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RESUMEN

Se efectud el disefio 6ptimo de un sistema continuo de secado
¥y granulacién en lecho fluldo para soluciones de sulfasto de zinc,
usado como fertilizante.

En una planta piloto, se determinaron en forma experimental,
las condiciones Sptimas de operacidn para el proceso continuo de
secado y granulacidén en lecho fluido de soluciones de sulifato de
zinc.

Con los resultados de la experimentacién, se realizé un
escalamiento, qQue condujo al disefio éptimo de un sistema continuo
de secado y granulacién en lecho fluido, cepaz de convertir 1500
kg/h de solucidén de sulfato de zinc al 35% en peso, en un
producto granular no polvoso de sulfato de zinc monohidratado gque
tiene 1% de humedad méximo, y posee un tamafio de particula entre
1.5 y 3 mm.




INTRODUCCION

Productos granulados pueden ser obtenidos directamente de un
polve seco o de materiales hGmedos tales como soluciones,

suspensiones y pastas. Entre los principales métodos de
granulacién y s&glomeracién, se pueden citar: torre de secado
(Spray Dryer), torre de prilado (Prill Tower), Discos
peletizadores (Pan granulator), extrusidn (Extruders),

Mezcladores de alta velocidad (Pug mill, paddle mixer, pin
mixer), témbor grenulador (Drum granulator) . A excepcién de la
torre de secado y de prilado, todos los diferentes métodos de
granulacién y aglomeracién involucran operaciones separadas de
secado vy granulacién (Ref. 13). Recientemente, algunos métodos
han &ido desarrollados pars obtener gréanulos en una scla
operacioén: fluidizacion. El proceso comunmente se llama
granulacién en lecho fluido o cama fluida y al equipoc =e le
conoce como secador granulador en lecho fluido (fluid bed spray
granulator). El procesc incluye las siguientes etapas:

Mezclado de particulas sélidas en un lecho fluido.

. Atomizacién del material himedo.

Humedecimiento de las particulas sélidas.

Evaporacién parcial de humedad.

Aglomeracién de particulas.

o ) S ® LI S # I o B

Secado y molienda parcial de las particulas.

El problema mas importante es obtener un determinado tamafio
de particulas y propiedades figicas del producto.

Los grénulos en lecho fluido pueden ser obtenidos a partir
de soluciones y suspensiones por medio del uso de un atomizador,
el cual rocia la solucién o suspension en el lecho fluido del
material previamente formado, y el cual sersd secado. (Ref. 13)

Kaspar y Rosch (Ref. 13) dieron los siguientes criterioe
para estimar la aplicabilidad de los materiales para su
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granulacién en lecho fluido:

1. Productos de bsaja solubilidad en &agua ( < 10 g/lt ) no son
recomendables para granulacién; productos o mezclas de productos
de solubilidades, gque varian de 100 a 500 g/1lt pueden ser
granulados. La calidad de granulacién esta influida por la
tensién superficial y la viscosidad.

2. Los materiales humedos (soluciones o suspensiones) deberan
poseer propiedades pegajosas.

3. Los productos secos en La forma de granulos deberén ser
quebradizos.

La parte més caracteristica y esencial del proceso es la
formaciébn de nuevas particulas y su crecimiento en el lecho
fluido. Estos 8on los principales parametros para determinar la
distribucién de tamafio vy la densidad aparente del producto.

Particulas nuevas son producidas de dos formas dentro del
lecho fluido:
1. Cuando las gotas atomizadas secan suficiente, previo al
contacto con las particulas en el lecho fluido.
2. Por rozaduras entre los granulos fluidizados.

Después de humedecer una particula en el lecho fluido, las
particulas creceran de dos formas diferentes:
1. La particula humeda colisionara con otra particula creando un
aglomerado que, después de secado, €8 mantenido Junto por un
puente de material sélido.
2. Las particulas humedas secarén antes de la colisidn, creando
crecimiente de particulas por estratificacién o granulacidn.

Eas necesario tener un estricto control de estos procesos en
orden, para producir producto con propiedades constantes. (Ref.
13)

La granulacién en leche fluido es conducida, ya sea en forma
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continua o discontinua (batch). Un gran nimero de aplicaciones
industriales han sido desarrolladas durante la pasada década y el
procesco estd ganando una amplia aceptacién. (Ref. 14) En
particular, la operacidn batch ha encontrado un amplio uso en la
industria farmaceOtica (Ref. 15). La granulacién continua, en
lecho fluido, ha sido desarrollada para el secado de una
diversidad de materiales, tales como detergentes, urea, cloruro
de calcio, materiales de tinte organicos, y sales inorganicas en
general, como el sulfato de amonio. (Ref. 14)

En el presente +trabajo, se disefia un sistema continuo de
secado y granulacién en lecho fluide para el fertilizante sulfato
de zinc, el cual se aplica como fertilizante foliar y actua como
micronutriente en las plantas. Debido a que las condiciones de
granulacidén en lecho fluido varian, segun al tipo de material que
se encuentre en el proceso; por lo general, los modelos deducidos
por investigadores son individuales para cada compuesto y modelos
generalizados en realidad no existen; por lo anterior es, que en
el presente trabajo se empieza por determinar en forma
experimental, las condiciones de granulacién en lecho fluido para
el eulfato de 2zinc que hagan poeible obtener grénulos de dicho
compuesto con un tamaflo de acuerdo & las exigenciss del mercado,
Yy que tengan un contenido de humedad previamente establecido. Con
loe resultados de la experimentacién, se hace un escalamiento que
conduce al disefio 6ptimo del equipo en cuestiédn.

El disefio de equipo as centra solamente en el sequipo de
fluidizacidn; se dimensiona el equipo y s&e cdlcula el
distribuidor de gases, y se recomiends el sistema de atomizacién.
El disefio del turboventilador, el filtro de aire, la cémars de
combustién, los separadores y limpiadores de sire, asi como los
sistemas de clasificacién y de dieminucién de tamafio, no se
incluyen en esta investigacidén, ya que son equipos que han aido
ampliamente estudiados por otroe investigadores, y el diasefio de
los mismos se suele reportar en la literatura.




ANTECEDENTES

1. CONCEPTOS FUNDAMENTALES DE GRANULACION EN LECHOQ FIUIDO

1.1 Generalidades:

La granulacién en lecho fluido puede ser definida como wun
proceso de formacién de particulas, por el cual wun s8élido
conteniendo liquido y posiblemente una particula de 8délido son
convertidos en un estado de &26lido granular, a través de la
interaccién entre el liguido atomizado y una capa fluidizada de
grénulos que y& estén formsdos por este proceso.

La alimentacién liquida puede ser una solucidn, suspensidén o
fundido; el proceso de granulacién en cama fluidae envuelve
secado, enfriamiento, mezclado, aglomeracidén, revestimiento o
reaccidédn quimica.

El proceso de granulaciédn en lecho fluido combina en un edélo
paso el secado ¢ enfriamiento y formacién de un producto granular
no polvoso con un tamafio de particula tipicamente entre 0.5 y 5
mm. (Ref. 5) Aungue ha sildo reportado que se pueden alcanzar
tamafics hasta de 25 mm e inclusive mayores, que poseen una buena
esfericidad y wuna superficie suave cerrada, con una alta
resistencia el rompimiento y al impacto y una ligera tendencia a
formar polvo a travéas de abrasidén. (Ref. 8)

1.2 Niveles de granulacién:
La granulacién en lecho fluido envuelve tres niveles
principales: nucleacidn, transicidén y formacién de bolas o

granulos mayores.

En el inicio del proceso, nuclece de dos ¢ més particulas
primarias son formados y mantenidos juntos por puentes liquidos;

s . [ER: - LECRREEN
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el tamafic de estos niclecs dependera del tamafio de las gotsas
atomizadas, y ellos continuardn creciendo por aglomeracién con
finos, ya gque es dificil wunir niclecos el wuno al otro. Una
reduccién en el contenido de finos, por lo tanto, da como
resultado una velocidad de crecimiento baja. Un tipico proceso de
granulacién en lecho fluido incluye solamente nucleacién vy
transicidén; la formacion de bolas o coalescencia de gréanulos
dentro de grandes agregaciones es, generalmente, indeseable. E1
paso de la transicidén a la formacidén de bolas depende,
principalmente, de la humedad en el lecho. Los tres niveles de
granulacion se diferencian claramente en un proceso batch,
mientras que en el proceso continuo dichos niveles son dificiles
de distinguir. (Ref. 14)

1.3 Mecanismos de granulacién:

En lecho fluido, se reconocen dos mecanismos de granulacidn:
por estratificacién y por colisién de grdnuloe himedos. El1
mecanismo de crecimiento de particula por estratificacién
coneiste en el recubrimiento de las particulas esemilla con la
solucién 1liquida, seguido por la solidificacién & través de
secado o enfriamiento. Esto es repetido un nimero de veces hasta
que la particula incrementa suficientemente en tamafic. Ademés,
hay crecimiento obvio de particulas & través de la aglomeracioén
de particulas pequefias, las cuales colisicnan mientras una o
ambas tienen recubrimientce, los gque estdn todavia en el estado
plédstico o pegajoso. En el primer caso, el proceso es realizado
en forma un poco lenta perc el productc obtenido es homdgenso;
mientras gque la aglomeracidén es un proceso muy rapido pero el
producto obtenide no es homdgeneo. Como ses, a pesar del hecho
que el movimiento aleatorio de la cama fluidizads promueve el
contacto intimo entre liquide y particulas, la accifn es
guficientemente violenta para restringir considerablemente la
cantidad de aglomerscién, muy debajo del punto donde ésta podria
llegar a ser una masa edlida. (Ref. 1)




1.4 Factores que afectan la granulaciéon:

Los factores que mayor efecto tienen en la formacidn de

granulos son los siguientes:

1. temperatura del aire de fluidizacidn;
2. altura de la boquilla atomizadora respecto a los sdlidos
fluidizados;
3. velocidad de adicidn de la solucién granuladora;
grado de atomizacidn: solucidn/dispersion;
. volumen de aire de fluidizacidn;
tamafio de la boguilla de atomizacidn;

~1 G O A

ubicacién del atomizador.

1. La temperatura del aire que entra es critica, desde el punto
de viasta de la aglomeracidén de particulas. Si la temperatura es
demasiado bajs (menor & 40°C), se producirid humedad excesiva en
las particulas, lo que hard que en las paredes se formen masas ¥y
excesivos grumos, se obstruyan Yy eventualmente se detenga 1la
fluidizacién de lag particulas. Si la temperatura es demasido
alta (cerca & los 100°C), 1la atomizacién tendrd un efecto de
secado, y causard poca o0 ninguna aglomeraciédn.

El ransgo de temperatura, para el aire que entra, depende
sobretodo del tamafio del granulador. De esta manera, para un
determinado tamafic de granulador, se puede variar la temperatura
dentro de un rango, para lograr propiedades de granulo deseadas y
especialmente definir su tamario. Incrementando la temperatura,
debieran obtenerse pequefios grénulos, porgue se incrementa la
velocided de evaporacién de la solucidn granuladora, y reducir el
tiempo de contacto; por eso se reduce la penetracién de la
solucién y el grado de humidificacidén. Si ls temperatura del aire
de entrada es reducida, ocurre exactamente lo contrario, existe
mayor penetracidn de la solucién, vy por lo tanto, mas
humidificacién, y se incrementara el tamafio del granulo.
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2. La altura de la bogquilla, en relacién a la altura de la cama
de polvo en la granulacién, afecta el tamafio y resistencia del
grénulo, como resultado de la poca o bien excesiva cantidad de

agua presente en el sistema.

Considerando las condiciones extremes, si la boquilla esté
demasiado cerca a la masa fluidizada, se causa interferencia en
la fluidizacién principal, se formarédn masas y grumos, Yy se
provoca extrema humidificacién y peor aun, debido a lé continua
adhesién de particulas a 1la boquilla, ésta puede bloguearse Yy
alterar el proceso totalmente. Al contrario si la boquilla esta
localizada en un nivel muy alto, las gotas atomizadas seran
secadas antes de gque tengan la oportunidad de humedecer las
particulas, por lo tanto, se reduce la aglomeracidn.

3. La velocidad de adicién de la solucidn granuladora afecta la
formacién de grénulos, asi como su tamafio, debido a que varia el
grado de humedad y la adhesividad entre particulas. Incrementando
la velocidad de dosificacién, el tamafio del grénulo y la densidad
del polvo crecen debido a que se aumenta la penetracidén vy la
capacidad aglutinante de la solucién granuladora. Reduciendo la
velocidad, se reduce el tamafic del gréanulo vy la densidad del

polvo

4. El grado de atomizacién de la solucién es controlado cuando se
usa atomizacién neumética por la proporcién de aire suministrado
a la boquilla. Variando la presién del aire de atomizacidn, se
puede controlar el tamafio de las gotae de solucidn en tamafios
mayores al radio de la boguilla. ©Se ha reportado que
incrementando la presién del aire, resulta un spray fino, debido
a la reduccién del tamafio de las gotas. Esto reduce el tamafio del
grénulo, el cual resulta en un incremento de 1la resistencis,
disminucién de la densidad e incremento de la porosidad. Este
efecto es comparable con la reduccién de la velocidad de adicidn

de solucién granuladorsa.
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Conforme la relacidén del volumen de aire atomizado, &l
volumen de alimentacidén ligquida a través del atomizador es
disminuido, el tamafic promedio de particula del producto
incrementa; esto sugiere que el tamafio de particula del producto
estd relacionado al grado de atomizacidén en el atomizador.

5. El1 volumen de fluidizecidén del aire también afecta el proceso
de aglomeracién. Normalmente en un proceso batch, esta varisble
no puede ser fijada en un msolo nivel, debido & que la masa total
constantemente cambia de densidad debido & la humedad en el
proceso. La variacién del volumen, generalmente, se logra
abriendo ¢ cerrande un démper que regula el flujo de aire. La
informacién (Ref. 3) esugiere que un incrementc en turbulencia y
rozado ocurren & mayores flujos de ailre resultando en tamafio
promedio de particulas menores en sl producto.

8. El1 tamafio de la boquilla de atomizaciédn ees otra variable
importante; ésta afecta el rocliado principal (cono de atomizado)
y &l tamaflo de las gotas. Por lo regular, se utilizan bogquillas
con abertura entre 1l y 3 mm. La selecclédn del tamafio depende
principalmente de la viscosidad y del rango esperado de velocidad
de adicién que se va & emplear en el proceso. La altura y el
tamafio del orificio en la boguilla dependen del tamafio del lote
vy, especificamente, de la altura de la cams en el recipiente del
granulador. (Ref. 15)

7. La ubicacién del atomizador es otro factor importante en el
procesc. Se mencioné antes gque & mayor temperatura el grénulo
tendia & ser menor debido al aumento de evaporacidén; esto es sl
el atomizador es colocado en la parte superior. Be encontrd de
estudios experimentales pars producir +tridxido de wuranio (UOa»
granuladc, que a mayor temperatura el tamafic de la particula ersa
mayor, esto es 81 el atomizedor estaba sumergido en el lecho
fluido, inclusive & una temperatura mayor el tamafio promedio de
particula tendia a crecer hasta que la pérdida de fluidizaciodn
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ocurria. Es postulado que lo anterior ocurria debido a gue & una
velocidad superficial fluidizante dada existe una porosidad del
lecho mayor cuanto mayor sea la temperatura, de ahi que haya
pocas particulas s6lidas sobre las cuales las gotas liquidas
puedan colectarse y, Ppor lo tanto, provocar un m&s rédpido
crecimiento y desde luego particulas mayores. (Ref. 3)

Algunas variables pueden ser fijadas y otras, tal como la
velocidad de adicién de la solucién granuladora y el volumen del
aire de fluidizacién, pueden ser manipuladas, para lograr el
nivel éptimo de humidificacién, para asi obtener las propledades
de grénulo deseadsas.

Respecto de las tempersturas de proceso, es muy importante
un control de temperatura tanto en el producto, como en el aire
que entra y sale durante todo el proceso, para poder establecer
el punto final de secado, basados en el levantamiento de la
temperatura del producto, hasta lograr un equilibrio en el
proceso. Este incremento estd relacionado con el ocontenido de
humedad en el granulo seco, y se define como el nivel de humedad
desesdo; esta técnica de levantamiento de temperatura se suele
utilizar mucho en el proceso batch, y su utilidad radica en que
se puede utilizar para determiner el tiempo de secado de una
solucidén para después aplicarlos al proceso continuo. (Ref. 15)

1.5 Control del tamafio y forma del producto:

Las condiciones de operacién tienen un efecto pronunciado en
el tamafioc del producto. El tamafic del producto s6lido es logrado
por cualquiera de los tres métodos o combinaciones de éstos. El
primero es a través del control del tamafio de lag particulas se-
milla. Obvismente, a mayor tamafio de particulas semilla, mayor es
el tamafio de producto entre limites dados por las condiciones de
operacién y equipo. El segundo es & través del ajuste de la rela-
cién de los didmetros de la zona de crecimiento a la zona clasi-
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ficante; esto es cuando el granulador se disefia pensando en un
equipo con dos velocidades de fluidizacidn. Se entiende por zona
de crecimiento como el espacio dentro del lecho fluido donde el
crecimiento de particulas, nucleacién y aglomeracién toma lugar,
vy por zona clasificante, como el sitio donde el secado final toma
lugar y el producto es extraido. El tamaﬁo.més reqguefio de produc-
to resultara cuando esta relacién es uno. Conforme se incrementa
la relacién, el tamafio del producto se incrementara, pero no en
proporcién directa, ya que la forma del producte afectaréd esto a
un extremo marcado, asi como también afecta la velocidad fluidi-
zante. El tercer método de controlar el tamafio de producto es por
ajuste de 1la relaciéon de alimentacidén liquida & sélida. Para
cualqguier capacidad de secado fijo o de enfriamiento, es evidente
que a mayor relacidon de alimentacidén ligquida a s6lida, mayor sers
el tamafio de producto. Inversamente, a baja relascidn de alimenta-
cién, méae pequefioc serd el producto. (Ref. 1) Es evidente qQue, al
disminuir las particulas semilla se producen grdnulos de mayor
tamafio, debido a que hay menos particulas a rociar y, por lo tan-
to, el mecanismo de crecimiento de particula ccurre més seguido
en las particulas de semilla que hay en el lecho. (Ref. 3)

Parece que la forma de producto es una funcidédn interrelacio-
nada entre varios factores, de los cualeg, por el momento, el
tamafic de particulas del s6lido alimentado v el tamafio de producto
son controlados. Como sea, estudios més recientes indican que
ademéds de los tamalios de sélido alimentado y producto, la concen-
tracidén y temperatura de la solucidén de alimentacidn y la veloci-
dad de secado pueden también afectar la forma del producto. Tanto
la concentracién de la solucién de alimentacibén y la velocidad de
flujo parecen afectar el tamafic de particula del producto, proba-
blemente debido & que los anteriores afectan el volumen de gas
generado, y de ahi la cualidad de fluidizacién en la zona de ro-
ciado. En conclusién, particulas de tamafio controlado pueden ser
producidas por introduccidn simulténea y continua de liquido, y
particulas semilla, a un lecho fluidizado, el cual posee una zona
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clagificante, y solidificando el liguldo por secado o enfriamien-
to. El control del tamafioc de particula puede ser logrado por la
seleccidén del tamafio de particula semilla, seleccidn de la
relacion entre el diametro de la zona clasificante al diametro de
la zona de crecimiento de particula y seleccidén de la relacidn de

alimentacioén liquida a s6lida. (Ref. 1)

1.8 Fiujo de Sélidos en Lecho Fluido:

Flujo tapdén vrs. flujo retromezclado:

Las unidades continuas de lecho fluido son normalmente
caracterizadas por la distribucion del tiempo de residencia de
las particulas individualesg dentro de la wunidad. Una amplia
distribucién del tiempo de residencia es obtenida en un lecho
fluido con flujo retromezclado, donde la relacidn largo/ancho del
mismo lecho fluido es relativamente pequefia. (Ref. 4)

Tal unidad de lecho fluido con retromezclado puede, en
ejecucidn, ser comparada a un tanque agitado provistce con
rebosadero, debido a que el mezclado vigoroso dentro del lecho
fluido resultard en una temperatura uniforme; & pesar de esto, la
distribucién del tiempo de residencia de las particulas es amplio
y puede haber una variacion significativa en el contenido de
humedad de particula a particula . El producto descargado de este
lecho fluido con retromezclado tendra la misma temperatura vy
contenido de humedad como la masa del material dentro del lecho
fluido, eimilar a la descarga del tanque agitado. Aproximadamente
el 40% del producto permanece en el lecho fluido, menos de la
mitad del tiempo promedio de residencia, y algunas particulas
pueden ser sobresecadas cuando permanecen demasiadc en el lecho
fluido. Se ha 1llegado a la conclusidén de que el producto
descargado de un lecho fluido con retromezclado sdélo tendra wun
contenido homégeneo de humedad, cuando es humedad superficial, la
que es secadsa de las particulas. (Ref. 14)

H B i
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Por lo tanto, el concepto de secado en lecho .fluido con
retromezclado es *muy apropiado para secar humedad superficieal,
donde el tiempo de residencia no tiene impacto sobre la ejecucidn
del secado. Como un nivel relativamente &alto de temperatura es
requerido para compensar por la amplia distribucidén del tiempo de
residencia dentro de la unidad de lecho fluido, este lecho con
retromezclado es generalmente inapropiado para secar humedad
ligada.

El concepto de secado, en lecho fluido con retromezclado,
tiene & pesar de todo una ventaja significativa comparado al
concepto de flujo tapbén, en tanto que la cama fluida con
retromezclado puede &ceptar una alimentacidn de material gue no
es prontamente fluidizable. Esto es posible debido al vigoroso
mezclado dentro del lecho fluideo, y al hecho gque el material
dentro del 1lecho actia como un gran depdsito en el cual la
alimentacién entrante inmedisteamente serd diepersadsa, y la
humedad superficial seré evaporada instantdneamente, para hacer
el producto fluidizable. (Ref. 4)

Le angosta distribucién del tiempo de residencia es obtenida
en un lecho fluido con flujo tapdn donde la relacidén largo/ancho
del lecho fluido es muy grande. Eato corresponde & un largo vy
angoste lecho fluido. Alternativamente, esto puede ser obtenido
dividiendo el lecho fluido en compartimientos. En esta forma,
llega & ser andlogo & un gran numero de tangues agitados en
serie, donde cada tanque simple agitado podria representar un
lecho fluido con retromezclado.

El concepto de secado en lecho fluido con flujo tapén es
particularmente ventajoso para secar humedad ligada de materiales
sensitivos al calor, en tanto como el tiempo de residencia es
controlade entre limites sngostos, y un pérfil distintivo del
contenido de humedad puede ser obtenido a lo largo de la unidad,
debido al muy bajo grado de retromezclado gque toma lugsr. En
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aplicaciones tipicas de polimeros, lo anterior significa que 1a
humedad ligada puede ser removida del producto de polimero,
mientras se tiene la temperatura més baja posible del producto,
adem&s de que se evita el sobrecalentamiento del mismo. Debido a
la configuracién del flujo +tapon, el producto descargado de tal
lecho fluido estd aproximandose al equilibrio con el gas de

secado que entra a la unidad.

Para asegurar una buena operacidén del lecho fluido con flujo
tapén, se debe mencionar que el producto entrante tiene que ser
prontamente fluidizable; si el material alimentado esta demasiado
himedo, la fluidizacién no se llevard a cabo en el punto de
entrada de la alimentacidén. (Ref. 4)

2. GRANULACION CONTINUA EN LECHO FLUIDO:

El proceso de granulacién continua en lecho fluido consiste
en un nimero de subsistemas adaptados, gue depende del uso
especifico que se le dé a dicho proceso. Un tipico diagrama de
flujo de tal proceso es mostrado en la figura 3 del Anexo 1 . Los

componentes més importantes de este sistema son:

2.1 Alimentacién de particulas semilla:

Las particulas semilla son los nucleos primsrios en el
proceso de granulacién y en procesos continuos; éstas eon
derivadas principalmente de la recirculacién de producto fuera de
tamafio v remoliendo, ademéde de finos descargados de los ciclones
y en algunas ocasiones de producto final molido regreeado al
proceso. (Ref. 1) No todas las splicaciones de granulacién en
lecho fluido necesitan alimentar particulas semilla al lecho
fluido, pero cuando se hace, la medida de sélidos y liquidos debe
ser cuidadosamente controlada, para que asi sea alcanzada una
composicién constante del producto final. (Ref. 5)
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2.2 Alimentacién liguida (ATOMIZACION):

El centro de un proceso de cams fluida es la distribucidn
del sistema de atomizacién. E1l liguido es alimentado a&a bajs
presién a través de un orificio, y alli es atomizado por saire en
el caso de atomizacién neumética (Ref. 195). Variando la presién
del aire y la presién hidrostética del 1liquido una muy fina
neblina puede ser obtenida a veloclidad de alimentacién bajas
(Ref. 1). Los equipos neuméticos tipicos producen pequefias gotas,
lo cual es una desventaja en la granulacién, si se desean
particulas homogéneas. Como el liguido es atomizado, el &rea para
evaporacién se incrementa; las gotas viajan répidamente variando
la concentracién del sb6lido, incrementando su viscosidsad, ¥y
dieminuyendo asi, la capacidad de granulacién. En casos extremos,
esto puede llegar a cobstruir la fuente de atomizacidén, y formar
una capa de s6lido humedo sobre la misma. Este problema puede ger
serio si un solvente orgénico con baja presién de veporizacién es
utilizado en la solucién granuladora. {Ref. 15) A veces se pueden
usar atomizadores enchaguetados con vapor, Parsa alimentar
material de alta viscosidad. El enchaquetado mantiene una
temperatura elevada del liquido de alimentacién y previene el
blogueo del atomizador. El aire comprimido para atomizacidn puede
ser también precalentado para evitar la solidificacién de la
alimentacién liquida. Usando un atomizador enchaquetado, se
pueden obtener niveles mayores de velocidad de &alimentacidn y
todavia ge logra una fina dispersién del liquido. Los
atomizadores producen un fino cono hueco de rocio con un
suficiente &ngulo angosto para evitar el rociado en las paredes
de la cémara de la cama fluidizada. (Ref. 1)

La alimentacién liguida puede contener solidos disueltos,
suependidos o en el estado fundido. El liquido es cribado en una
malla de 300 micrones, para prevenir el bloaueo de los atomizado-
res, y luego es distribuido & un numero de atomizadores, normal-

mente minimo 1 por m? de Area transversal de lecho. (Ref. 5)
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Los liquidos aplicados sobre los lechos fluidizados pueden
ser dosificados en variedad de formas, entre las que se incluye
una atomizacién desde un punto superior al lecho, unco inferior o
una tangencial; cada método ofrece variedad y se utiliza segan

las caracteristicas deseadas en el producto final.

El escoger un método de atomizacidn o rocio en un proceso de
came fluide estd basado en los requerimientos del producto
terminado y los volumenes de produccién. La eleccidén del
atomizador debe estar basado, primeramente, en las
caracteristicas de la solucidén de alimentacién, y segundo, en el
producto que es deseado. La mayoria de granuladores o
aglomeradores de particulas utilizan el convencional granulador
con atomizador en la parte superior de la cama. Este tipo de
localizacién del atomizador da los mejores y més consistentes

resultados con minimo rociado en las paredes de la unidad.

Con este sistema de granulacidén, el producto obtenido se
caracteriza por una superiicie porosa y con espacios vacios
intersticiales que incrementan uniones ligquidas dentro de los
grénulos, & impiden la desintegracién o dispersabilidad de los
mismos. Otra caracteristica del grénulo obtenido, por este
método, es la densided del polvo, la cual es menor que la

obtenida por otras técnicas de granulacibn.

Los granuladores con atomizadores en la parte superior
ofrecen, ademds, la ventaja de gque en ellos se pueden obtener
voltmenes grandes de producto —-srriba de 1500 kg-, que con ningin
otro método es posible lograr. Un granulador con el atomizador en
la parte baja tiene una capacidad de solamente €00 kg y el mayor
de los granuladores con disco rotativo produce lotes de
aproximadamente 250 kg.

En contraste, un granulador de disco rotativo combina la

fuerza centrifuga y mayor intensidad de mezcla para dar como

iz 4
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resultado un producto con una alta densidad de polvo, reroc que no
contiene suficientes eapacios intersticiales veacios, ademés, el
material producido por esta técnica contiene altn particulas
finas, y el resultado son granulos méas esféricos, que e2 menos
confiable y menos util. Las varisbles primarias responsables por
las caracteristicas del producto tfterminado son el volumen y
temperatura del flujo de aire, la velocidad del rotor del disco y
la cantidad de liquido adicionado. (Ref. 15)

Normalmente, atomizadores centrifugos de presidn, localiza-
dos esobre la superifice del lecho, también son usados. Estos
atomizadores dan una distribucidn parejs de liquidoc entre wvarios
atomizadores ¥ no requiere de aire comprimido; de ahi que tengan
costos de operacidn bajos, en comparacidn con dos atomizadores
separados. En clertos casos, a pesar de todo, dos atomizadores
individuales pueden ser s&plicados con wventaja y pueden ser
localizados ya sea sobre o en el material filuidizado. (Ref. 5)

2.3 Alimentacion de gas fluidizante:

Normalmente, el aire ambiente es usado, pero otros gases
pueden ser usados, como los gases inertes o geses calientes de
otros procesos; 8i =e usan gases inertes en ciclo, =2e pueden

prevenir explosiones e incendios. (Ref. 5)

2.4 Gases de salida del lecho fluidizado:

Los gasea exsustoe del lecho fluldizado son normalmente
limpisdos, vya sea en un ciclén més un scrubber o bkien en un
ciclén mé&s un filtro de mangas. Los sbélidos recuperados en el
colector seco (ciclén) son reciclados al lecho fluidizado para
mayor crecimiento del tamafic de particula. Los eb6lidos
recuperados en el colector humedo a menudo pueden ser recuperados
usando la alimentacién liquida como el liquido en el scrubber. La
utilizacién del calor sensible de los gases exhaustos en el

HUE
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colector humedo proveen una recuperacidén de energia. Mayor
recuperacion se puede lograr usando intercambiadores 0

recirculando parte del flujo de gas exausto. (Ref. 5)

2.5 Lecho fluidizado:

El gas para la unidad de lecho fluidizado es primero guiado
s une cémara vacia o caja de viento, la cual predistribuye los
gases antes de llegar al distribuidor del gas fluidizante, que
normalmente consiste de un plato de metal perforado con agujeros
de 1-2 mm, cuando la temperatura de entrada del gas es menor &
800°C. Para temperaturas de entrada mayores, se pueden considerar
distribuidores fabricadoe de refractarios. El gas es después
pasado a través del material fluidizado contenide en la camara de
fluidizacibén. La cémara ruede estar provista con baffles
(divieiones) para crear un flujo tapén de los séGlidos a través
del lecho. En aplicaciones especiales, variase cadmarae de
fluidizacién con separadas caméras vacias pueden ser provistas en
un cilindro. Un intercambiador de calor puede ser Iinstalado
sumergido en la capa fluidizads para reducir el temafio total del
equipo, VY mejorar la eficiencia de energia. La céamara esta
provista con una descarga de producto normalmente a través de un
rebosaderoc o tuberia de descarga, para facilitar la salida de
particulas con sobretamafio. Los atomizedores son normalmente
introducidos & través de puertas en el cielo . La cémars puede
tembién tener puertas para la introduccién de particulas semilla
o de sb6lidos recirculados de la clasificacién, molienda vy
arrastre de sblidos. (Ref. 5)

2.6 Descarga de s6lidos y recirculacién de finos:

Los sistemas de descarga de sd6lidos vy de recirculacién de
finos dependen de la eaplicacidn total del proceso, Vv pueden
veriar desde una vdlvula de descargs de s6lidos dentro del lecho

fluido hasta sistemas mé&s elaborados para:
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*x Procesos intermedios, enfriado y cristalizacion.

% Clasificacion de la fraccidén fuera de tamaiio, seleccionar
tamafioc del producto y fracciones, debajo de este tamafio y sobre
esta dimensién.

% Moliendo la fraccidén sobretamafic y posiblemente parte de la
fraccién de tamafic de producto.

% Recirculando s6lidos bajo tamafic a la camara de lecho fluido.
(Ref. 5)

2.7 Paneles de calentamiento:

Una de las ventajas significativas del secado en lecho
fluido es la excelente velocidad de transferencis de calor que se
obtiene entre el material fluidizado y los paneles de
calentamiento sumergidos en el materisl fluidizado, debido al
intenso mezclado en el lecho fluido. La incorporacidén de paneles
de calentamiento ofrece ahorros significativos en el consumo
especifico de calor. Desde el punto de vista de un proceso, la
incorporacién de paneles de calentamiento puede decirse que
corresponde a utilizar mayores niveles de temperaturas de entrada
de aire sin exponer el material & esta temperatura presente. Los
paneles deben ser construidos, de manera que el material
filuidizado no pueda descansar sobre los mismos. Por esta razdnm,
paneles de calentamiento son usados teniendo esencialmente
superficies no horizontales. La parte més interesante del
sistema, al utilizar paneles de calentamientoc en un lecho fluido,
es pars eveaporacién de la humedad libre. La incorporacidn de
paneles de calentamiento también disminuyen la centided de aire
gue se va & utilizar en el lecho fluldo, asi como también
disminuyen el consumo de combustible y electricidad. (Ref. 4)

2.8 Geometria de equipos granuladores:

En lecho filuido, 82 han empleado diferentes formas

geométricas para efectuar la granulacidn; dichas formas han
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dependido bésicamente del tipo del proceso y algunas han buscado
disminuir el arrastre de particulas sd6lides, mientras que otras
han intentado distribuir el +tiempo de residencia. Entre las
diferentes geometrias se encuentran:

El equipo de dos cilindros de diferentes didmetros, en este
equipo, cuyo arreglo consiste en tener una zona clasificante vy
una zona de crecimiento de particula, la solucidén y las particu-
las semilla son alimentadas & la parte superior del mismo o zona
de baja velocidad donde el crecimiento de particulase, nucleacidn
v aglomerscidn toma lugar. Después de gue las particulas incre-
mentan suficientemente en tamafic & un punto donde su velocidad
fluidizante excede la velocidad fluidizante del medio, las parti-
culas caen en la seccidén inferior o cémara de &alta veloclidad,
donde el secado final toma lugar y el producto es ssacado. Igusl-
mente, muchas de las més pequefias particulas, las cuales son
llevadas por la turbulencia a la cédmara de alta velocidad, serédn
llevadas o levantadas a la camara de aglomeracidén por el medio
fluidizante de alta velocidad. La relscién de los didmetros se
debe ajustar de tal forma que el volumen de aire dé la adecuada
velocidad fluidizante en la seccidén inferior (zona clasificante)
de la unidad para el producto deseado y al mismo tiempo dé la
adecuada velocidad fluidizante en la seccidn superior para las
pequefias particulas semilla. El é&ngulo de transicidn entre las
dos secciones debe ser fijado basado en el trabajo de Takeda. Las
ventajas de usar este arreglo en el equipo es que la cantidad de
particulas semilla colectada en los ciclones representa una muy

pequefia fraccidén del total de alimentacidn. (Ref. 1)

Cuasndo un equipo de este tipo se disefia con un diametro
continuo, no tiene zona clasificante, entonces un arrastre
conaiderable es encontrado debido & que es necesario exceder la
velocidad fluidizante normal de lae particulas semilla en orden,
pars mantener una buena fluidizacién de los aglomerados hlmedos.
(Ref. 5)
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Otro egquipc que estd teniendo bastante aceptacién en lecho
fluido es la forma geométrica rectangular; en el disefio de este
equipo, se emplea el flujo cruzado, lo cual puede dar las
ventajas de operacidn por etapas tipicas de los sistemas de lecho
fluido, mientras mantiene la altura del eguipo y su inversion a
un minimo. En esta unidad, la fluidizacidn es lograda de la forma
usual -gases pasan hacia arriba a través de un lecho de s0lidos a
suficiente velocidad para mantener una suspensién de fase densa
de s6lidos en el gas. El movimiento neto de los sdlidos es
cruzando o cortando la ruta de los gases fluidizantes, en vez de
moverse verticalmente como en sistemas usuales de lecho fluido.
Ademés, divisiones verticales o baffles dividen la unidad en
tantas zonas de proceso como sean deseadas. Por ejemplo, una zona
puede ser usada para precalentamiento, otra para secado, etc.
Otra ventajJa de esta unidad es que se pueden combinar las
direcciones de los flujos, y convenientemente se puede poner la
alimentacién y descarga en el mismo lado de la unidad. Los
baffles o divisiones verticales de la unidad previenen el corto
circuito de las particulas, y promueven €l mezclado vertical de
la corriente horizontal fluidizada. (Ref. 2} Las unidades
rectangulares son las mas eficientes en cuanto a uso de espacio.
(Ref. 7)

2.9 Control del proceso:

Los parametros de proceso, tales como composicién de
alimentacién y temperatura, tipce de atomizador y posicidn,
velocidad del gas fluidizante, retencién de sdélidos en el lecho
fluidizado y caracteristicas de cribado y molienda, son ajustados
inicialmente y no son normalmente variados o controlados durante

operacidn.

El proceso de granulacidén en lecho fluido es operado a una
compoegiclién de alimentacidén constante, para asegurar una bage
constante de control. En la préctica, lo anterior es logrado
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manteniendo una presion constante de alimentacidn en los
atomizadores. Cuando la alimentacidén es tanto para sdélidos como
ligquidos, log contreoles de las velocidades de slimentacidén tienen
que estar interrelacicnados para asgegurar una composicidn
constante del producto. La temperatura en el lecho fluidizado es
mantenida constante por medio del control de 1l1la temperatura del
aire de entrada. La retencidén en el lecho fluidizado es mantenida
constante a través de la medida de la caida de presién en el
lecho fluidizado, y el control de la velocidad de descarga de la
valvula rotatoria para el lecho fluidizado. Aparte de las
aplicaciones de aglomeracidn, los parédmetros de proceso son
ajustados para producir demasiadas particulas grandes 8in
utilizar particulas semilla; la distribucidn de tamafic de
producto deseadoc son obtenidas por operacionee de cribado vy
molienda.

La velocidad de reciclado total de sbélidos en relacidén con
velocidad de producto, relacidn de alimentacidén de particulas
semilla, estd normalmente entre 0.5 y 10, y depende del mecanismo
dominante de crecimiento de particula en el lecho. El control de
la distribucidén del tamafio de particula en el lecho fluidizado es
ademds seleccionado, de acuerdo con los limites de distribucién
del tamafio del producto, y la velocidad de cambio de la
distribucién se varis en relacién con la alimentacidn de
particula semilla. Es generalmente encontrado, que & mas bajsa la
tendencia de aglomeracidén, mayor es la eseneibilidad del proceso a
variaciones en la relacién de la alimentacidén de  particulas
semilla. Cuando la tendencis de aglomeracidén en el lecho marca
para una relacién de 5, es tipico que la distribucidn de tamafio
de particula permanece entre limites saceptables durante varias
horas sin ningin ajuste. Por otro lado, =2i una pequefia o ninguna
aglomeracion toma lugar, y corresponde a wuna relacién de alimen-
tacién de particulas semilla por debajo de 1, un monitoreado
frecuente de la distribucién de tamafic llega a ser ventajoso para
ajustar la relacién de alimentacién de semilla. (Ref. 5)
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Una produccién continua de granulado requiere un control en

varios puntos criticos que afectan directamente el proceso, asi:

1. apropiado funcionamiento del controlador y registrador de
temperaturas en el aire de fluidizacién, pars garantizar la
temperatura del producto a travée de todo el proceso;

2. uniformidad de la atomizacidn;

3. buen funcionamiento de la bomba ¥y bogquilla de atomizacidn, asi
como del filtro de seguridad qQue 8e encuentra en la descarga,
pars evitar pérdidas en el flujo de aire de fluidizacién;

4. establecimiento de un programa efectivo de mantenimiento
preventivo para todo el sistema;

5. proveer de seflales indicadoras en lugares estratégicos, que
indiguen desperfectos graves, por ejemplo, ruptura del filtro de
gseguridad, fugas en el sistema neumatico de control, etc. (Ref.
15}

3. GENERALIDADES DEL SULFATO DE ZINC:

El sulfato de zinc anhidro se forma cuando sus formas
hidratadas son calentadas sobre 238°C. A temperaturas de 680°C,
S0z se separs del compuesto, formando 3Zn0.250z y sobre 930°C; el
compuesto se descompone a Oxido de zinc. Los tres hidratos
estables son: ZnS04.H=z0, ZnS04.6H20, y ZnS04.7H20 (ortorémbico).
El d0ltimo heptashidrato ocurre en depbdsitos pequefios como el
mineral goslarita. Los tres hidratos inestables son ZnS04.4H=20,
ZnS0a.2H=20, y ZnS0a4.7H20 (monoclinico).

La esclubilidad del sulfato de zinc incrementa casi
linealmente con la temperatura de 27.6% en peso a -7°C hasta
41.4% en peso & 39°C. En este rango, el heptahidratado estd en la
fase ms6lida. Conforme la temperatura incrementa, la fase sflida
se transforma en el hexahidratado, y su solubilidad incrementa
hasta un maximo de 47.7% en peso a 70°C. Sobre esta temperatura,
la fase s6lida es el monohidratado y su solubilidad disminuye con
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la temperatura & 44% en el punto de ebullicién (105°C). Muchos
sulfatos de zinc bésicos han sido reportados, pero probablemente
los Unicos compuestos verdaderos son hidratos de 3Zn(OH)z.ZnSO4 .

El sulfato de zinc fue fabricado vpor 15 compaiiias a nivel
mundial en 1980 (Ref. 19), a partir de materiales secundarios y
de arcillas tostadas. El material zinc-ferroso reacclona con
scido sulfurico para formar una solucidén, la cual es purificada.
Después de filtrada, la solucién es calentada hasta evaporacion y
cristales heptahidratados son separadoe. Algunas veces el sulfato
es vendido en esta forma pero comunmente s8e prefiere el
monohidratado, el cual es hecho por deshidratacién a 100°C.

El sulfato de zinc es usado en fertilizantes, rociadores, y
slimento animal en el cual sirve como un valor del rastro del
elemento y agente de control de enfermedad. En la manufactura del
rayén, es usado en el bafio de precipitacién. Es también el
material de inicio de muchos quimicos de zinc y es wusado en la
tintoreria e impreso textil; es agente de flotacidén, y se usa en
el electrogalvanizado, en el blangueo de papel y pegamento. En
1950, la industria del raydén contaba con 46% de consumo de
sulfato de zinc, en 1960 con 55% y en 1966 con 39%. Las
estadisticas para el rayon no son disponibles més alléd de 1866,
pero el wuso en la agricultura crecidé de 39% en 1966 a 49% en
1877, & 72% en 1979 vy a 78% en 1880. El actual tonelaje usado en
agricultura también ha incrementado sostenidamente. (Ref. 19)

4. GENERALIDADES DE LA TORRE DE SECADO (SPRAY DRYIRG)

El secadoc por atomizacidn (spray drying) es por definicién
la transformacién de una alimentacién fluide en un producto seco,
que se alimenta atomizado dentro de un medio caliente. La
alimentacién puede ser una solucidn, suspensién o pasta, y como
producto final se pueden obtener polvos. Estas formas dependen de
las propiedades fisicas y gquimicae de la alimentacién y del
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disefio y operascidn del secador. La atomizacién es producida por
atomizadores rotatorios o centrifugos y bogquillas. La evaporacidn
de la humedad, a partir de las gotas y la formacidén de particulas
secasg, es un proceso bajo condiciones controladas de temperatura
vy flujo de aire. Lo polvos se deecargan continuamente de la
céamara de secado. Laes condiciones de operacidén y el disefio del
secador son seleccionados, de acuerdo con lasg caracteristicas de
la alimentacién y las especificaciones del producto final.

El secado por atomizacién es un procedimiento por el cual
muchas industrias encuentran productos Becos, cuyas
especificaciones &son deseables pars subsecuentes procesosg o para
consumirlos directamente. La invegtigacién intensiva y de
desarrollo en los t1Ultimos afios ha dado como resultado gque este
tipo de secado sea un gran y competitivo medio para el secado de
una gran variedad de productos.

Hay muchos productos y articulos en uso a nuestro alrededor
gue ejemplifican el uso extensivo del secado por atomizacidn.
Productos gque, entre otros, podemos encontrar: café instanténeo,
leche en polvo, sopas, alimentos para bebés, fertilizantes,
productos farmacéuticos, etc.

Cada secador (spray dryer) consiste de bomba de
alimentacidn, atomizador, calentador de aire, dispersor de aire,
camara de secado y recuperadores de polvos gque arrastra el aire

exhausto

Normalmente la camara del secador termina en forma conica,
en cuyo fondo, el producto seco se colecta. Este forma ayuda
también a que el material que cae por las paredes de la camara se
recojan también en el punto de descarga. En algunos casos, para
colectar el producto en fondos planos o conos pequefios, 8se ayuda
de una retama de aire o trapeador mecénico. (Ref. 7)
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JUSTIFICACIONES

a. Actualmente, Guatemala es un pais en el gque las técnicas de
granulacién en lecho fluido han sido enfocadss principalmente
para su usoc en la industria farmacedtica; el campo de aplicacién
de esta técnica es tan amplic y variado en la industria, lo cual
demuestra que no s6lo la industria farmaceutica, sino asi también
la guimica, la de fertilizantes y la de detergentes pueden
resultar beneficiadas por el uso de este método de granulacidn.

b. Aunque desde la pasads década se han venido haciendo esfuerzos
por determinar correlaciones generales gue expliquen el
comportamiento de los principales parametros de operacién de
equipos de granulacién en lecho fluido, los intentos han sido en
su meyoria fullidoe y el disefio de egqguipos de este tipo sigue
siendo méds un arte que una disciplina cientifica, y siempre son
necesarias las pruebas en planta piloto. Por lo anterior, es
conveniente dejar constancia del comportamiento de los
principales parémetiros de operacidn gue influyen en la
granulacién para el sulfato de zinc, el cual es un fertilizante
foliar de amplio wuso, no 86lo en Guatemala sino en el mundo
entero. El conocimiento del comportamiento de estos parametros,
eventualmente, permitirdn un mejor disefic de equipo en el momento

de industrializar el sulfato de zinc.

5 e



£ IR e



i

H .

= T




29

METODOLOGIA DE TRABAJO
1. MATERIALES

El material utilizado es sulfato de zinc, tanto en golucidn
como en polvo, elaborado por la empresa guatemalteca Sales,

Acidos y Solventes S5.A.

El material en solucién presenta las caracteristicas

siguientes:

1.1 Descripcién: Solucidn cristalina opaca

1.2 Densidad: 1420 Kg/m®

1.3 Viscosidad: Moderada

1.4 Contenido de ZnS0O4: 35% en peso

1.5 Contenido de Zinc (Zn*+): 14% minimo

1.6 Reaccién al papel litmus: neutra

1.7 Otros compuestos presentes: Fez(S04)s < 1 % en peso
1.8 Metales pesados: < 13 ppm

1.9 Presentacién: garrafas de 15 galones.

El material en polvo presenta las caracteristicas
siguientes:

1.1 Descripcién: polvo cristalino heptahidratado, color blanco
1.2 Densidad aparente: 963 Kg/m®

1.3 Insolubles: ninguno

1.4 Contenido de ZnS04: 56% en peso minimo

1.5 Contenido de Zinc (Zn*+): 22% minimo

1.6 Solubilidad: soluble en agua fria

1.7 Otros compuestos presentes: Fez(804)s < 1 % en peso

1.8 Metales pesadoes: < 7 ppm

1.9 Presentacidén: sacos de 25 kilogramos.




2. EQUIPO

Para la experimentacidén, se utiliza una planta piloto de un
secador de leche fluido del laboratorio de Ingenieria Quimica de
ja Facultad de Ingenieria de la Universidad de San Carlos, a la
cual se le adaptd un atomizador de diésel con el cbjeto de
transformarla en un secador granulador de lecho fluido. El equipo
se esquematiza en las figuras 1y 2 . Loe rasgos descriptivos y
operativos de este equipo se presentan a continuacion:

A) PRINCIPIO DE OPERACION (Ver figura 1)

El flujo de aire dentro del equipo es suministrado por un
ventilador centrifugo (A) ubicado en el inicio de la unidad. Para
regular la velocidad o flujo de aire en el equipo se utiliza un
démper (B), el cual estéd colocado después del ventilador del
equipo; cerrando el damper, se disminuye la velocidad del aire y
viceversa. Para medir la velocidad del aire para una posicidn
determinada del damper, se hace usoc de un anemdmetro {C), el cual
se coloca en la camara de lecho fluido (D) y registra la veloci-
dad del aire precisamente en ese punto, que es el de interés. Pa-
ra medir la velocidad del aire, también se puede hacer wuso de un
medidor de venturi (E), el cual esté colocado después del démper.

Para calentar el flujo de aire de entrade & la temperatura
deseada, se hace pasar a éste por una cémera de combustién (F),
la cual estd ubicada a continuacién del medidor de venturi, y
serd la que suministreréd el calor al aire por medio de la
combustién de propano. La cantidad de propano que B8e Vva a
suministrar a la cémara de combustién se gradua por medio de wuna
valvula de globo (G) gue posee el reciplente de almacenamiento de
propano (H), y la cantidad de propano que se va a guminigtrar se-
ré en la proporcién adecuads, a fin de elevar la temperatura del
aire a la deseada; dicha temperatura se puede leer por medio de
un termémetro (I) colocado al final de la cémara de combustion.

SR
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FIGURA 2. PLANTA PILOTO DE SECADO Y
GRANULACION EN LECHO FLUIDO
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El aire saliente de la camara de combustidén pasa luego a una
cémara vacia (J), la cual predistribuye el aire. Para lograr
obtener un flujo en una sola direccidn, se fuerza el paso del
aire a través de un compartimiento, el cual se encuentra lleno en
su interior por tubos soldados (K), uncs a los otros, los cuales
le dan la orientacién direccional al aire. Luego de esto, el aire
pasa por €l distribuidor de gases (L), que es un plato metdlico
perforado de acero al carbén. Encima del plato perforado, existe
una malla 100 (M), que también se encarga de distribuir los gases
pero principalmente de evitar que sélidos del lecho fluido se
deslicen en forma descendente hacia las cémaras posteriores.
Finalmente el aire fluye a través de la cédmara de lecho fluido vy
pasa por el material, en donde, debido a la resistencia del
mismo, la expansién del lecho y la subsecuente fluidizacidn se

inicia v mantiene.

La &alimentacién de las particulas semilla y del producto
recirculado, por no cumplir con especificaciones de tamafio, se
hace por medio de un tornillo sin fin (N) de velocidad variable.
Dicha alimentscién y productc se van suministrando & una tolva
(0), la cual se ubica al inicio de dicho tornillo.

La descarga del producto (P} se hace por medio de un
dispositivo colocado en la pared de la céamara de lecho fluido;
dicho dispositivo permite tener alturas de descarga variable y su
ubicacién en el equipo dependera del tiempo de residencia que se

esté evaluando.

El producto gue ee arrastrado por el alre es recuperado por
medic de un ciclén (@) de alta eficiencla colocsdo a la salida de
la cémara de lecho fluido. El producto arrastrado que 3se logra
recuperar es recirculado a la cémara de lecho fluido, para lo
cual se utiliza el tornillo sin fin que alimenta las particulas

semilla.
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Para suministrar la sclucién de sulfato de zinc, se hace uso
de un atomizador (R) de presidén del tipo que usan los quemadores
de diésel, el cual produce un spray muy fino de la solucidn de
sulfato de =zinc; dicho spray se depbsita sobre las particulas
semilla, donde se seca por vaporizacidn favoreciendo el
crecimiento de las particulas semilla, ya sea por aglomeracidn o
bien por recubrimiento o estratificacién. La bomba (S) aque
transporta la solucién de sulfato de zinc desde el depdsito de
almacenamiento (T) hasta la boguilla de atomizacidén es una bomba
del tipo centrifuga. La posicidén del atomizador es en la parte
superior del equipo, precisamente por encima del nivel del lecho
fluido. La graduacién de la solucidn que se va & suministrar se

hace por medio de una vélvula de globo (U).

B) DESCRIPCION

La planta piloto de secado y granulacién en lecho fluido
ocups un espacio fisico de 2.5 metros de altura, por 1.5 metros
de ancho y por 3.5 metros de largo. El sistema eléctrico esta
disefiado para operar a 220 voltios, 3 fases y corriente a 60 Ha.

El ventilador centrifugo del equipo es coperado por un motor
trifdsico marca Brook Motors, gue tiene una potencia de 7.5 HP &
1750 rpm. El1 encendido del ventilador es por un arrancador
magnético Nema 1, marca Cutler Hammer.

La descarge del ventilador se hace por un tube de 0.15
metros de didmetro. El démper consiste en una lamina metdlica
cuadrada de 0.12 por 0.12 metros, que posee una rosca de mariposs
para poder regular su posicidn.

El medidor de venturi posee en 8u parte ancha un didmetro
jgual al del tubo de descargs del ventilador, mientras gque en su
parte contracta, el tubo tiene un didmetro de 0.055 metros. Al
inicioc vy en el centroc de la parte contracta del venturi existen

BB
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dos medidores de presidn conectados a un mandmetro diferencial de

tubo en U que se encuentra ubicadoe en el tablero principsal.

La céamara de combustidn tiene un diametro de 0.30 metros y
un largo de 0.80 metros. Posee en su interior un quemador de
propano con forma de cafiSn. Parte del aire se introduce en el
canén, mientras que otra parte pasa por fuera del mismo. La
chispa de encendido 8e realiza por medio de una bujia de carro,
la cual estéd conectads a un transformador en el tablero
principal, y éste & un pulsador gue también se vubica en el
tablero. Cada vez que se oprima el pulsador se produce una chispa
dentro de la céamara. La descargs de la cémara de combustion se
hace por un tubo de 0.20 metros de diémetro, el cual conecta & la
cédmara de combustién con la camara de vacio o caja de viento.

La camara vacia o caja de viento consiste en una cabezs de
ciclén ensamblads & un cono, el cual tiene un leargo de 0.85
metros; en su parte angosta tiene un diametro de 0.20 metros, vy
en su parte ancha, un didmetro de 0.25 metros.

L.a camara de tubos tiene un diametro de 0.20 metros y un
large de 0.20 metros. Estéd formada por tubos de 0.025 metros de
diametro internc.

El plato metdlico perforado que distribuye los gases esté
formado por orificios de 0.002 metros de diametro.

La cé&mara de lecho fluido tiene un diémetro internco de 0.25
metros vy un largo de 1.05 metros. Posee un visor y conexiones
para medidores de temperatura y de presidn.

El ciclén del sistema tiene una altura de 1.80 metros y un
didmetro de 0.40 metros, y descarga por un orificio de 0.1 metros
de dismetro ubicado al final del cono del mismo, gue tiene un
largo de 0.890 metros.

R
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El tornillo sin fin es orerado por un motor trifédsico marca
WEG, que tiene una potencia de 0.5 HP a 1750 rpm. El encendido es
por un arrancador magnético marca TAIAN, con graduacidén de
amperaje de 0.6 a 3.6 amperios. La tolva del tornillo es de forma

pirémidal invertida.

La bomba de alimentacién de solucién es marca Jacobson,
operada por un motor marca IEM de 1 HP a 1750 rpm. El encendido
es por un arrancador magnético marca TAIAN, con graduacidn de
amperaje de 2.4 a 4.6 amperios.

El transporte de la solucidn hacia el atomizador se hace por
una tuberis galvanizada, de 0.5 pulgadas de diametro.

El depésito de almacenamiento de la golucidn consiste en una

garrafa pldstica de 15 galones de capacidad.
C) ARRANQUE

Pars arrancar el equipo por primera vez, se utiliza el

siguiente procedimiento:

1. Colocar el damper en la posicibén gque suministre la velocidad
de aire de interés en la cémara de lecho fluido.

5. Abrir ligeramente la valvula de suministro de propano.

3. Haciendo uso del pulsador, se provoca una serie continua de
chispasos.

4. En el momento en que se inicie la combustion, encender el
ventilador.

5. Con la valvula de suministro de propano, regular la
alimentacién hasta alcanzar la temperatura de combustidén deseada.
6. Encender el tornillo sin fin y regular la velocidad de
alimentacién deseada.

7. Encender la bomba y con la véalvula de alimentacién, y graduar
el suministro de solucidén deseado.
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Recomendaciones:

a) No se recomienda encender primero el ventilador, ya que el
flujo y 1la wvelocidad de aire son demasiado altos Yy por
consiguiente, la combustién de propanc no ge realizaréd, ya que
éste sera arrastrado por el aire.

b) No se recomienda arrancar el equipo con carga en la cémara de
lecho fluido, ya que esto provocara una explosidon en el momento
en que se efectie la combustidn.

3. MKETODOLOGILA

Para efectuar el disefioc 6ptimo del sistema en cueatidn, es
necesario primero determinar las condiciones éptimas de
operacidén, v con la aplicacién en los cédlculos de disefio de
dichog resultados obtenidos de la experimentacidén, se podra
efectuar el dimensionamiento del sistema en investigacién.

Las condiciones dptimes de operacién pueden ser determinadas
por el siguiente método: un nimeroc suficiente de pruebas conti-
nuas en la plante piloto deben ser realizadas. Para ello, varios
tiempos mediocs de residencia (Tm= 3 y 5 minutos) y diferentes
relaciones de alimentacidn de solucién/alimentacién de particulas
semilla (1/10 £ Me/Mpe = 10) deben ser experimentadas para dife-
rentes temperaturas de gases de combustién (200 y 250°C), efec-
tuando siempre dichas pruebas & una temperatura de lecho fluido
constante (120°C) y una velocidad de aire fluidizante (2 a 2.5
m/s8) . Debe observarse que condiciones de estado estable son
alcanzadas sélo después de que haya transcurrido un periodo de
tiempo igual o al menos de 5Tm. S6lo la informacién obtenida des-
pués de este tiempo puede ser usada para evaluar log resultados
de la prueba. (Ref. 20) Los contenidos de humedad y la granulome-
tria de los productos obtenidos en cada una de las pruebas indi-
viduales son graficados contra los tiempos de residencia mediosa.
De las curvas obtenidas, se podré saber a qué temperatura se for-
maréd el producto monohidratado con el tamafioc deseado en €l menor

tiempo posible vy con las especificaciones de humedad adecuadas.

fRE: SE R
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Procedimiento especifico que se va usar:

El procedimiento que se va a usar en las pruebas hechas en
la planta piloto es el siguiente:

Con un aire de entrada al equipo de 200°C y que posee una
velocidad establecida &l inicio de la prueba, la cual oscila
entre el rango de 2 a 2.5 m/s en el lecho fluido, se rocia 16
kg/h de solucidén de sulfato de zinc al 35% en peso (cantidad
determinada por el balance de entalpia), en una cantidad de lecho
fluido que existird en el equipo y qgue seréd funcidn del tiempo de
residencia que se estd& evaluando en la prueba y de la cantidad de
material recirculadec que entre al wsecador. 3Se observa la
temperatura de lecho fluido, que debe ser de 120°C . Se repite el
procedimiento anterior para diferentes condiciones de relacidn de
alimentacién de solucién/alimentacién de particulas semilla, y
para diferentes tiempos medios de residencia; en otras palabras,
se varia el flujo de alimentacidén de particulas semilla y la
carga de material dentro del eguipo. Al final de las pruebas, se
podréd llegar a descubrir la prueba que cumple con todoa los
requisitos que debe tener el producto que se busca. Dichos
requisitos o criterios para evaluar los resultados de las pruebas
son: &) que el producto final granulado en tamafio cumpla con la
menor humedad. b) que en las pruebas, de la corriente que se
descarga del secador granulador se tenga el més alto porcentaje
de producto final granulado en tamafio, sin embargo, se tratara de
evitar que se produzca un porcentaje muy alto de productoc en
sobretamsafioc. ¢) que el comportamiento del sistema de fluidizaciodn
aea adecuado, entendiendo por adecuado gque el lecho se fluidize
uniformemente, no se pegue & las paredes del equipo, no se
bloguee el atomizador, etc. d) gue se mantenga la temperatura de
lecho fluido de 120°C durante el transcurso de la prueba.

Bl mismo procedimiento snterior se repite para aire de
entrada al equipo de 250°C y para una alimentacién de 30 kg/b de
solucién de sulfato de zinc al 35% en peso; se determina dicho
valor del balance de entalpia.
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RESULTADOS

1. Se demuestra con la parte experimental del presente trabajo de
investigacion que el secado y la granulacidén en lecho fluido para
el sulfato de zinc en solucidn son posibles. BSe obtiene
experimentalmente wun producto granular de gsulfato de zinc
monohidratado, con un tamafio en el rango de 1.5 a 3 mm y con un

contenido méaxime de humedad de 1% (Ver figura 4 & continuaciédn).

a) Particulas semilla b) Producto granulado
FIGURA 4

2. Experimentalmente se determindé que para lag condiciones de
alimentacidén de 16 kg/h de solucidn de sulfato de zinc al 35% en
peso, la temperatura de gases de combustldén de 200°C, la tempera-—
tura del lecho fluido de 120°C y la velocidad de aire fluidizante
de 2 & 2.5 m/s; los resultados optimos para coperacidn continua ge
obtuviercon con un tiempo medic de residencia de 5 minutos y una
relacién de alimentacidén de solucidn/ alimentacidén de particulas
semilla de 0.5. Se obtuvo como resultado de la prueba gque, el 24%
en pesc del producto que salia del secador-granulador tenisa un
tamafio en el rango de.l.5 a 3 mp, Yy un contenido maximo de
humedad del 1% . El producto que se descargaba tenia un contenido
minimo de zinc de 34% correspondiendo, por lo tanto, al sulfato
de zinc monohidratado. (Ver figura 8 y prueba 8 de table 1 en los
Anexos 1 y 2, respectivamente).
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3. Experimentalmente se determiné que para las condiclones de
alimentacién de 30 kg/h de solucién de sulfato de zinc al 35% en
peso, temperatura de gases de combustién de 200°C, temperaturs
del lecho fluido de 120°C y velocidad de aire fluidizante de 2 a
2.5 m/s; los resultados éptimos para operacidén continua se
obtuvieron con un tiempo medioc de residencia de 5 minutos y una
relacién de alimentacién de solucién/ alimentacién de particulas
semilla de 0.5. Se obtuvo como resultado de la prueba que, el 26%
en peso del producto que salia del secador-granulador tenia un
tamafic en el rango de 1.5 a 3 mm, vy un contenido méximo de
humedad del 1% . El producto que se descargaba tenia un contenido
minimo de zinc de 33.4%, que corresponde, por lo tanto, & sulfato
de zinc monohidratado. (Ver figura 11 y pruebas 8 de tabla 2 en
los Anexos 1 y 2, respectivamente).

4. Experimentalmente se encontrd que el aumentar o disminuir la
capacidad evaporativa del secador-granulador, no influye en los
resultados gque se obtuvieron de la relacidn de alimentacidén de
solucidén/ alimentacién de particulas semilla, y el tiempo medio
de residencia para el secado y granulacién de sulfato de zinc
(Ver figura 5 a acontinuacion).
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5. Disefio del sistema continuo de fluidizacion para el secado y
granulacién de 1500 kg/h de solucion de sulfato de zinc al 35% :

5.1) Rango de tamafio de particulas semilla:

Con base en la experiencia de otros investigadores y debido
a que de hecho el tamafio de particula semilla influye en el tTama-
fio del producto, se eligid el siguiente rango para las particulas
semilla: Rango: 149u (Malla 100) a 841lup (Malla 20) .

Dicha eleccién se hizo tomande en cuenta la creencia
comprobada por otros investigadores de que la presencia de finos
dentro de las particulas semilla en el momento de la granulacidn
favorece el crecimiento de les mismas, a la vez que influyen el
tiempo de residencia, él cual seréa marcado por el mecanismo de
granulacién que exista dentro del lecho (Ref. 1 vy 1l4).
Considerando que las particulas entre el rango citado son lo
suficiente finas para favorecer la granulacidén y & la vez no tan
pequefias que harian que el tiempo de residencia fuera
extremadamente largo dentro del equipo para dar el temafic de
producto deseado, fue el criterio que 1levo a la eleccién del
rango propuesto.

5.2) Rango del tamafio del producto:

Con base en las necesidades del mercado nacional e
internacional, el rango del tamafio del producto se fijaréd entre
log limites de:

Rango: 1500p (1.5 mm, Malla 12) & 3000u (3 mm, Malla 6)

5.3) Rango de tamafio de particulas en el lecho fiuido:

En el lecho fluido, se establecera una interrelacitn entre
ias particulas semilla y el producto desesdo, es decir, que en el
lecho existira la combinacién de tamafios entre los rangos de las
particulas semilla vy el producto deseado, por lo tanto, las
particulas dentro del lecho estarén entre los limites de ambos
rangos, entonces, asi se tiene que el rango en el lecho fluido

estara entre: Rango: 14%9u a 3000p
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Cabe recordar que la suposicidn anterior es la de idealidad,
va que el limite superior en el lecho fluido puede ser mayor al
propuesto de 3000u (3 mm), ya gue en la préctica no existe una
forma segura de garantizar que todc saldra & menos de 3 mm,
debido especialmente al método aleatorio de granulacién que suele
ocurrir en dicho lecho.

5.4) Velocidad minima de fluidizacidn:

La velocidad minima estda dada por Umf vy esto ocurre en el
fondo del lecho fluido, donde la presidén del gas es alta (Hef.
21).

Utilizando las ecuaciones propuestas por Levenspiel vy
asumiendo que la cesma o el lecho fluido eestd formado de
particulas pequefias, es decir, Rep <20, se puede calcular Umf

(velocidad minima de fluidizacidén) por la siguiente expresidn:

Umf = dp® (08 - &g)g
1650u

en donde,
dp = diémetro de particulas en el lecho {(cm),
63 = densidad del sb6lido que forma el lecho (g/cm®®),
Sg = densidad del aire a la temperatura del lecho {g/cm3),
g = tuerza de la gravedad (cm/&®),

11

viscosidad del aire a la temperatura del lecho (g/cmes)

Esta es una expresidén simplificada, ya que no incluye ni s
y émf (esfericidad y porosidad respectivamente}., los cuales se
desconocen para el rango de mallas citadas; esto darid un
resultado inciertoc vy que segin la experiencia, las predicciones
de Unf, con esta ecuacidén, producen un valor con una desviacién
de + 34% limite. El procedimiento légico es determinar ¢s y emf
para el sulfato de zinc wmonohidratado entre este rango; el
problema es que se necesita establecer primerc el equipo de
molienda que realizard tal trabejo, va gque dicho equipo afectarsa

U e
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sobre la forma del s6lido triturado (esfericidad), ¥y por
consiguiente también sobre la porosidad; es por ello- que aunque
manualmente se pueda moler muestra entre las mallas citadas, no
es aconsejable, va que siempre la esfericidad vy porosidad se

verin afectadas por el tipo de trituracidn.

Siguiendo con el cédlculo se tiene:
¥ usando unidades cgs:

Usando como dp el tamafio de la particula mas grande que
exista en el lecho, y resumiendo los datos de densidad y
viscosidad del aire a 120°C que sera la temperatura de operacidn
dentro del lecho fluido, v con el dato de la densidad del sulfato
de zinc monohidratado, se tiene entonces:

Datos previos:

dp I3mm = 0.3 cm
ba 3.28 g/cm® (Ref. 23}

» el aire fluidizado entrs & una presién de p atm y sale a

120°C y 1 &atm., sus propiedades son:

u= 0.0227 cp = 0.000227 g/cmes (Ref. 24)
8g = 0.00089819 g/cm®

Por lo tanto,

1650(0.000227 g/cme*seg)

Umnf

H;

Umt 2574.61 cm/seg = 25.75 m/s

% comprobando el NRep, se tiene:

NRep = dp:Unf-3Og

u

NRep = (0.3)(2574.61)(0.00089819p)/0.000227
NRep = 3056.15p < 20

Por lo tanto, la suposicién seria justificada s6lo si p < 6.54E-3
atm , lo cual seria poco probable.
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Entonces, asumiendo que las particulas dentro del lecho =son
grandes y proponiende por lo tanto que NRep>1000, la expresion
propuesta para encontrar Unmf es:

Unf? = dp(ds - Og)g
24 .55

Umf = 1((0.3%3.28%980)/(24.5%0.00089819))
Umnf = 209.34 cm/s = 2.08 m/8

* comprobando el NRep, se tiene:

NRep = dp-Umf+5g
u

NRep = (0.3)(209.34)(0.00089819p)/0.000227

NRep = 248.49p > 1000
por lo tanto, la suposicidn seria justificada sélo si p > 4.02
atm , lo cual parece ser un poco més probable; situacidén que
haebré que comprober hasta al final en el momento de calcular la
caida de presidén total en el equipo .

Haciendo uso de una ecuacidén que abarca todo el rango de
tamafioe de particulas, se tiene:
dp*Unfebg/u = [(33.7)% + 0.0408%((dp3+6g- (6s-bg)=g)/u* ) 1% - 33.7
dpeUmfebg/u = 217.01
=> Umf = 182.B2 cm/s = 1.83 m/s

Como se ve, es un resultado bastante préximo al anterior
calculado, vy por lo tanto, se acepta que la velocidad minima de
fluidizacién seré:

Unf = 1.83 n/s

5.5) Velocidad de arrastre:

La velocidad m&xima permisible en la cama fluldizada, para
une cama de porosidad uniforme, eilempre ocurre en lo més alto de
la cama, gque es donde la presidén del gas es minima (Ref. 21).
Dicha velocidad, que ee la velocidad de arrastre, se determinsara
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para las particula més pequefia que exista en el lecho. Suponiendo
que el rango de operacidén es respetado y restringido, entonces la
particula més pequefla presente en forma significativa tendra el

tamafio de : 149 u

Determinando la velocidad terminal con la suposicidén de que
Rep «<0.4, se tiene:
Ut = dpf(de ~ GRIR
Ut = ) (3.2 :
18+(0.000227 g/cmeseg)
Ut = 174.65 cm/seg
X comprobando con el NRep:
NRep = dpeUt-8g

u
NRep = (0.0148)(174.65)(0.00089819)/0.000227
NRep = 10.30 > 0.4
Por lo tanto, la suposicién no es justificada y hay que asumir un

nuevo cdlculo. Suponiendo ahora que 0.4 < NRep < 500, entonces:
Ut = 4.« (bg - SgI*gZ 173 «dp
L 225 szen )

- =

(3.2B2/cC)? (9802 7 /3 +(0.0149)
0.00089819'0.000227ﬂ

Ut = 4
L 225

Ut = 143.91 cm/seg = 1.44 m/s
Verificando la suposicidn, se tiene:

NRep = dp-Ut-0g
1]

NRep = 8.48

Como 0.4 < NRep = 8.48 < 500, la suposicién es Justificada.

Por lo tanto, la velocidsd de arrastre seréa:
Ut = 1.44 m/s '

$.6) Velocidad de operacidn:
Celculando Ut/Umf como indicacién de la flexibidad de

R e
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operacién dentro del lecho se tiene:
Ut/Umf = 0.79

Del resultado anterior, se concluye que 1la flexibidad de
operacién es inadecuada, ya qQue no coincide con lo que recomienda
la teoria, lo cual debe ser por lo menos de una relacién de 10 a
1 (Ref. 21). Por lo tanto, las consecuencias de dicha flexibidad
provocan un arrastre inminente de las particulas semilla més
finas, sin embargo, epte arrastre no es considerado de
importancia en el disefioc de este equipo, V& que se colocaréd un
ciclén de alta eficiencia a la salida de la cémara fluidizada, el
cual tendré como funcién regresar directamente hacla el sistema
el material arrastrado.

Una situacién evidente en la granulacién en lecho fluido es
que las particulas semilla se estarén humedeciendo continuamente,
debido a 1la introduccién de la solucidén por el atomizador; esta
situacioén hard que la densidad de las particulas sea mayor & la
propuesta; situacién que hace que la velocidad minima de fluidi-
zacién y de arrastre se incrementen. Eeta es otra razén, por la
cual no se considera de importancia el arraste del aire. En la
préctica, la velocidad de operaciodn debe ser unas cuantas veces
mayor a la velocidad minima de fluildizacidn; dicho ajuste aqui no
io consideraremos, vya&a gue de por si las ecuaciones provocan una

desviacién positiva de los valores reales de minima fluidizacidn.

En la préactica, la velocidad de operacién debe determinarse
experimentalmente; situacién gque se hizo en este trabajc de
investigacion, y se obtuvieron buenos resultados de operacion con
velocidades fluidizantes de operacidén en el range de 2 a 2.5 m/s.
Sin embargo, en este momento en el disefio, es conveniente suponer
dicha velocidad de operacién como la mayor determinada
experimentalmente, ya que de esta forma con la utilizacién de un
démper se podria lograr la variacién de la velocidad en forma
adecuada, ya gque no hay certeza de que la velocidad que se
supondré aqui, seréd la que derd resultados mée adecuados en un

CUIEEEE
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equipo industrial, y seria conveniente en el diseno del equipo
que el démper esté completamente abierto a la velocidad de
disefio, v al irlo cerrando disminuira la velocidad y, por lo
tanto, dara la oportunidad de poder ir creando la variacién de

velocidad, si llegara a ser necesario.

De los cédlculos anteriores y de 1los criterios menclonados,
se eupondrd, entonces por el momento, que la velocidad de
operacién (la velocidad que exista en el lecho fluido) seréd un
poco mayor a Umf y seréd como ya se dijo la mayor determinada
experimentalmente. Por lo tanto, para los objetivos de disefio, se
gupondréd que la velocidad de operacidén sera:

pu Uo = 2.5 m/8

5.7) Temperatura de operacién y tiempo de residencia:

La temperatura de operacidon (temperatura en el lecho fluido)
v el tiempo de residencia son dos parémetros gque se relacionan
entre si. Aumentar la temperatura de operacidn suele provocar una
disminucidn en el tiempo de residencia, debido a que se aumenta
la velocidad de secado. Existe un limite para el aumento de dicha
temperatura, el cual se marca por la disminucién de la eficiencia
térmica del secador. El procedimiento mas adecuado para
determinar la temperatura ¥y el tiempo de operacidén consiste en
hacer curvas de humedad vrs. tiempo y de granulometria vrs.
tiempo, para diferentes temperaturas, concluyendo de las mismas
ia temperatura a la que se formard el producto monohidratado con
el tamafic deseado en el menor tiempo posible, ¥y con las
especificaciones de humedad deseadas. En este trabajo de
investigaecién, dichas curvas Bb6lo se realizaron para 1lsa
temperatua de 120°C; las razones que justifican dicha medida scon
las siguientes: 1) Estudios experimentales (Ref. 20) para el
gecado vy deshidratacién de particulaes de tamafio de 0.3 & 1.5 mm
de esulfato de zinc heptahidratado hasta obtener un producto
monohidratado, demuestran que a bajas temperaturas (48 a 100°C),
la velocidad gue controla el proceso es la reaccién quimica de
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deshidratacidn, mientras que &2 temperaturas elevadas (120 =&
160°C), la energia de activacién de la reaccidn de deshidratacidén
es préacticamente cerco, y la velocidad de deshidratacidén depende
del valor de la relacién de Uo/Umf. Se concluyé gque la velocidad
de secado a dichas temperaturas dependen de los factores externos
de sBecado Yy no ayuda en nada intentar incrementar ain mée la
velocidad de deshidratacidén con ayuda de elevar la temperatura de
operacidn, ya que el Unico resultado es una disminucién en la
eficiencia térmica de la unidad. Se propone que el paso correcto
es incrementar la velocidad superficial del gas. En equipos
industriales (Ref. 5} de secado y granulacidn de sulfato de zinc,
se han obtenido resultados satisfactorios con temperaturas de
lecho fluido de 120°C . 2Z) La temperatura que existe en el lecho
fluido debe ser tal que favorezca la vaporizacidédn instanténes de
la solucién de sulfato de zinc y forme el producto monohidratado,
sin dejar que la reaccidédn de deshidratacidén seas la que gobierne
el proceso de secado. Se menciond anteriormente (Ref. 19) que el
sulfato de zinc evapora a 105°C y a una temperatura superior &
log 70°C se forma el monohidratado; es por las razones anteriores
vy por las pruebas experimentales mencionadas qQue como temperatura
de operacidn se decide utilizar la temperatura de:
120°C

Experimentalmente en este trabajo, se demostré gque al mantener
constante esta temperatura en el lecho fluido los resultados de
operaciodn fueron satisfactorios, v se llamo resultados
satisfactorios a la realidad que el producto obtenido fue el
monohidratado con el contenido de humedad deseado y con los

menores problemas de operacidn del equipo.

El tiempo de residencia de equipos de este tipo se puede
separar en dos partes: 1) el tiempo de secado vy 2) el tiempo de
aumento de tamafio (granulacidén). En este tipo de equipo, no se
pretende evaluar el tiempo de secado, ya que se supone gque es
instdntaneo debido al hecho de favorecer el mecanismo de
vaporizacidén instanténea; no interesa que se tenga que usar
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tiempo para secar, sino qgue el tiempo de residencia que se da al
equipo es el tiempo necesario para favorecer la granulacidn de
las particulas semilla, hasta alcanzar el +tamafioc de producto
deseado.

La determinacién experimental de dicho tiempo se hace por
completo necesaria, ya&a que no existen ecuaciones que den el
comportamiento de aumento de tamafic de particulas en un lecho
fluido. Ademas, c¢abe considerar que dichas ecuaciones, si
existieran siempre, se verian afectadas por las propiedades del
compuesto que se estéd granulando. Cabe mgregar que el tiempo de
residencia, en cierta forma, es directamente proporcional a la
cantidad de material que existira constantemente en el lecho
fiuido, por lo tanto, la forma de controlar el tiempo de
residencia es garantizar que siempre exista un mismo valor de
caida de presién en el lecho fluido, cuyo valor serd en funcidn
del tiempo de residencia que se fije.

Experimentalmente en este trabajo de investigecidn, se
encontré que & la temperaturs de operacidén de 120°C, el tiempo de
residencia que da los resulados més favorables de operacidn es de
5 minutos.

5.8) Relacidn de alimentacién de solucidn a particulas semilla:
Kete e8 un parametro, gue como se menciond previamente
(Antecedentes), se utiliza como forma de control del tamafio del
producto deseado, es un parametro que 8u deduccién hasta el
momento s6lo se puede hacer experimentalmente. De la parte
experimental de este trabajo de investigacidén, se encontrd gque
dicha relacidén no se ve afectada por la capacidad eveaporativa del
equipo, v es por elle gque se asume gue dicha relacién sera
constante para cualquier capacidad evaporativa, tal como aparece
indicado en la figura 5. Por lo tanto, dicha relacidn para los
cédlculos posteriores corresponde & un valor de:
[Alimentacidén eoclucidn (kg/h)/particulas semilla (kg/h)] = 0.5

b BB A e



50
5.9) Balance General:

En forma simplificada, los calculos que siguen se pueden
resumir asi: se plantea el balance de materia y energia para la
combustién de donde se determina la humedad inicial del aire de
secado (aire + gases de combustidén), vya gue dicha cantidad se
hace necesaria en 81 balance de energia global. La capacidad del
equipo es determinada del balance de materia y energia global.
Con la capacidad del equipo y el tiempo de residencia medio, se
encuentra la retencién de material que debe existir en el mismo
para poder garantizar el tiempo de residencisa propuesto, y por
consiguiente se determina la altura del lecho y total del equipo,
asi como la caidas de presién. Con 1la caida de presidn, se
calculan los diestribuldores de gases.

GRANULACION EN LECHO FLUIDO
BALANCE GENERAL

Se desea convertir 1500 kg/h (3300 lb/h) de solucidn de
sulfeto de zinc &)l 35% en peso, en un producto granular no
polvoso de sulfato de zinc monohidratado (1% de humedad) con un
tamsafio de particula entre 1.5 y 3 mm; para ello se suministrara
aire caliente &a 400°C (762°F) con una velocidad de gas
fluidigante de 2.5 m/s. El aire se asume tendrd una H.R. de 60%
aproximadamente, vy se estima gque saldrda a una temperatura de
120°C (248°F) vy entraréd a la camara de combustion a 25°C (77°F).
La solucidén al granulador entrara a 25°C (77°F) y se estima que
el producto saldra a 120°C en equilibrio con el aire. Determinar
el consumo de aire y de combustible y las dimensiones generales

del equipo.

En la figura 6 que se muestra a continuacidén, aparece un
disgrama de flujo del proceso gque se propone para efectuar el
secado y la granulacién de soluciones de sulfato de zinc para
obtener un producto granulado de sulfato de zinc monohidratado.
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SOLUCION:

Por simplicidad el cédlculo sera realizado para 1 m* de Area

transversal y para un tiempo de 1 hora.

5.9.1) Humedad en la solucidén de alimentacidn (x7):
x° = 61.10/38.90 = 1.5707 kg Hz20/kg s.8.
5.9.2) Humedad del producto a la salida (x"):
x" = 1/99 = 0.0101 kg Hz20/ kg s5.8.
5.9.3) Capaecidad calorifica promedio de ab6lidos y solucidn:
0.35 Btu/1bs°F = 0.35 kcal/kg*°C (Ref. 23)
5.9.4) Humedad absoluta del aire ambiente (H®):
H° = 0.0125 kg H20/kg aire seco (carta psicrométrica)
5.9.5) Flujo del aire de secado por 1 m* de area transversal:
Ma = 3800+Uo*S5+5f

en donde,

Ma = flujo de aire (kg de aire/h},

Uo = velocidad de operacién (m/s),

S = &4rea transversal del lecho fluido (m? ),

6f = densidad del aire a la temperatura en el lecho (Kg/m®)
entonces,

Ma = (3600 s/h)*(2.5 m/s)*(1 m®)*(0.83819 Kg/m®)

Ma = 8083.71 kg/h-m*
5.9.6) Consumo de combustible por m® de drea transversal:

Del balance de masa y energia para la combustion:

Aire CAMARA DE Aire + gases de
Ma{kg/h*m? ) - combustioén
He, T° COMBUSTION (H", T")

Diesel
Me(kg/hem® )
Qv = 10660 kcal/kg
n= 0.8

@ gana aire = Q cede combustible
MaxCpx T = Mck@Qu¥n
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en donde,

Cp = capacidad calorifica del aire (kcal/kg=°C),

T° = temperatura del aire ambiente (°C),

T’ = temperatura del aire a la salidea de cémara de combus-
tién, o temperatura de entrada al lecho fluido (°Cy,

T = diferencia de temperaturas: T -T° (°C),

Mc = flujo de combustible diesel (kg/h+em®},

Qv = poder calorifico del combustible diesel (kcal/kg},

n = eficiencia de la combustidn.
entonces,

Mc = (MaxCpx T)/(Qvin)

Mc = (B083.71%0.245625%(400-25))/(10660%0.8)

Me = 87.31 kg/h*m*

5.9.7) Humedad de mezcla aire + gases de combustion (H"):

Dicha humedad corresponde a la humedad & la salida de la
cémara de combustién o bien a la humedad que entra al equipo por
el aire, y se puede determiner por la siguiente expresion (Ref.
20):

H° = H°¥Ma + Mox(%H=)1%0Q,L 09
Ma -~ Mc¥(%Hz)%0.08

en donde,
-
H° = humedad absoluta de aire ambiente(kg H20/kg aire seco),

humedad absoluta de aire + gases (kg Hz20/kg aire seco).,

%He= % de hidrégeno en el combustible (diesel).

entonces,
H® = (0.0125%8083.71) + (B7.,.31%12.7x0,09)
8083.71 -~ (87.31%12.7%0.08)
H” = 0.0202 kg Hz0/kg aire seco

5.9.8) Balance de maBa y energia global:

5.9.8.1) Balance de masa sobre el producto seco (sulfato de zinc
monohidratado):
La designacién M° se refiere a las corrientes que entran y
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salen por 1 m* de éarea transversal del equipo en base seca. La

designacién M es para base htumeds.

Haciendo uso del diagrama de flujo de la figura 6, se
observa que los flujos de producto seco que entran y salen del
secador granulador son los siguientes:

Entrada = Salida

Mps® + Ms® = Mp° + Mpa® [Ec. 1]
Experimentalmente se determind que Ms/Mps = 5/10, por lo
tanto,
Mpe = 2%Ms

Mps® = Mps/(1+x")
Sustituyendo X", se tiene
Mps®= 2%Ms/(1+0.0101)

1l

ZEMe/ (L+x")

It

1.98%Mes [Ec. 2]

La solucion de sulfato de zinc que se suministra al secador
granulador estéd al 35% en peso como sulfato de zinc, por lo tanto
como sulfato de zinc monohidratado, se encontrard a:

35% % 179.45/161.43 = 38.9% en peso.

Del anterior resultado, se cobtiene entonces,

Ms° = 0.389%Mg [Ec. 3]

Sustituyendo las Ecs. 2 v 3 en 1, se cbtiene:
1.98%Ms + 0.389%Ms = Mp® + Mpa®
2 .369%Ms = Mp° + Mpa® [Ec. 4]

Se determiné experimentalmente en la planta piloto Qque no
mas del 10% del producto seco que entraba sl secador granulador
se colectaba en el ciclén para el rango de velocidades trabajado;
en otras palabras, cerca del 10% del material que se alimentaba
al secador ers arrastrado por el aire V colectado en el ciclén.
Haciendo uso del dato anterior, se tiene:

Mp® = 0.9%(Mpe® + Ms®) = 0.9%(2.369%Ma)

Mpa®= 0.1k(Mps® + Me®) = 0.1%(2.369%Ms)

2.1321%Me [Ec. 5]
0.2369%Ms [Ec. 6]

|
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5.9.8.2) Balance de humedad:

Haciendo wuso del diagrama de flujo de la figura 6, se
observa que los flujos de humedad gue entran y salen del secador
granulador son los siguientes:

Entrada = Salida
Mpe°%x" + Ma®¥H" + Ms®%x® = Mp°#%x" + Ma®xH" + Mpa®x*x" [Ec. 7]

Sustituyendo en la ecuacién 7, los valores x° ¥y X", ¥ las
ecuaciones 2, 3, 5y 6, y simplificando se obtiene:
1.98%Ms*0,0101 + Ma°xH"~ + 0.389*%Ms*1.5707 =
2.1321%Me%0.0101 + Ma®*xH" + 0.2369%Ms*x0.0101
0.02%Ma + Ma’*H" + 0.611%Ms 0.024%Ms + Ma®*H"
Msx(0.02 + 0.611 -~ 0.024) = Ma®*(H" - H")
0.607%Mg = Ma®k(H" - H")
0.607%(Me/Ma®) = (H" - H)
H" = H" + 0.607%(Ms/Ma®) [Ec. 8]
Es conveniente recordar que el balance de humedad se esté

efectuando para 1 m®* de &area transversal del equipo.

5.9.8.3) Balance de energia:
Calor & la entrada (Q°) = Calor a la Dalida (Q")
5.9.8.3.1) Calor a la entrada (Q°):
Q“(kcal/h*m®) = Ma®%@a’ + Me°xQe” + Mpe°*Qps” [Ec. 9]

Qa’ = 100.5 + 782.92%H" (kecal/kg)

@s° = Cpk T + x " %CpHllx T

Qa” = (0.35 keal/kg'L)%(25-0)°C + (1.5707 ko K/kg 5:5.)%(1)%(25-0)°C
Qs° = 48.02 kcal/kg

Qps = (0.35 kal/kg't)*(120-0)°C + (1/99 kg HlAg s.5. K (1)¥%(120-0)°C
Qps = 43.21 kcal/kg

Sustituyendo Qa’, Qe , Qps”, Mps®, Ms® vy simplificandoc se tiene:
Q@ = Ma®%(100.5 + 7B2.92%H") + 0.389%Me%48.02Z + 1.984Ms%43.21

Q@ = 100.5%Ma® + 782.92xH *Ma° + 18.67878%Ms + B85.5558%Ms

Q = 100.5%Ma® + 782.924H *Ma® + 104.23558%Ms [Ec. 10]
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5.9.8.3.2) Calor a la salida (Q@"):
Q" (kcal/hem? ) = Ma’¥@Qa" + Mp®*@p" + Mpa®¥Qpa" + Qz [Ec. 11]

Qa" = 30.16 + 6486.83%H" (kecal/kg)

Qp" = Cpx T + x"kCpH2lx T

Qp" = (0.35 keat/kge'C)%(120-0)°C + (1,/99 kg HIb/kg 5.5, )% (1)%(120-0)°C
Qp" = 43.21 kcal/ksg

Qpa" = (0.35 keal/kg''C )*¥(120-0}°C + (1/99 kg H20/kg 5.5, )% (1)%*(120-0)°C
Qpa" = 43.21 kcal/kg

Sustituyendo Qs”, Qp", Qpa", Mp®, Mpa® ¥ simplificando se tisne:
"= Ma®%(30.16 + 646,B83%H") + Mp°*43.21 + Mpa®%43.21 + Qz

" 30.16%Ma’ + 646.83xH"*Ma® + 2.3694Me*d3.21 + Qz

30.16%Ma°’ + 648.83%H"*Ma° + 102.36449xMas + Qz [Be. 12]

n

Q
Q
Q

5.9.8.3.3) Calor a la entrada = Calor a la salida
Igualando las ecuaciones 10 ¥ 12, y simplificando, se
obtiene:
100.5%Ma° + 782.92X%H *Ma® + 104.23558%Ms =
30.16%Ma°® + B846.B3%H"#Ma°® + 102.36449%Ms + Qz
1.87109%Ms + 70.34%Ma® + Ma’®(782.92xH" - 6846.83%H") = Qz [Ec. 13]

Sustituyendo la ecuacién B en la ecuacién 13 y simplifican-
do, Be cbtiene:
1.87109%Ms + 70,34%Ma’ + Ma®*{782.92%H" - 846.83%(H" +
0.607*(Ms/Ma®))) = Qz
1.87109%Ms + TO.34%Ma® + Ma®x(782.92%H" - 646 .83%H"
392 .62581%(Ma/Ma’)) = Qz
1.87109%Ms + 70.34%Ma°® + 136.09%Ma’*H" - 392 .62681%xMs
70.34%Ma° + 136.09xMa’°¥H" - Qz = 390.75472%Ms
Ms = (70.34*%Ma° + 136.09xMa’*H" - Qz)/390.75472 (EBc. 141
Sustituyendo Ma®, H' v Qz en la ecuacién 14 y simplificando,

L

Qz

se tiene:
H° = 0.0252 kg H=20/kg aire seco
Ma® = Ma/(1 + H") = 8083.71/(1 + 0.0252) = 7885 kg/h*m®
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Qz = 30,000 kcal/hem® (Dato recomendadc en Ref. 20)
Entonces,

Ms = (70.34%7885 + 136.09%7885%0.0252 ~ 30000)/380.75472
Ms = 1411.81 kg/h*m®

5.9.8.4) Humedad absoluta del aire a la salida del equipo (H"):

Haciendo uso de la ecuacién 8 se encuentra gue:

H" = H* + 0.6807%{Ms/Ma®)
H" = 0.0252 + 0.607%(1411.81/7885)
H' = 0.0252 + 0.1087 = (0.1339 kg H=0/kg aire seco

5.9.8_5) Capacidad evaporativa:

La cantidad de agua evaporada por m® de drea transversal es:
Muzo = Mas°%(x” - x") = 0.389%1411.81%(1.5707 - 0.0101)
857.07 kg/hem®

il

Muzo

5.9.8.6) Consumo especifico de calor (kcal/kg de agua evaporada):
q = MeXQv/Muzo = (87.31 kg/h-m® )% (10660 kcal/kg)/857.07 kg/hem*
q = 1085.94 kecal/kg H=20

5.9.8.7) Area total del equipo (S):
= (Ms total)/(Ma/m*) = (1500 kg/h)/(1411.81 kg/hem*) = 1.06 m®

€]

5.9.8.8) Diametro del equipo (D):
Para un secador de seccidén transversal circular se tiene:
D = 7f(4%S/m) = £{4%1.06/nt) = 1.16 m = 3.8 pies.

5.9.8.9) Flujos totales de las corrientes que entran y salen del
secador granulador:
Los flujos totales en base seca son:

Ms® = S%Ms® = 1.06 m®*0.389%1411.81 kg/h-m* = 583.50 ka&/h

Mps® = S%1.98%Ms = 1.06 m*%1.98%1411.81 kg/hem* = 2970 kg/h

Mp® = S%2.1321%Ms =1.06 m*%2.1321%1411.81 kg/h*m* = 3198.15 ka/h
Mpa® = S%0.2369%Ms = 1.08 m®*0.2369%1411.81 kg/h*m* = 355.35 kg/h
Ma® = SxMa® = 1.06 m**7885 kg/h-m* = 8377.54 kg/h
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Los flujos totales en base humeda son:

Ms = Ms°%(1+x”) = 583.5%x2.5707 = 1500 kg/h

Mps = Mps°¥(1l+x") = 2970%1.0101 = 3000 kg/h

Mp = Mp°%(14x") = 3198.15%1.0101 = 3230.45 kg/h

Mpa = Mpa’X(1l+x") = 355.35%1.0101 = 358.94 kg/h

Ma = Ma°%(1+H") = 8377.54%(1+0.0252) = 8588.65 kg/h

El flujo total de combustible gue se usa e8:

Mc = S¥Mc = 1.06 m*%87.31 kg/hem® = 92.76 kg/h = 27.25 gal/h
La capacidad evaporativa global del equipo es:

SkMiizo ko neme= = 1.06 m**BE7.07 kg/hem?

910.61 ka/h

1

Muzo

it

MH=zo0

5.9.68.10) Retencién de material en el secador:

Para garantizar el tiempo de residencia dentro de un equipo
de lecho fluido, se debe de retener siempre una cierta cantidad
de material en el mismo; dicha cantidad dependerd del tiempo de
residencia que se le quiera dar al material que entra &l equipo:

7 = (0.389MaXTm/60)K(1+x") + (Mps°®XTm/80 )% (1+x")
Z = (0.389*1500*5/80)*(1+0.0101) + (2970%5/60)%(1+0.0101)
7 = 49.12 kg + 260 kg = 299.12 kg

5.9.8.11) Porosidad promedio (€):

La porosidad promedioc que existird dentro del lecho fluide
se puede determinar por medic de la ecuacién propuesta por
giromiatnikov and Volkov (Ref. 20), quienes para el cédlculo de €
recomendaron la siguiente relacidn:

€ = Ar-9-21 (18Re + 0.36Re® )0-22
en donde,
Ar = Numero de Arquimedes

Re = Numero de Reynolds
Ar = (g*d3+5z)/(v**8f)
Re = (Uo+d+5f)/(g*nf)
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en donde,
g = fuerza de la gravedad (m/s°),
d = didmetro promedio de particulas de lecho fluido (m),
6z = &8 - 8f = &s,
donde 58 = densidad del producto (kg/m3)
8f = densidad del aire (ka/m2)
v = ufeg/8f = viascosidad cinemética del aire (m*/s),
uf = viscosidad dinamica del aire (kg+*s/m®}.

Los datos para resolver la ecuacldn anterior son:
g = 9.80 m/8*
d = 15674.5 u = 1.5745 mm = 0.0015745 m
s = 3.28E3 kg/m®
6f = 0.89819 kg/m®
uf = 2.27E~5 kg/me*s = 2.32E-6 kg+s/m*
v = ufeg/6f = 25.27E-6 m* /8

Por 1o tanto,
Ar = (9.8%0.00157453%3280)/((25.27E-6)%*0.89819)
Ar = 218697.80
Re = (2.5%0.00157453%0.B89819)/(9.8%2.32E-6)
Re = 155.51

59

Sustituyendoc los valores anteriores en la ecuacion de

Siromiatnikov, se tiene:
€ = (218687.8)-0-21 (1B%155.51 + 0.36%155.51%)0-22
€ = 0.56388

5.9.8.12) Altura del lecho fluido expandido (h):

Del valor medio de porosidad, la altura del lecho fluido es

conocida por medio de la relacion:
€ = 1 - (ho/h)
en donde,
h = altura del lecho fluido expandido (m),
ho= altura del lecho empacado (m).

P
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ho = Z/5%6as

8az = densidad aparente del sdlido empacado (ka/m®).
Sustituyendo valores se obtiene:

h = ho/{1-€) = 299.12/(1.06%809%(1-0.5388))
h=0.756m

Como el diametro del equipo es mayor que la altura del lecho
fluido, debe ser esperadc gue buenas condiciones hidrodindmicas
sean obtenidas (mezclado perfecto) y por lo tanto, la retencién
calculada eg aceptada como aconsejable.

5.9.8.13) Altura total del equipo (L):

La altura del eguipo debe ser mayor que la altura del lscho
fluido expandido. En orden para prevenir arrastre de particulas
gque eon expulsadas del lecho fluido, un espaclio de separacién
debe ser proporcionado al equipo. Generalmente es proporcionada
una altura de 1 a 2 m sobre el lecho fluido. Pars nuestro
cdlculo, se proporcionaréd una altura de 1.5 m, entonces la altura
total del equipo (desde el distribuidor de los gases a la salida
del gas), sera:

Lzh+ 1.5 =2.25m= 7.4 pies.

5.10) Distribuidor de gases:

Le funcidén primaria del distribuidor es introducir el gas
uniformemente dentro de un lecho fluido y ademés soportar el peso
del material contenido en el lecho. E1 distribuidor tiene una
fuerte influencia sobre el tamafio y frecuencia de burbujae dentro
del lecho., las cuales afectan la transferencia de calor. El
distribuidor también afecta la friccidén de materiales contenidos
en el lecho. Un distribuidor mal disefiado puede conducir a una
eficiencia +térmica baja dentro del lecho, pero tiene la ventaja
de favorecer la aglomeracidén. Las propiedades sugeridas Que debe
cumplir un distribuidor son:

1) Debe promover la fluidizacién uniforme y estable. 2) Debe
minimizar la friccién entre loe materiales del lecho. 3) Debe
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reducir la erosidén de las partes internas del lecho. 4) Debe
prevenir gue materiales del lecho =se regresen por los agujeros.
5) Debe asegurar una completa fluidizacidén sobre el rango entero
de velocidades de operacidn y temperaturas. 6) Debe minimizar las
zonas muertas sobre el distribuidor. 7) El1 blogueo de los
orificios debe ser minimo.

Los tipos made comunes de distribuidorees de gases son: &)
plato perforado por =~imples agujeros; b) del tipo de atomizador y
¢} del tipo de tuberia perforada. En los platos perforados, los
agujeros son perforados directamente sobre el plato gue soporta
el material. Los agujeros pueden ser rectos, divergentes o
convergentes. Experimentalmente se ha encontrado que los agujeros
divergentes hacia arriba ayudan a eliminar las 2zonas muertas.
(Ref. 21)

En este trabajo de investigacidén, se optard por el disefio de
distribuidores de gases del tipo de plate perforado por simples
agujeros y las razones de tal eleccidn es que loes distribuidores
de ese tipo ya han sido puestos a prueba previamente en equipos
de secado ¥y granulacidn, se han cbtenido resultados
satisfactorios con los mismos (Ref. 5), especificamente en la
parte experimental de este trabajo, al ser utilizaedos los
resultados de operacidn, éstos fueron aceptables. Ademéds de gue
hay que considerar que los platos perforados constituven el tipo
més simple de los distribuidores.

Disefio de los distribuildores: los distribuidores de plato
perforado pueden ser disefladog directamente de la teoria de
orificio y debido & que la caida de presidén del orificio es sbélo
una pequefia fraccidén de la presidn total, entonces se propone el
uso del siguiente procedimiento (Ref. 21): '

i. Se determina la caidse de presidén necesarias a través del

distribuidor por medio de la siguiente ecuacidn:

L
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pda,min = Max{(0.1¥ poea; 35 cm HzO; 100% p expenmion into veaeel)
en donde,

pa.min = caida de presidn minima a través del distribuidor;

preda = caida de presidn a través del lecho fluido;

P expanaicn into veeaal = caida de presién debido a las
pérdidas por expansién dentro del cilindro.

2. Se calcula el nimero de Reynoldse para el fludo total
acercéndose al plato, Vv se selecciona el valor correspondiente
para el coeficiente de orificic Cd” de la figura 13 del anexo 1.
Se debe percatar que el &area abierta en el distribuidor ses menor
al 10%, puesto que la figura 13 es para tales condicliones.

3. Se determina la velocidad del fluide a través de los
orificios, medida a la temperatura y densidad con la cual se
scercan los gases sl distribuidor, haciendo uso de la siguiente
ecuacién para determinarla:

Cd % (2gc* pa/8f)*

Uor
en donde,

velocidad en los orificios (m/8),

Uor

Cd° = coeficiente de orificio.

La relacién Uo/Uor da la fraccidn de A&rea abierta en el
plato perforado.

4. Se elige el valor Nor, el numero de agujeros por unidad
de drea del distribuidor, vy s8e encuentra el diametro
correspondiente del eagujero. Para lo anterior se utiliza la
siguiente ecuacion:

Uo = (m/4)%dor®*UorkNor
en donde,

dor = diametro de los orificios o agujercs {(cmj).

Solucion del disefio:

Siguiendo el procedimiento anterior sugerido, primerc se
determina la caida de presibén minima permitible a través del
distribuidor. Por lo tanto,

Z/S = 299.12 kg/1.06 m®
082.19 ka/m* = 28.22 g/cm® = 28.22 cm H=0

]
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Se asumiréd que la caida de presidn a través del distribuidor
es considerablemente mayor que la resistencia de rearreglo
inherente, que opone el gas de entrada o pérdidas por expansion.
Por lo tanto, se obtiene:

pa = 0.1% poea; 35 cm H20 = 0.1%28.22 = 2.82 g/cm®

Puesto que la caida de presién en el distribuidor es menor a
la caida de presidén minima recomendada, entonces se debe optar
por dicha caida de presién minima recomendada para los siguientes
cédlculos. Por lo tanto,

pa = 35 cm H20 = 35 g/cm®

Segundo, se determina el coeficiente de orificio. Para el
flujo acercandose al plato distribuidor se tiene:
Ret = D*&6fxUo/uf = (1.16 m*0.5245 kg/ma*2.5 m/s)/3.2E-5 kg/m*s
Ret = 47532.81
y de la figura 13 se obtiene:
Cd” = 0.8

Tercero, se calcula la velocidad del gas a través del
orificio.

Uor = 0.6%(2%980%35/0.00052456)% = 6861.84 cm/8 =~ 68.62 m/s

Por lo tanto, la fraccién de area ablerta es:

Uo/Uor = 2.5/68.62 = 0.0364 = 3.64%

Como el &rea abierta es menor al 10%, se considera que el
valor de Cd’ obtenido por uso de la figura 13 es aceptable.

La relacién entre el numero Yy tamado de orificios es

tabulada para diferentes combinaciones posibles, de las cuales se-

elige la mejor. Por lo tanto,
dor (cm) | 0.05 0.1 0.2 0.4

Nor (némero/cm®) | 18.55  4.64 1.16 0.29

Los agujeros, que son muy pequefios, son viables a ser
obstaculizados o tapados, mientras gque aguellos que son muy
grandes pueden causar una inadecuada distribucién del gas {(Ref.

21). Es recomendado que el diémetro de los agujeros sea por lo
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menos 1/10 del de las particulas y con mezclas polidispersas sea
ia mitad del didémetro de las particulas més grandes (Ref. 20).
También se recomienda que en orden a reducir el paso del material
por los agujeros, el diametro de los mismos no debe ser mayor gue
3 a 8 veces el didmetro de las particulas (Ref. 21). Muchas veces
los costos de manufactura prohiben gque los diametros de los
orificios sean menores & 1.5 mm. En vista a estas
consideraciones, se escoge la siguiente combinacidn:

dor = 0.2 cm = 2 mm
Y Nor = 1.16/cm®

Otra razén que motiva elegir dichos diédmetro de orificio es
la experimentacién que se hizo en este trabajo, la cual demostrd
dar buenos resultados de operacién con agujeros u orificios de 2
mm de didmetro. También de la experimentacidén de este trabajo dioc
como resultado que encima del plato perforado se coloque una
malla 100, para asi evitar que el material se regrese a la caja
de viento, ademéds de que se mejoraron adn més las condiciones de
fluidizaciodn.

5.11) Sistema de atomizacidn:

Empresas de disefio como Niro Atomizer, Heyl & Patterson,
dedicadas a la construccién de equipos del tipo de secado V¥
granulacién en lecho fluido, suelen recomendar el uso como
sistema de atomizacidén a los:

Atomizadores centrifudos a presién o atomizadores rotatorios

La posicion que recomiendan para su colocacion es en la
parte superior justo por encima del nivel del lecho fluido. En la
figura 14 del anexo 1, aparece una ilustracidon de este tipo de
atomizadores. En este trabajo de investigacidn, se utilizdé un
atomizador a presidén; se obtuvieron buenos resultados de
operacidén, pero se presenté el problema de que "tendia &
blogquearse por fuera conforme el tiempo de operaci6én avanzaba, ¥y
ademés solia presentarse cristalizacidn e incrustacién dentro de
la tuberia de atomizacién debido a la temperatura . En la figura
15, aparece una ilustracidén de este tipo de atomizador a presidn.
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DISCUSION DE RESULTADOS

El sulfato de zinc es un compuesto gquimico que cumple con
los criterios establecidos por Kaspar y Rosch para estimar la
aplicabilidad de los materiales para su granulacién en lecho
fluido (Ver Introduccién). La solubilidad del sulfato de zinc es
de 440 g/lt a 105°C. Presenta propiedades pegajoses cuando se le
toca. Y, ademds, el producto granulado gue se obtenia podia
quebrarse fédcilmente con la aplicacidén de un poco de presidén. Es
por lo anterior gque no resulta sorprendente el resultado poslitivo
de secado v granulacién de sulfato de zinc obtenido en la parte
experimental del presente trabajo de investigacidn.

De la forma amorfa del producto granulado obtenido en la
parte experimental de este trabajo, se puede deducir que el
mecanismo predominante de granulacidén que existié en las pruebsas
experimentales fue por colisién de grénulos humedos o bien aglo-
meracién. Otras razones, que también justifican tal dedueccidn,
son que cuando se observd por el visor del equipo experimental,
se vio aque la formacién de los grdnulos era réapida y ademés
existia wun marcado choque entre particulas, las cuales son

situaciones que también favorecen al mecaniemo de aglomeracidn.

El equipo experimental empleado parsa las pruebas consistid
en un equipo de diametro continuc en la seccion del lecho fluido;
situacién que obligé a combinar la zona de crecimiento vy
clasificante en un miemo espacio fisico. Esta situacidn favorecid
el arrastre significativo observado en las pruebas experimentales
(més del 10%), ya que se debid superar en forma significativa la
velocidad de arrastre de las particulas més pequefias.

Como se mencioné en la seccién de antecedentes, las
condiciones de operacién tienen wun efecto pronunciado en el
tamafio de producto. En la granulacién en lecho fluido, siempre

existira une interrelacién entre un numero de variables todas
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dependiendo unas de las otras. Por ejemplo, s8i para unas
condiciones previas se decide alimentar més solucidén al lecho
fluido, sera necesarioc modificar tanto el tiempo de residencia
como  la alimentacidén de particulas semills, ¥y ademés la
temperatura de operacidn, con el objeto de mantener una operacidn
constante, ya que si se optara sdlo por asumentar la cantidad de
solucidn, entonces el nivel de humidificacidn cambiaria, y como
resultado existira una excesiva humedad gque favorecera la
excesiva aglomeracidn, ademds de que el producto saldrd con un
mayor contenido de humedad. 8i se considera variar la
alimentacidén de prarticulas semilla, hay que variar la
alimentacién de solucidn o el tiempo de residencis, ya gque si no
el producto entrara y saldrda con un tiempo menor o© mayor de
residencia ¥y por lo tanto, el nivel de humidificacidédn variasra y
el porcentaje de producto granulado también se vera afectado. Asi
s8e puede seguir dando ejemplos de cdmo las vari&bles' son todas
interdependientes. Es por ello, que frecuentemente el
investigador debe optar por fijar el mayor nimero de variables
posiblea ¥ hacer los estudica de s8dlo un grupo muy reducido de
las mismas. El método utilizado en estas pruebas experimentales
para el control del tamafic y forma del producto fue por el ajuste
de la relacidén de salimentacidén liquida & gs6lida (solucidn/
particula semilla). Se fijdé el tamafioc de las particulas semills,
las condiciones del aire de combustion y de lecho fluido, la
velocidad de operacidn, la carga de material o tiempo de
residencia e inclusive la alimentacidén de solucidn, la cual se
determinaba del balance de entalpia. De tal forma, que la unica
variable que se iba modificando en cada prueba era la
alimentacidén de particulas semilla, y dependiendo de la prueba,
también la carga dentro del equipo o tiempo de residencia. La
eleccidn de este método de control favorecid a gque e creard un
procedimiento fdcll de experimentar en lo que respecta al estudio
de las condiciones de operacidn y ademds, de gque ayudd a gque en
el balance de masa Yy energia el numero de variables que se
desconocian se redujeran, sclamente a dogs, y las cuales se podian
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interrelacionar féacilmente por la relacidén de alimentacidn de

solucidédn/particulas semilla.

Respecto a los resultados experimentales, se puede mencionar
lo siguiente: primero, el nivel de humidificacidén para efectuar
la granulacién fue del 2Z2.5% . La importancia de citar este nivel
se debe a que éste es un término muy utilizado cuando se habla de
granulacién, va qgue es una indicacién de la facilidad con la cual
se granula un compuesto. En los métodos tradicionales de
granulacién, eate nivel suele oscilar entre 12 y 20% o menos, y
se enfatiza gue sl un producto requiere mayor nivel de humedad al
anterior, entonces se le clasifica como un producto dificil de
granular; dicha clasificacién se la dan primordialmente baséndose
en el hecho de que en los métodos de granulacidén, la humedad que
se agrega para granular después habra que removerla, y 8&i el
cbjetivo es 86lo granular, mientras menos agua 8se agregue
entonces, mayores serédn las capacldades de granulacidén de las
plantas. Como en este trabajo lo que se hace es secar y granular,
dicho criterio no se suele aplicar, y al contrario, mientras mas
alto sea el nivel de humidificacidén que permita obtener el
producto deseado con los requisitos deseados, entonces resulta
mejor, poraue eso quiere decir que con la misma carga de material
en el secador se puede aumentar la cantidad de solucion que se
seca o, en otras palabras, la capacidad del equipo se aumenta. La
importancia de esta carga hay que recordarla en el momento de
calcular la potencia de los ventiladores, ya gue debido a los
flujos de aire tan grandes que se manejan, un csmbio lpequeﬁo en
le caida de presidén del secador provoca un sumento significativo
en el consumo de potencia de los ventiladores. Segundo, en la
seccién de antecedentes, 8e mencioné aque la velocidad de
reciclado total de s86lidos en relacién a la velocidad de
producto, estd normalmente entre 0.5 y 10. Y cuando la tendencia
de aglomeracion en el lecho fluido marca para une relacién de 5,
es tipico gue la distribucidén de tamafio de particulas permanece
entre limites aceptables dursnte varias horas sin ningin ajuste.
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En la parte experimental de este trabajo, se encontréd gque dicha
relacién corresponde & un valor de 5.08 = 5, se debe recordar que
este valor se calcula dividiendo Mps/Mpetf, lo cual demuestra que
los resultados experimentales obtenidos coinciden bastante con lo
que recomienda la teoria. Esta es otra razén que también
justifica que los resultados obtenidos se consideren aceptables.
Observe que mientras mas pequefia es la relacidn de recirculacidn,
el significado es gque se necesita mas humidificacidn parsas
efectuar la granulacién. De agui se puede concluir también la
importancia del término, nivel de humidificacién. Obviamente
existe un limite con respecto & la humedad, y& que 81 es
excesiva, puede detener la fluldizacién, ya que favorece la
formacién de bolas o saglomerados muy grandeg gue e van
depositando en el fondo del equipo, tal como se obeservd en las
pruebas 1 a 4 tanto de la tabla 1 como de la 2. Esta excesiva
humedad también fue la causa de la temperatura alta de lecho
fluido que se observé en esas pruebas, pues al formarse bolas
grandes se disminuyé el érea para la transferencia de calor.

Un criterio que no se ha menclonado y que sirvié también
para evaluar los resultados de las pruebas fue el porcentaje
minimo en tamafioc que debia existir en el producto que se obtenia
de cada prueba. La forma de operacidn de los equipos de secado ¥y
granulacién establecen que al equipo de fluidizacldén siempre
tenga que entrar una misma cantidad de particulas semilla, asi
como de solucién; si uno altera estas variables, el resultado es
que se pierde el equilibrio de operacidén. Por lo tanto, no se
permite que de la corriente de producto que sale del secador se
retire mas de un cierto porcentaje; dicho porcentaje corresponde
a la relacién entre la cantidad de producto seco que 8e
suministra con la solucidén que se estd& alimentando al secador
granulador (Mpetf), y la cantidad de producto que se descarga del
secador incluyendo el arrastre. Este porcentaje, por lo tanto, se
podia considerar como el minimo que debia tener cada prueba para

tenerla como aceptable, pero a la vez es el méximo permitido =&
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retirar del procesc. De las pruebas experimentales, se deduce gque
este porcentaje era de 18.4% . Esto guiere decir que en la prueba
8 de la tabla 1, en la cual se obtuvo 24% de producto en tamafio;
de este porcentaje s86lo se retiraba como producto final el 16.4%
y la diferencia se mandaba a un molino para ser +triturado y le
diera la granulometria que debian tener las particulas semilla.
La ilustracidon de este proceso aparece en la filgura 6, pero se

considera importante aclarar este punto.

El criterio de elegir también la prueba gque presenta el
menor porcentaje de producto con sobretamafio se basa en lo
mencionado en el pédrrafo anterior, ya que todo el producto con
gobretamafic se debia mandar & un molino para ser triturado y
transformadoe nuevamente a particulas semills; es por eso que
mientras mds pequefio sea este porcentaje més pequerio serd el
molino necesarioc para efectuar tal funcidén vy, por lo tanto, la
potencia consumida serd menor y los costos de operacidn
disminuirdn. Esta es la razdén qgue justifica el uso de este
criterio.

El resultado obtenido de que el aumentar o disminuir la
capacidad evaporativa no afecte las condiciones de relacidn de
slimentacién de solucidén a particulasg semllla y tiempo de
residencia, es un resultado que se puede explicar de la siguiente
forma: al sumentar la capacidad evaporativa del equipo,
légicamente se aumentaba la &alimentacidén de solucidn; este
incremento en la cantidad de solucidn forzaba & gque ese deblersa
incrementar la alimentacién de particulae semilla, easi como la
cargs de material dentro del eguipo (tlempo de residencia), en
orden para obtener operaciones constantes en el egilstema de
fluidizacidén, y esas operaciones constantes suelen ocurrir como
ya se menciond & lasz condiciones gue se obtuvieron en les
pruebas. Muy diferente hubiera sido saumentar la capacidad
evaporativa, en otras palabras, subir la temperatura del aire
pero no variar la alimentacién de solucidn, en tal caso, el
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resultado hubiera s=ido primero gue la relacidn de alimentacion de
solucién &a particula semilla debiera ser mayor, Vya que la
solucién se secaba més rapidamente, entonces para efectuar la
granulacién, era necesario alimentar menos material, ya que es8to
haria que la cantidad de material dentro del lecho fluido tendria
que ser menor para que asi existiera el nivel de humidificacidn
adecuado para favorecer la granulacidn. Obviamente, el no
aumentar la cantidad de sclucién provocaria una diesminucidn en la
eficiencia térmica del equipo, pues el aire tendria que salir mas

caliente del aue en realidad se necesitaba.

Un punto importante vy no evaluado en este trabajo es la
posible influencia gque pueda tener el diametro del equipo en la
relacion de alimentacién de solucidén a particulas semilla para
poder obtener las condiciones de operacién continua. Ha eldo
reconocido que, en egqguipos de diametro pequefio el choque entre
particulas, es més continuo y severo (Ref. 23), mientras que en
equipos con diémetro grande, dicha frecuencia de colisidén de
particulas disminuye. La importancia de este punto radica en que
cuando se efectud el escalamiento de los resultados
experimentales para aplicarlos al disefio de equipo, el
escalamiento se basé en que la capacidad evaporativa no afectaba
la relacién de alimentacién de solucién a particulas semille, con
lo cual se deduce gque es cierto para los equipos de mismo
didmetro, tal como se demostrd experimentalmente en este trabajo.
Pero como en el disefio, el diédmetro del equipo deducido de los
cé&lculos es mayor al utilizaedo experimentalmente, entonces por el
momento se crea la incertidumbre de que dicha suposicidén no se
puede aceptar completamente, ya que hay que investigar la forma
en que el didmetro afectard al mecanismo de granulacidn, Yy que
por lo tanto, haréd que tanto el tiempo de residencia y el nivel
de humidificacién deban variar para poder obtener operaciones de
proceso estable. Lo més probable es que se necesitaréd suministrar
més agua O bien aumentar la relaciodn de alimentacién de solucidn

a particulas semilla, para poder compensar la disminucién en los
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choques de particulas y poder mantener wuna misma velocidad de

granulacién.

El contenido de zinc que se menciona en las pruebas sirve
como 1ndicacién de que el producto gque se obtenia era el
monohidratado. El sulfato de zinc monohidratado +tiene un
contenido tedrico de sulfato de zinc de 36% , pero el producto
comercial suele garantizar un producto con un minimo de zinc de
33%; es por ello que se considera que el producto gue se obtenia
en estas pruebas correspondia a un sulfato de zinc monohidratado.
En el anexo 3, aparece un andlisis efectuado por ICAITI en donde
se verifica el resultado de contenido de zinc gque se obtenia con

el producto que 2e sBacaba en las pruebss experimentales.

Debido a que la mayoria de criterios utilizados en el disefio
de egquipo se mencionaron conforme se iba realizando el mismo, lo
tnico pertinente que se ha de discutir es respecto al sistema de
atomizacién y al sistema de descarga de los sdlidos. Como se
mencioné en el disefio, el sistema de atomizacidén recomendado,
para usarse en los secadores granuladores en lecho fluido, es el
atomizador rotatorio o bien el atomizador centrifugo; la
desventaja del stomizador rotatorio es que comercialmente el més
preqguefio encontrado, suele tener un didmetro de 8 pies., y por lo
tanto, no cabria en nuestro equipe de fluidizacién. Los
atomizedores centrifugos de presidn suelen ser més pequefios y
pueden adaptarse mads facilmente. La utilizacidon de atomizadores
individusles de presidn dieron resultados aceptables en estas
rruebas; la unicas modificacidén que es conveniente considerar es
enchaquetar la tuberia de alimentacidn que se introduce dentro
del lecho fluido con el objeto de disminuir la incrustacién y
cristalizacién dentro de la misma, ademés de que se recomienda
sustituir la bomba centrifuga de atomizacidén por una bomba de
desplazamiento positivo, la cual s&ayudaria a evitar que se
bloqueen las boguillas de atomizacidén, yva que forzaria la salida
de la soluciédn. De la descarga de e6lidos, se  observd

i




b




72

experimentalmente que los grédnulos con sobretamafio tenian maycres
problemas para descargase por la salida superior utilizada,
debido a que la velocidad de fluidizacién a veces no era lo
suficiente para elevar al material hasta la descarga; esto
también hacia que aume:: an de tamafio, pues en lugar de salir,
se iban depositando en el fondo y eran rociados por la solucidn,
y por lo tanto iban creciendo. Eventualmente blogueaban agujeros
del plato perforado y &alteraban la fluidizacidn. Por lo tanto, es
conveniente prever en el disefioc gue dicha descarga se haga por la

parte baja del equipo.

Las ventajas vy desventajas que presenta el secador
granulador respecto & la torre de secado son las siguientes:
Primerc, una ventaja es le capacidad del equipo; con un equipo
més pequefio, se puede obtener el mismo resultado que hace una
torre de secado. Por informacién obtenida de Barr & Murphy Canadsa
Ltd. (Ver Anexo 4), se encontrd que para la misma capacidad
evaporativa con la que se disefic este equipo, es necesario una
torre de secado de 7 metros de alto por 4 metros de diametro pars
que efectué el mismo tra Jo que hace el equipo de lecho fluido
propuesto aqui, el cual mide 2.25 metros de altura por 1.20
metros de diadmetro. Otras ventajas gue tiene el lecho fluido son
el tamafioc del grénulo, el tamafio que se puede obtener como ya se
dijo, es hasta de 5 mm, mientras que en torres de secado el mayor
tamafio alcanza usualmente 0.5 mm . Otra ventaja es la mejor
dispersabilidad en agua que se obtiene con producto granulado en
lecho fluido, que con torres de secado, &ademds de gque la
resistencia a la presidén es también mejor., y la densidad del
producto es un poco mayor. Las desventajas significativas son que
se necesitan mée egquipos para operar un sistema continuo; el
equipo de lecho fluido requiere una observacién constante de las
condiciones de operacidén en orden para cbtener una operacidn
continua. Loe grdnulos obtenidos en lecho fluido, debido a su
forma amorfa, presentan menor libertad de fluidez, y debido & su
tamafio v a la forma tien-en a formar méds polvo con el manejo.
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CONCLUSIONES

1. El proceso continuo de secado y granulacién, en lecho fluido

para el sulfato de zinc en solucién, es posible,

2. Las condiciones mas productivas para el proceso continuo de
secado y granulscién en lecho fluido de soluciones de sulfato de
zinc al 35% en pesoc, Ppara obtener un producto granulado de
sulfato de zinc monohidratado, con un tamafic en el rango de 1.5 a
3 mm y con un contenido méaximo de humedad de 1%, son:
temperatura de lecho fluido de 120°C, velocidad de operacidn de 2
& 2.5 m/s, relacién de alimentacién de solucidén/particulas

semilla de 0.5 y tiempo de regidencia de b minutos.

3. El asumentar o disminuir la capacidad evaporativa del mismo
equipo no influye en la relacién que existe entre la alimentacién
de solucién a la alimentacién de particulas semilla, ni tampoco
en el tiempo de residencla, para el secado y granulacién de
sulfato de zinc.

4. El nivel de humidificacién més productivo, paras efectuar la
granulacidén de sulfato de zinc en solucién al 35%, es de 22.5% .
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RECOMENDACIONES

1. Se debe evaluar 1la influencia que pueda tener el diametro de
ia camara de fluidizacién sobre la relacidén de alimentacioén de
solucién a particulas semilla, y en el tiempo de residencia, para
que el disefio futuro de equipos de secado y granulacién sesa

completamente certero.

2. Se propone encontrar una relacidn cuantitativa que explique el
sumento de tamafio de las particulas semilla con el tiempo, de
manera que para calculos futuros se deba solamente recurrir a
dicha ecumcién, para poder encontrar las condiciones Optimas de

operacion.
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FIGURA 3. DIAGRAMA LE FLUJO DE SISTEMA CONTINUO DE SECADO Y
GRANULACION EN LECHO FLUIDO PARA SOLUCIONES, FUNDIDOS Y

SUSPENSIONES.
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FIGURA 7
Humedad y Granulometria vrs. T medio
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FIGURA 8
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FIGURA 9
Humedad y Granulometria vre. T medio
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FIGURA 10
Humedad y Granulometria vrs. T medio
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FIGURA 11
Humedad y Granulometria vrs. T medio
0 % de producto en tamafio Humedad (% en peso} 5
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FIGURA 12
Humedad y Granulometria vrs. T medio
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a) Esquema de atomizador rotatorio

A "

b) Atomizador rotatoric en operacidn

FIGURA 14.
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a) Esquema de atomizador de presiodn

b) Atomizador de presidn en operacidn

FIGURA 15.
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OBSERVACIONES DE LAS PRUEBAS DE LA TABLA 1:

* En las pruebas 1 a 4 de la tabla 1, se pegd® material a las
paredes del equipo, hubo excesiva humedad y =2e¢ detuve la fluidi-
zacién ya que se formaron grumos y bolas grandes, las cuales se
depositaron en el fondo del lecho fluido y con el transcurso del
tiempo obstruyeron el plato perforado. Ademds se blogquearon las
bogquillas de atomizacidn y se presentd incrustacidén dentro de las
mismas y de la tuberia que conducia la solucidn.

¥ En las pruebas 5 y 6 los resultados fueron mejores, ya no se
pegd material a las paredes del equipo, peroc si se formaron
todavia una cantidad considerable de aglomerados. El atomizador
no se blogueo en el desarrollo de las pruebas pero si presentaba
incrustaciones por fuera.

* En las pruebas 7 & 10 los resultados de operacidén fueron
satisfactorios, la fluidizacién fue en forma genersal saceptable,
la incrustacidén en el atomizador todavia existid peroc en menor
proporcién & las pruebas 5 y 6. No se observé ningin aglomerado

excesivamente grande.

OBSERVACIONES DE LAS PRUEBAS DE LA TABLA 2:

* Bésicamente las observaciones de las pruebas 1 a 6 fueron
las mismas qQue en la tabla 1. En las pruebas 7 & 9 los resultados
de operacién fueron satisfactorios, la fluidez fue aceptable, y
no se observd asglomerados grandes. La prueba 10 no se pudo reali-
zar debido a que ers demasiada carga la que se retenia en el

lecho y el secador no la pudo trabajar.
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BARR & MURPHY (CANADA) Ltée/Ltd.

92 BOULEVARD PREVOST, BOISBRIAND, QUEBEC, CANADA J7G 252
Teiepnone: \514) 4375252 - Telefax; (514) 437-6740 ~ Telex: 05-835564

PRELIMINARY E FOR | }
BARB & MURPHY
' BUTY:

The spray dryer would be designed for an evaporative capacity of 1000 kg/br. it would be capable
of processing zinc sulphate, manganese sulphate, zinc chloride and a range of inorganic salts at
various capacities based on feed and product moistures.

i PROCESS DESCRIPTION;

The feed slurry would be delivered to a high speed rotary atomizer by the customer’s positive
displacement pump. Herae, the liquid feed would be transformed into an atomized spray cloud of
discrete droplets. Rapld heat and mass transfer would occur as the fine droplets are In intimate
contact with the hot drying air. The particles would dry as they descend through the spray
chamber.

The dry product would leave the chamber with the exhaust air and enter a bag filter where it would
be collected and discharged through a rotary valve,

The process air would be drawn through the system by an induced draft fan and discharged to
atmosphere. Incoming air would be drawn through a filter before having its temperature raised in
a gas-fired air heater. The dryer would be controlied by maintaining a constant exhaust
temperature and modulating the inlet temperature to compensate for fluctuations in evaporative
load.
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ITEM 1:

TEM 2:

ITEM 3:

ITEM 4:

TEM &:

ONE AIR FILTER, of the high-efficiency element type to remove particulates from
the process air. Providing 8 # of filtration surface the elements would be mounted
in a galvanized carbon stesl casing.

ONE GAS-FIRED AIR HEATER, for elevating the temperature of the process air to
that required by the dryer. The heater of grade 304 stainless steel construction
would be supplied complete with pre-wired, pre-piped main gas and pilot train and
flame safeguard unit mounted in a local burner control panel. Nominal output
4,000,000 Btu/hr.

ONE HOT AIR DISPERSER, fabricated in grade 304 stainless steel, consisting of
radial swirl vanes and concentric straightening/stiffening rings. The air disperser
is designed to provide Intimate contact between the hot drying gas and the
atomized spray cloud for rapid heat and mass transfer.

ONE SPRAY CHAMBER, fabricated in grade 304 stainless steel, 10 gauge, 2B miil
finish with all interior welds ground even and flush to the adjacent material and
buffed. Overall dimensions are as follows:

.

Diameter : 130" & W it

Cyl. Height : 8-0" = t. 44 wh.

Conical Bottom : 70° ~
Overall Height : 22'-0" to chamber roof ~ (- =" w T,

The spray chamber would be complete with the following features:

Rotary atomizer support.

Chamber lighting.

Access door.

Observation ports.

90° outlet elbow for air and product.
- Instrumentation taps as required.

]

ONE ROTARY ATOMIZER, model CD-145 capable of speeds of up to 20,000 rpm and
featuring a totally enclosed liquid-cooted high speed motor, temperature probe,
class H insulation and a mechanical shaft seal. The unit would be housed in a grade
316 stainless steel casing incorporating lubrication, cooling, feed, power and
monitoring services to the motor and disk.

5.1 One Atomizer Disk, 8" diameter, holed-wheel type in two piece titanium
construction with easily replaceable abrasion resistant cerami¢ inserts.

52 One AC Frequency inverter, 30 HP, 460V AC, PWM type inverter with digital
key pad. Complete with step-down isolation transformer and line reactor.
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