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I. Introducciéon

En la industria la separacion de mezclas en componentes puros es una de las etapas princi-
pales en la elaboracion de productos quimicos. A aquellas etapas cuyo objetivo es modificar
fundamentalmente la composicién de una sustancia mediante métodos que no impliquen
reacciones quimicas se les llama Operaciones Unitarias (Treybal, 1981). Dentro de las
operaciones unitarias mas comunes se encuentran el transporte de fluidos, reduccién de
tamano, absorcion de gases, destilacion, extraccion, secado, separaciéon por membrana y
cristalizacion (McCabe et al., 2007). En este trabajo de investigacién nos enfocaremos en

esta tltima operacion unitaria.

La cristalizacion es el segundo proceso de separacion mas importante en la industria
quimica después de la destilacién, por su capacidad de proporcionar separaciones de alta
pureza(Jones, 2002). La cristalizacién consiste en la formacién de una fase dispersa sélida
en un medio continuo, que habitualmente es una solucién liquida. Para llevar a cabo la
cristalizacion, se utilizan métodos tales como enfriamiento de la solucién, evaporaciéon del

solvente o una combinacion de ambos (Seader et al., 2011).

En la industria, la cristalizacion se desarrolla cominmente en sistemas tipo tanque agitado,
sin embargo es bien sabido que el mezclado puede desarrollar efectos no deseados en las
caracteristicas del producto (Paul et al., 2005), por lo que establecer adecuadamente las
condiciones de operaciéon que permita alcanzar las propiedades deseadas del producto ha
sido uno de los principales objetivos de los estudios realizados. Diversos autores (Velazquez
et al., 2009; Quintana et al., 2004, 2008) han senalado que la agitacién y la temperatura
son condiciones limitantes del proceso de cristalizacion, siendo actualmente la temperatura
una condicion fundamental a controlar en la cristalizacién por enfriamiento, mientras que
la agitacion forma parte del disefio eficiente de los cristalizadores ya que influye de manera
considerable en el comportamiento hidrodinamico del sistema, favoreciendo o limitando la
evolucién adecuada del cristal (Kacunic et al., 2013). Irregularidades como la formacién
de aglomerados o tamano de cristales muy pequenos disminuye el rendimiento del proceso
y la calidad del producto, por lo que actualmente se busca reducir dichos efectos. La
agitacién tiene un impacto significativo en la aglomeracion de cristales (Wang et al., 2012),
por lo que una practica convencional para reducir el grado de aglomeracién es aumentar
la velocidad de agitacion del fluido, sin embargo en la cristalizacion esta accién presenta

efectos opuestos.

El control del proceso de cristalizacion tiene como principal objetivo la obtencién de produc-

tos de calidad, caracterizado por presentar alta pureza, distribucion adecuada del tamafio
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de cristal, suficiente estabilidad y geometria definida (Ulrich & Fronhberg, 2013).

Un estudio realizado por Ramirez et al. (2014) mostr6é que el ajuste manual en la incli-
nacién de las paletas del impulsor durante el proceso de cristalizaciéon por enfriamiento,
proporciona una mejor estabilidad en la concentracién de sélidos suspendidos. Con el fin
de lograr estabilizar la concentracién de sélidos suspendidos durante la cristalizacion por
enfriamiento mediante el cambio de la inclinaciéon de las paletas del agitador de forma
automatizada, en este trabajo de investigacién se desarrolla un sistema de control con set-
point variable, funcion de la temperatura. El lazo de control permite ajustar la inclinacién
de la paleta, generando como variable de respuesta la concentraciéon de sélidos suspendidos
calculada a partir del balance de masa del proceso de cristalizacion, la cual es comparada
con la concentraciéon tedrica ideal de sélidos suspendidos, empleando como variable a ma-
nipular el angulo de inclinacién de las paletas para modificar el paso del impulsor. La
calibracién e integracion de los eleméntos de control fue una etapa clave en el desarrollo
del lazo de control, la cual se realizé6 mediante la programacion de dispositivos electrénicos

a través de la interaccion de los programas Arduino-Labview-Matlab.

El resultado de este trabajo se presenta como una herramienta para el desarrollo de inves-
tigacion dirigida al estudio y andlisis de sistemas complejos multifasicos agitados, a través
de la interfase para la manipulaciéon de variables in-situ y seguimiento en tiempo real de

las variables de proceso.

1.1 Planteamiento del problema

Para procesos de mezclado en sistemas complejos que presentan cambio en las propiedades
de trasporte de las fases que lo conforman, la eficiencia de mezclado disminuye conforme
la resistencia al desplazamiento aumenta. Los mecanismos de agitacién convencionales
modifican el régimen de mezclado incrementando la velocidad angular. Esto puede afec-
tar la estabilidad de la fase sélida debido a desgaste mecénico, fractura o disminucion del
tamano de particula. Por otro lado, el incremento de la velocidad implica aumento de
consumo de energia originando procesos de mayor costo. Por lo anterior, la velocidad de
agitacion puede no ser la unica variable a manipular para optimizar un proceso o esta-
bilizar la eficiencia de mezclado, por lo que es necesario estudiar nuevos mecanismos de
agitacion que aseguren la eficiencia del mezclado en mezclas que presentan un compor-

tamiento dinamico en sus propiedades. Un ejemplo de estos escenarios es la cristalizacion,
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el cual es un proceso por el cual se separa un producto en forma de cristal de una solu-
cién. Un mezclado inadecuado traera como consecuencia una falta de uniformidad en la
distribucién de los sélidos, afectando las caracteristicas requeridas para el producto final,
tales como la forma y variedad del tamano del cristal. En este tipo de procesos en donde el
incremento de la velocidad de rotacién del impulsor no resulta suficiente para la suspension
de solidos, la aplicacion de sistemas de agitacion que permitan el cambio en la inclinacién
de la paleta del impulsor se presenta como una alternativa viable, sin embargo es atin una

tecnologia en desarrollo.

1.2 Justificacion

Como consecuencia de la globalizaciéon de los mercados internacionales, se ha orillado
a los paises a competir en el mercado con productos de calidad, precio y tiempos de
entrega oportunos. Para lograr lo anterior es importante, que la industria de nuestro
pals, implementen la instrumentacién y la automatizacién de sus procesos con el avance
tecnolégico requerido para mantenerse en el mercado nacional e internacional. El presente
estudio contribuye con el desarrollo e introducciéon de nuevas tecnologias que permitan la
optimizacién de procesos de mezclado de sistemas complejos. Aumentando, mediante la
aplicacién de técnicas de control con set-point variable, la eficiencia del proceso y/o la
disminucién de los costos de operacion, mejorando las caracteristicas finales del producto

deseado.

1.3 Hipdtesis

La modelaciéon y simulacion de la dindmica de variaciéon en las propiedades de una mezcla
solido-liquido, acoplado a un lazo de control PID con set-point variable, permitira el ajuste
6ptimo de la posicién en la paleta (paso) de un agitador no convencional, para asegurar la

estabilidad en la concentracion de sélidos suspendidos.
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1.4 Objetivo General y Especificos

1.4.1 Objetivo General

Disenar un sistema de control PID que permita mejorar la estabilidad en la suspensiéon de

particulas, presente en sistemas dinamicos sélido-liquido.

1.4.2 Objetivos Especificos
1. Establecer la secuencia de calculo de las correlaciones entre las variables de operacion,
propiedades de la mezcla y eficiencia de mezclado del sistema soélido-liquido.

2. Modelar y simular la eficiencia de mezclado sujeta a cambios en las condiciones

térmicas del sistema, mediante el mecanismo de agitacion de paso variable.

3. Disenar lazo de control PID del mecanismo de agitacion de paso variable, para el

mezclado del sistema sélido-liquido.
4. Sintonizar el lazo de control.

5. Evaluar y validar experimentalmente la estabilidad del proceso de mezclado mediante

el lazo de control propuesto.
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2.1 Cristalizacion

La cristalizacion es una operacién unitaria empleada para la separacion y purificacion de
sustancias, a nivel industrial su importancia recae en la necesidad de comercializar solidos
de alta pureza denominados cristales (McCabe et al., 2007). Una de las ventajas de la
cristalizacion comparada con otros procesos de separacion es que a través de ésta es posible
obtener productos de alta pureza a partir de soluciones con un bajo consumo de energia
(Myerson, 2002; Jones et al., 2005).

Desde el punto de vista fisicoquimico la cristalizacién es un proceso en el que se realiza un
cambio de fase, pasando de un primer estado de desequilibrio a un estado de equilibrio, en
la que a partir de un sistema relativametne desordenado (solucién) pasa a un sistema de
mayor orden (sélido)(Grases et al., 2002), en donde particulas cristalinas son formadas a
partir de los mecanismos de transporte, a cambios de entalpia y a la actividad que presenta
el solido en contacto con el solvente, cuyo desarrollo depende de la composicién, perfiles

de temperatura y velocidades de cizallamiento empleado (Mazzanti et al., 2005).

En procesos de cristalizacién, los sélidos primero deben formarse (nucleacién) y después
crecer (crecimiento). La fuerza impulsora para que la nucleacion y el crecimiento de niicleos
se desarrolle es la sobresaturacién, la cual se presenta cuando la concentracion del soluto

es mayor a la concentracion de saturacion a una presion y temperatura dada.

2.1.1 Nucleacién

El primer proceso denominado nucleacion corresponde a la formacion de una nueva fase
sélida a partir de la aglomeracién de dtomos, moléculas o iones (Seader et al., 2011), la
cual puede ser esponténea (a partir de una solucién homogénea) o inducida (a patir de

particulas inertes), por lo que se distinguen dos tipos de nucleacién:

o Primaria: Es aquella en donde las moléculas en soluciéon se asocian para formar un
agregado, el cual puede disociarse o crecer, su desarrollo no esta influenciado por la
presencia de la fase sélida que se origina. Si este crece lo suficiente puede formar una
estructura llamada embrion, que al crecer formara nticleos. Los nucleos formados
generan los nuevos cristales (Seader et al., 2011). La nucleacién primaria puede a su

vez clasificarse en homogénea (se desarrolla sin la presencia de una interfase solida)
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y heterogénea (se desarrolla con la presencia de una interfase sélida otorgada por

particulas inertes) (Myerson, 2002).

e Secundaria: Es causada debido a la existencia de cristales propios de la solucién
sobresaturada. Esta puede ser causada inicialmente por: (a) fluido que pasa por las
superficies de cristales y desprende ntcleos, (b) colisién de cristales entre ellos y (c)
colision de cristales con superficies metélicas como la superficie del recipiente o las

paletas del agitador.

2.1.2 Crecimiento

Durante el crecimiento del cristal ocurren procesos de difusion e integracion, debido al

efecto de la interaccién de la superficie del sélido con la solucién (Jones, 2002).

En el proceso de difusiéon, el transporte de masa de particulas que se encuentran en la
solucion sobresaturada hacia la interfase cristal-solucion, se lleva a cabo a través de difusion,
la cual varia con la temperatura, con la concentracion de soluto, el grado y tipo de agitacion.
El estudio de las resistencias al transporte de masa es de importancia en operaciones de
cristalizacion, dentro de las mas importantes es aquella caracterizada por el coeficiente de
difusion. En el proceso de integracion, la incorporacion del material en el arreglo cristalino
se lleva a cabo por adsorcién, algunas veces conocida como proceso de reaccion de la

superficie.

Si el transporte hacia el cristal es mayor que la integracion, el proceso de integracion
controla el crecimiento de cristal. En caso contrario, el transporte de masa determina el

crecimiento (Myerson, 2002).

En la solucion, la concentraciéon maxima del sélido que puede estar disuelto en el liquido
es funcién de la temperatura; cuando este maximo es alcanzado se dice que la soluciéon
estd saturada (Myerson, 2002), el enfriamiento o disminucién del disolvente disponible en
la solucién provoca la sobresaturacién. Tanto la nucleacion como el crecimiento de cristal
tienen como fuerza impulsora la sobresaturacién (Myerson, 2002). La sobresaturacién es la
diferencia de concentracién entre la solucion sobresaturada en la que el cristal esté creciendo
y la de la solucién en equilibrio con el cristal (McCabe et al., 2007). En la Figura 2.1 se
muestran las curvas de saturacion y sobresaturacién propuestas por Miers. En esta, la

linea AB es la curva normal de solubilidad en estado de saturacion y la linea CD es la linea
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de sobresaturacion. En medio de estas se encuentra la region metaestable en donde los
cristales que se lleguen a formar creceran con el paso del tiempo, mientras que en la zona
labil la formacion de nicleos se darda de manera espontanea. Una solucion sobresaturada

se encontrara en la regiéon metaestable.
Curva de sobresaturacion
Region labil /

Curva de saturacion

Region no saturada

Concentracidn de soluto

A Regidn metaestable

Temperatura

Figura 2.1: Curva de saturacién y sobresaturacion (Geankoplis, 1993).

2.2 Tipos de Cristalizadores

En cristalizacion para lograr la sobresaturacion es necesario llevar la solucién a un estado
en donde la concentracién de soluto exceda la concentracién de equilibrio (sobresaturacién)

(Myerson, 2002). Los métodos para generar sobresaturaciéon son:
1. Cambio de temperatura.
2. Evaporacion de solvente.
3. Reaccién quimica.
4. Cambio de composicion del solvente.

Si la solubilidad del soluto aumenta de manera significativa ante el incremento de la tem-
peratura, la solucién sobresaturada se obtiene por simple enfriamiento. En el caso en donde
la solubilidad es relativamente independiente de la temperatura, la soluciéon sobresaturada
se genera por evaporacion de una parte del solvente. Por otra parte, si se requiere una
precipitacion, se puede crear un nuevo soluto anadiendo un tercer componente que reac-

ciona con el soluto original y forma una sustancia insoluble. Si ninguna de las anteriores
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es deseable, la sobresaturacion se genera mediante la adicién de un tercer componente, en

donde la mezcla de solventes puede reducir la solubilidad del soluto (McCabe et al., 2007).

Los equipos utilizados en la industria para llevar a cabo la cristalizacién se clasifican

dependiendo del método por el cual se alcanza la sobresaturacién; dentro de los cuales

podemos encontrar:

1. Cristalizadores por enfriamiento, son utilizados cuando la sobresaturacion depende

en gran medida de la temperatura. Dentro de los cristalizadores por enfriamiento
podemos encontrar los del tipo tanque agitado, los cuales son mayormente utilizados
debido a que el producto final tiene una mayor pureza ya que se produce una menor
retenciéon de soluciéon madre en los cristales después de la filtracién, permitiendo un

lavado maés eficiente.

Cristalizadores por evaporacion, son utilizados cuando la solubilidad del soluto en el
solvente no cambia significativamente con el cambio de temperatura, por lo tanto,
para lograr la sobresaturaciéon de la solucién se remueve parte del solvente. Uno de
los cristalizadores por evaporacién mas utilizados es el de circulacién forzada en el
cual, la solucién madre es recirculada al cristalizador pasando éste a través de un
intercambiador de calor en donde es calentada utilizando vapor. En este tipo de

cristalizadores se producen cristales de pequeno tamano.

Cristalizadores al vacio, en ellos una soluciéon saturada es introducida al recipiente el
cual se encuentra al vacio. Estos operan a partir del enfriamiento flash, en donde una
solucion es introducida en un recipiente al vacio. Si la temperatura de la alimentacion
es mas alta que la temperatura a la cual la solucién se evapora a bajas presiones, la
solucién de alimentacion se enfriara adiabaticamente a esta temperatura. El calor

sensible liberado por la solucién causa la evaporacion del solvente (Mullin, 2001).

La precipitacion, es considerada como una rama de la cristalizacién (Sohnel & Garside,

1992), por lo que, los equipos de cristalizaciéon ademés de ser clasificados por el método

empleado para lograr la sobresaturacion, tambien se clasifican por el método empleado para

suspender los cristales en crecimiento. Para el proceso de cristalizacion por enfriamiento o

evaporacion se distinguien cuatro tipos basicos de cristalizadores.

1. Cristalizador tipo tanque, es el tipo mas simple de los equipos empleados en la indus-

tria de la cristalizacion. En este equipo la cristalizacién se induce por enfriamiento

de la solucion madre en tanques, que comunmente cuentan con un mecanismo de
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agitacion mecanica y estan equipados con serpentines de enfriamiento o chaquetas.
Los cristalizadores de tanque se hacen funcionar por lotes y se utilizan generalmente

para la produccién a pequena escala.

2. Cristalizador de superficie raspada, es similar en principio al tipo de tanque, pero
en este caso superficies de enfriamiento se raspan continuamente o se agitan para
evitar el ensuciamiento por cristales depositados y para promover la transferencia de
calor. Estos cristalizadores son adecuados para el procesamiento de licores de alta
viscosidad. Los cristalizadores de superficie raspada pueden ser operados de forma
continua o por lotes, con recirculacion del licor madre. Una desventaja de este tipo

es que tienden a producir cristales muy pequenos.

3. Cristalizador de solucién madre circulante, en este tipo de equipo, tanto el licor como

los cristales circulan a través de la zona en la que tiene lugar la sobresaturacion.

4. Cristalizador de licor circulante, en este equipo sélo el licor se hace circular a través
de la zona de calefaccion o refrigeracion. Los cristales se retienen en suspension en
la zona de cristalizacion por el flujo ascendente de licor. Los cristalizadores de licor
circulante producen cristales de tamano regular. El disefio basico consta de tres
componentes: (1) recipiente en el que los cristales se suspenden, crecen y se retiran,
(2) mecanismo de sobresaturacién por enfriamiento o evaporacién y (3) mecanismo
para la circulacién del licor. El cristalizador de Oslo es el disenio tipico de este tipo

de cristalizadores.

Si bien los cristalizadores de licor y de soluciéon madre circulante, son mayormente em-
pleados para la produccién a gran escala, siguen desarrollandose nuevos disenios de crista-
lizadores basados en técnicas de balance de poblacién, cuya clave de éxito reside en la
generacion de bases de datos cinéticos de nucleacion y crecimiento de cristales para un
adecuado modelado del sistema real (Liu et al., 2015). Por lo que, el disefio de crista-
lizadores implica todavia un gran esfuerzo de investigacion tanto a nivel laboratorio como

a nivel planta piloto.

Uno de los principales objetivos de la investigacion de estos procesos es la comprensiéon fun-
damental de la nucleacion. La nucleacion tiene una influencia gobernante en las propiedades
del producto tales como el tamano de particula, distribucién de tamano y forma polimér-
fica. Un aspecto importante en la optimizacién de los procesos de cristalizacion o la in-

troduccién de cambios en las condiciones de procesamiento implica el efecto de alteracion

11
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de las condiciones de agitacion, ya que esta es considerada como uno de los principales

promotores de la nucleacién primaria (Liu et al., 2015).

2.3 Agitacion

La agitacion es una operacién utilizada para acelerar los procesos de transferencia de calor
y de masa, reduciendo los gradientes de temperatura y concentracion (Jones et al., 2005).
En la agitacion la energia cinética del impulsor es transferida al fluido para provocar su
movimiento dando lugar al mezclado. El mezclado es un proceso complejo en el cual existen
interacciones entre particulas o entre particulas y fluido (Sha & Palosaari, 2000), llevandose

a cabo fenémenos de transporte como la dispersién y conveccién (Kasat et al., 2008).

Los impulsores utilizados para la agitacién pueden dividirse en dos clases: (1) los que
generan corrientes paralelas al eje del impulsor, llamados impulsores de flujo axial (Figura
2.2a), y (2) aquellos que generan corrientes en direccién radial y/o tangencial, llamados
impulsores de flujo radial (Figura 2.2b). En los impulsores de flujo radial la direccién del
flujo puede ser tangencial si el fluido sigue de manera paralela la direccion de rotacion del
agitador (Figura 2.2b-1) o radial si existen bafles que modifiquen la direccién del fluido
hacia el centro del reactor (Figura 2.2b-2) (McCabe et al., 2007).

SIS
ot

. SN v
(a) (b)

A
- agitador Y

(b)-1 baffles ()2

Figura 2.2: (a) Patrén de flujo axial, (b) patrén de flujo radial.
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En un sistema sélido-liquido, la distribucién de particulas en un liquido agitado puede ser
visto como el resultado del balance entre dos fenémenos, la sedimentacion y la suspensién
de la particula debido a su interaccién con el liquido. En la Figura (2.3) se muestra la
interaccion entre la particula y el fluido. El movimiento de la particula con respecto al
fluido depende de la densidad del liquido (p;), la viscosidad del liquido (1), la densidad
de la particula (p;) y su didmetro caracteristico (d,). Ademads, esta particula esta sujeta a
tres fuerzas: fuerza de flotacién (B), fuerza de arrastre (F) y fuerza de gravedad (W) (Di,
95). La particula se mantendra en suspensién cuando su densidad sea menor a la densidad
de la fase liquida. Sin embargo, cuando la particula comienza a crecer, como pasa en la
cristalizacion, la fuerza generada por la particula aumentara propiciando su sedimentacion
a cierta velocidad, conocida como velocidad de sedimentacién la cual es funcion de las
propiedades de la mezcla y del régimen de mezclado(Qi et al., 2013; Baldock et al., 2004;
Grenville et al., 2015).

Pi

—
—b'[n

w
Vi

Figura 2.3: Interaccion entre el fluido y la particula.

Se han realizado diversos estudios respecto a la velocidad de sedimentacion de particulas de
distintos tamanos en liquidos con distintas propiedades (Baldock et al., 2004), con el fin de
estimar el factor de arrastre neto debido al fluido. Madhav & Chhabra (1995) estudiaron
la velocidad de sedimentacion de particulas cilindricas, esféricas y prismas rectangulares
de distintos materiales (acero, vidrio y aluminio) en liquidos Newtonianos (aceite de risino,
solucién 50/50 de glucosa-agua y aceite de silicon). Propusieron una correlacién experi-

mental para determinar el coeficiente de arrastre y corregir la velocidad de precipitacién a
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partir del efecto de las paredes del recipiente, empleando tubos con diferentes didmetros.
Demostraron que el uso del volumen equivalente al de una esfera resulta en una ecuacion
unificada para varias formas de particula, ecuacién (2.1). Esta ecuacién es comparada con
expresiones dadas por Swamee & Ojha (1991) y Cho et al. (1991), ecuaciones (2.2) y (2.3)
respectivamente, en donde la ecuacion propuesta da niveles satisfactorio de precision y
confiabilidad. Por otro lado Brucato et al. (1998) estudiaron los coeficientes de arrastre y
estimaron la velocidad de sedimentacién de particulas en fluidos con régimen turbulento.
A partir de los datos experimentales demostraron que el coeficiente de arrastre en el rango
investigado es incrementado por la turbulencia y por el tamano de particula. De igual
manera establecieron una correlacion tipo ley de potencia para predecir la influencia de la
turbulencia sobre los coeficientes de arrastre, ecuacién (2.4), la cual en comparacién con la
ecuacién (2.5) propuesta por Uhlherr & Sinclair (1970) dié un mejor resultado en el célculo
del coeficiente de arrastre. En la Tabla 2.1 se muestran las ecuaciones utilizadas por estos

autores.
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Tabla 2.1: Ecuaciones utilizadas por Madhav & Chhabra (1995) y Brucato et al. (1998).
’ Autor \ Ano \ Ecuaciones para calculo de C'p ‘

Madhav & Chhabra | 1995

_ 24 0.529
Cp = 5 [1+0.604R"7| (2.1)
Swamee & Ojha 1991
128 Re 08
Cp = o (2.2)
(1 +4.5 () )
Cho et al. 1991
Cp = 1 (2.3)
P Req(In(L/d) — 0.1137) '
Brucato et al. 1998
Cp — Chpo DAY
=L P g6 x 1074 [ 2 2.4
G X 3 (2.4)

Uhlherr & Sinclair | 1970

Conjuntamente al proceso de suspension-sedimentacion de las particulas, es de igual im-
portancia conocer la forma en que el sistema sélido-liquido se distribuyen en el reactor. El
mezclado del sistema estd caracterizado por el coeficiente de dispersion D (m?/s) (Giojelli
et al., 2001), el cual depende de factores como el tamanio y forma del equipo, propiedades
del sélido y del liquido, ademas de las condiciones del operacién. Valores altos de D indican
una mejor homogeneidad, para D bajos una menor homogeneidad y para valores de D = 0

significa que no existe dispersién (Fogler, 2008; Levenspiel, 1999).

Relacionado a esto, Nocentini et al. (2002) investigaron la distribuciéon de particulas en

tanque agitados con multiples turbinas tipo Rushton en dos escenarios, estado estacionario
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y estado transitorio. Como fase liquida utilizaron agua y una solucién de polivinilpirroli-
dona, mientras que para la fase sélida utilizaron particulas esféricas de diferentes materiales
(pléstico, bronze y vidrio), de las cuales su densidad fue mayor que la densidad del liquido.
Para la determinacion del coeficiente de dispersién ajustaron los datos de concentracion de
so6lidos medidos al modelo de sedimentacién-dispersion en una dimensién, obteniendo un

error menor al 15%.

A su vez, Pinelli et al. (2004) estudiaron la distribucién de solidos en estado estacionario y
transitorio en tanques agitados utilizando multiples agitadores de distintos tipos: turbina
Rushton, turbina de paletas inclinadas y turbina de paletas planas; empleando para la fase
liquida agua y una solucién de polivinilpirrolidona, mientras que para la fase solida uti-
lizaron particulas esféricas (plastico y vidrio). Los coeficientes de dispersion se obtuvieron
a partir del modelo de dispersion-sedimentacién, encontrando que estos coeficientes son
proporcionales a la velocidad de rotacién, al tipo de agitador, condicion de operacion y

geometria del recipiente

Por otro lado, Fajner et al. (2008) estudiaron la distribucién de particulas flotantes en
una suspension utilizando un agitador con cuatro paletas radiales. El liquido utilizado
fue agua desionizada y como fase sélida utilizaron particulas esféricas de poliestireno. Los
perfiles de concentracion que ellos encontraron fueron interpretados en términos del modelo
axial de dispersion-sedimentacién. Encontraron que la concentracion vertical experimental
es afectada por la velocidad de agitaciéon. Los datos de concentracién obtenidos fueron
ajustadas al modelo de dispersion-sedimentacion, en donde los coeficientes de dispersién

calculados son diferentes dependiendo la altura.

Igualmente, Jirout & Frantisek (2011) investigaron el efecto de diferentes tipos de agita-
dores axiales para la suspension de perlas de vidrio en agua. Ellos encontraron que el
agitador tipo turbina de tres aspas (Figura 2.4a) tiene la menor velocidad minima de sus-
pensién de solidos. Ademas, los agitadores tipo propela marina (Figura 2.4b) presentan
una mayor eficiencia en la suspension de solidos cuando se operan alejadas del fondo de-
bido a que la hidraulica de la propela fue disenada para operacién en espacios infinitos.
Finalmente impulsores hidroplanos (Figura 2.4c¢) tienen mejor eficiencia de suspensién que

agitadores estandar de paletas de 45° de inclinacion.
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(a) (b)
Figura 2.4: Agitadores utilizados por Jirout & Frantisek (2011).

Por su parte Kumaresan & Joshi (2006) compararon los distintos patrones de flujo en
agua generados por el angulo de las paletas, tamafio, niimero de paletas y direccién de
descarga de las paletas. Compararon mediciones de anemémetro laser Doppler (LDA) con
predicciones hechas con dindmica computacional de fluidos (CFD) utilizando el programa
FLUENT. Evaluaron tres tipos de agitadores con paletas a 30° de inclinacién, de los cuales
observaron que la mayor variaciéon de magnitud en flujo radial se ubica inmediatamente
por debajo del agitador, siendo el agitador de 6 paletas (PBTD3020w50-6) el que mayor
velocidad genera. Por otro lado, encontraron que la velocidad axial no varia significa-
tivamente a las distintas alturas del recipiente. Con respecto a la velocidad tangencial,
encontraron que esta genera mas fuerza en regiones por debajo del agitador. Evaluaron
ademas dos tipos de agitadores con paletas a 60° de inclinacion. El agitador con ancho de
paleta constante (PBTD60w50-6) gener6 una mayor velocidad comparada con el agitador
de ancho de paleta decreciente (PBTD60w3085-6) en posiciones cercanas al fondo del re-
cipiente. Con respecto a la velocidad axial, encontraron que su variacién no tuvo cambios
significativos, al igual que en la velocidad angular, la cual no tuvo variacién significativa
en regiones debajo o cercanas al impulsor. De igual manera utilizaron siete agitadores con
paletas con inclinaciéon de 45°. De estos, el impulsor con cuatro aspas (PBTD45w50-4) fue
el que genero la mayor velocidad radial, mientras que el agitador con seis aspas decrecientes
(PBTD45w5030-6) generd la mayor velocidad axial.
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(b) (c)
(d) (e) (f)
Figura 2.5: Tipos de agitadores empleados por Kumaresan & Joshi (2006): (a)

PBTD3020w50-6, (b) PBTD30w50-6, (¢) PBTD60w3085-6, (d) PBTD60w50-
6, (e) PBTD45w50-4 y (f) PBTD45w5030-6.

Por su parte, Yao et al. (1998) propusieron dos tipos de agitaciéon con variacién en la
velocidad de agitacién: 1) rotaciones periddicas co-reversibles el cual consiste en cambiar
la direccion o la velocidad del flujo radial generado desde la paleta hacia las paredes del
tanque, con el fin de eliminar las regiones de estancamiento a través de las perturbaciones
generadas por estos cambios y 2) fluctuaciones periddicas de la velocidad de rotacion en
donde las alteraciones producidas se llevaron a cabo a partir de la variacion de la velocidad
de rotacion la cual es andloga al cambio periddico de la velocidad de movimiento. Esto con
el objetivo de mejorar el mezclado global de un tanque agitado utilizado para materiales
de alta viscosidad. Sus estudios comprobaron que a mayor nimero de perturbaciones la
destruccion de zonas donde no existe mezclado es mas rapida, ademéas de que el tiempo de

mezclado disminuye.

Asi mismo, Wu et al. (2001)estudiaron el efecto de la variacién del tipo de agitador, el
numero de paletas, el angulo de ataque asi como el espesor de la paletas sobre los perfiles
de velocidad y la suspension de solidos. Utilizaron impulsores tipo turbina de paleta
inclinada y turbina de disco. Para la suspensién de solidos utilizaron perlas de vidrio de
diferentes tamanos y agua. Encontraron que la velocidad aumenta al aumentar el niimero

de paletas y el angulo de inclinaciéon, mientras que disminuye al disminuir el espesor de la
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paletas.

Es importante resaltar que aunque se han desarrollado diversos estudios para caracterizar
y entender la fenomenologia del proceso de mezclado en sistemas heterogéneos soélido-
liquido, estos estudios tienen la gran limitacion de haber sido desarrollados en sistemas
inertes, cuyas propiedades son estacionarias durante la agitacion, y cuya interaccién con
los fenémenos que definen las propiedades de las fases a través de la dindmica propia de

procesos de reaccion y procesos de separacién no pueden ser evaluados.

2.3.1 Efecto de la agitaciéon en el proceso de cristalizacion

El mezclado imperfecto en cristalizadores puede afectar el proceso, alterando la calidad
del producto(Kougoulos et al., 2005). Los fenémenos como nucleacién, crecimiento y en
alginos casos aglomeracion y ruptura de cristales dependen de la hidrodindmica de sistema
al afectar esta las diferencias de concentracién local y la interaccién entre particulas (Paul
et al., 2004). Uno de los factores claves en la cristalizacion es la suspencion adecuada de
los sélidos que proporciona la dindmica del fluido en el cristalizador; si la definicién de un
mezclado perfecto implica homogeneidad en todas las propiedades dentro del critalizador,
entonces seria valido suponer que la cristalizaciéon no depende de las coordenadas espaciales
del sistema, sin embargo, lo anterior esta limitado a que el proceso de mezclado es més

rapido que el proceso de cristalizacion.

La hidrodinamica del sistema determina las caracteristicas de la mezcla, afectando la nu-

cleacion y el crecimiento de cristales de la siguiente forma:

» Nucleacion. El proceso de nucleaciéon primaria es muy rapido y depende en gran me-
dida de la sobresaturacion local, por lo que el mezclado puede propiciar la nucleacion
primaria debido a que genera una reducciéon en el ancho de la region metaestable.
Comparando una solucién agitada con una estética, esta tltima debera ser enfriada
por un mayor tiempo antes de que exista nucleaciéon. La nucleaciéon secundaria es
causada por el mezclado de las siguientes formas: (a) impacto cristal-cristal, el cual
es funcién del régimen del mezclado, (b) cristal-paletas del impulsor e cristal-paredes,
las cuales son funcién de la velocidad del agitador, forma de las paletas del agitador y
del material de construccién y (c) capa adsorbente (capa limite), en donde el espesor

de ésta disminuye al incrementar el mezclado.
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e Crecimiento. El proceso de crecimiento requiere mas tiempo en comparacién con
el proceso de nucleacién ya que esta limitada por el proceso de difusion molecular
(Teoria de difusién), por lo que el mezclado al mantener altas velocidades de trans-
ferencia de masa minimiza los gradientes de sobresaturacion en la capa alrededor del
cristal en crecimiento. Al aumentar el mezclado, el coeficiente de transferencia de
masa aumenta. Sin embargo, el exceso de mezclado puede causar rompimiento del

cristal y aumento de nucleacién secundaria.

En la cristalizacion, la suspension de particulas sélidas se logra a través de agitacion
mecanica la cual es utilizada para prevenir la sedimentacion de solidos y de proveer condi-
ciones adecuadas para la transferencia de masa entre el sélido y el liquido (Harnby et al.,
2001; Sessiecq et al., 1999). Para alcanzar el régimen de fluido adecuado es necesario el
tomar en cuenta el tipo de agitador utilizado para esto, la velocidad de agitacién (Sha &

Palosaari, 2000) y la ubicacién del agitador dentro del recipiente .

En relacion a esto, Kacunic et al. (2013) estudiaron el efecto sobre el crecimiento del cristal
a partir de la posicién en cristalizadores tipo batch por enfriamiento y utilizaron tres tipos
de agitadores: turbina Rushton (SBT), turbina de paletas inclinadas (PBT) y turbina de
paletas planas (A310). Encontraron que el tipo de agitador y la posiciéon de éste afecta
en gran medida la distribucién de tamatios de cristal, obteniendo mejores tamanos de
cristal con agitadores de tipo axial (PBT). Por otro lado, con agitadores de tipo radial
(SBT), la nucleacién ocurre con valores bajos de sobresaturacion ademés de que tiene

mayor influencia sobre el crecimiento del cristal a diferentes posiciones dentro del reactor.
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Figura 2.6: Agitadores utilizados por Kacunic et al. (2013).

Por otro lado, Akrap et al. (2010) estudiaron el efecto que genera la velocidad de agitacion
sobre la amplitud de la zona metaestable, nivel de sobresaturacion, crecimiento de cristal

y la distribucion del tamano de cristal para encontrar las condiciones de operacion de un
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cristalizador por enfriamiento tipo batch. Utilizaron como agitador una turbina de paletas
rectas, encontrando que el mayor crecimiento de cristales se dio a altas velocidades de
agitacion, mientras que a bajas velocidades notaron cierta desviacion en la distribucién
de particulas debido a la suspension incompleta durante el proceso. Ademas, a altas
velocidades de agitacién existe el rompimiento de los cristales causados por la colision

entre cristales y las paredes del recipiente, el agitador u otros cristales.

Sha & Palosaari (2000) investigaron la influencia de la distribucién imperfecta de la suspen-
sion en cristalizacion a partir de distintos puntos de muestreo y velocidades de agitacion.
Encontraron que la densidad de la suspensién es mayor cerca del fondo del cristalizador,
debido a que los cristales de mayor tamafio se encuentran en estas regiones mientras que
cristales de menor tamano circulan en todo el recipiente. De igual manera, evaluaron la
intensidad de mezclado, obteniendo como resultado que cuando la intensidad del mezclado
es baja, un mayor nimero de particulas se encuentran en el fondo del recipiente. Al au-
mentar la intensidad del mezclado, la distribucién de particulas en el cristalizador se vuelve

més uniforme.

En la Tabla 2.2 se muestra un resumen de los antecedentes de agitacion y en la 2.3 se
muestra un resumen de los antecedentes de los efectos de la agitacion en procesos de

cristalizacion.
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Tabla 2.2: Antecedentes sobre agitacion.

| Autor (es) | Afio | Experimento | Conclusiones
Yao et al. 1998 | -Proponen dos tipos de -Las perturbaciones en la
agitacion con variacion en la direccion y velocidad de
velocidad de agitacion: rotacion permitian la
Rotaciones periddicas reduccion de canalizaciones o
co-reversibles y Fluctuaciones | estancamiento de forma més
periodicas de la velocidad de rapida, disminuyedo el tiempo
rotacion. de mezclado.
Wu et al. 2001 | -Estudiaron el efecto de la -La velocidad de
variacion del tipo de agitador, | desplazamiento del flluido
el nimero de paletas, el aumenta al aumentar el
angulo de ataque y el espesor | nimero de paletas y el angulo
de las paletas sobre los de inclinacién, mientras que
perfiles de velocidad y la disminuye en proporcién al
suspension de soélidos. espesor de las paletas.
Kumaresan & Joshi | 2006 | -Compararon los distintos -Agitador PBTD3020w50-6
patrones de flujo generados genera mayor velocidad radial
por el angulo de las paletas, en agitadores de 30° de
su tamano, numero de paletas | inclinacion.
y la direccion de descarga de -Agitador PBTD60w50-6
las paletas. genera la mayor velocidad
radial en agitadores de 60° de
inclinacién.
-Agitador PBTD45w50-4 fue
el que generd la mayor
velocidad radial en agitadores
de 45° de inclinacion.
-Velocidad axial no varia
significativamente para angulo
de 30° y 60°.
Jirout & Frantisek | 2011 | -Investigaron el efecto de -Agitadores tipo propela

diferentes tipos de agitadores
para la suspension de sélidos.

marina presentan una mayor
eficiencia en la suspension de
solidos cuando se operan
alejadas del fondo.
-Impulsores hidroplanos
tienen mejor eficiencia de
suspension de sélidos que
agitadores estandar de paletas
de 45° de inclinacion.
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Tabla 2.3: Antecedentes sobre cristalizacion.

| Autor (es)

\Aﬁo\

Experimento

\ Conclusiones

Sha & Palosaari

2000

-Evaluaron la influencia de la
distribuciéon imperfecta de la
suspension en cristalizacion a
partir de distintos puntos de
muestreo y velocidades de
agitacion.

-La densidad de la suspension
es mayor cerca del fondo del
recipiente.

-A mayor intensidad del
mezclado la distribuciéon de
particulas en el cristalizador
se vuelve més uniforme.

Akrap et al.

2010

-Estudiaron el efecto que
genera la velocidad de
agitacion sobre el crecimiento
de cristal y la distribucion del
tamano de cristal con un
agitador tipo turbina de
paletas rectas.

-Existe mayor crecimiento de
cristal a altas velocidades de
agitacion.

-A bajas velocidades, se
presenta cierta desviacion en
la distribucion de particulas
debido a la suspension
incompleta de las particulas.

Kacunic et al.

2013

-Estudiaron el efecto sobre el
crecimiento del cristal a partir
de tres tipos de agitadores y
la posicién en cristalizadores
tipo batch por enfriamiento.

-Mejores tamanos de cristal
con agitadores de tipo axial.
-Con agitadores de tipo radial
existe mayor influencia sobre
el crecimiento del cristal a
diferentes posiciones dentro
del reactor.

Ramirez

2014

-Evaludé la suspension de
solidos utilizando un agitador
de paso constante (0°, 45°y
90° de inclinacién) y de paso
variable (de 0° a 45° y de 0° a
90° de inclinacion).

-El agitador de paso variable
(0a45°y 0a90°de
inclinacion) favorece la
estabilidad en la
concentracion de soélidos
suspendidos.

2.4 Control

Las variables de operacién de cualquier proceso tienen restricciones (limites finitos) es-

tablecidas ya sea por las limitaciones fisicas del equipo o por la naturaleza del proceso.

Desde el punto de vista de control, estas limitaciones fisicas son definidas en la etapa de

disefio de equipos o plantas, dentro de lo estipulado por normas ambientales, de seguri-

dad y rentabilidad del proceso (Turton et al., 1998), la cual es la base para el desarrollo
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de control de procesos multivariables con restricciones. Estas variables se pueden clasi-
ficar en: (1) variables de diseno (volumen del cristalizador, area de transferencia de calor,
etc.) y (2) variables dindmicas (temperatura de operacién, velocidad de agitacién, concen-
tracion, etc.). En la cristalizacién, una de las variables mas estudiadas para controlar el
proceso es la sobresaturacion de la solucion asi como el area disponible de los cristales para
el crecimiento y nucleacion (Myerson, 2002). Estas propiedades estan influenciadas por
parametros importantes, tales como la agitacion, presion, temperatura de operacion y, en
consecuencia, la nucleacion y tasa de crecimiento. La competencia entre los fenémenos de
transporte de masa y energia dicta la morfologia, tamano final y distribucién del tamano
de particulas, los cuales son los parametros de calidad de mayor importancia (Myerson,
2002; Ma et al., 2002).

Es por esto que, los tres fenémenos mayormente estudiados para el control del proceso de

cristalizaciéon son:

1. El efecto del mezclado sobre el proceso, en donde el aumento de la velocidad de
agitacién del fluido puede producir: (1) aumento del régimen de mezclado, lo cual
favorece la distribucién de las fases presentes en el sistema; (2) el aumento de las
colisiones entre particulas, ocasionando la ruptura de cristales de mayor tamano
afectando el crecimiento natural de estas, favoreciendo la nucleacion secundaria (Ma
et al., 2002; Phillips et al., 1999).

2. La dindmica de variacién en la DTC y morfologia, las condiciones locales otorgadas
por el mezclado afecta la calidad del producto en cuanto a tamano y forma (Jung
et al., 2000; Pagliolico et al., 1999).

3. La interaccién entre particulas (Zuoliang & Seppo, 2000; Jones et al., 2005).

Lo anterior ha originado investigaciones que involucren el estudio del efecto del mezclado en
la evolucion del proceso de cristalizaciéon mediante la dindmica computacional de fluidos
o CFD (del inglés Computational Fluid Dynamics) (Phillips et al., 1999), en donde el
mezclado es modelado a diferentes escalas a través del método de momentos (Stahl &
Rasmuson, 2009; Marchisio et al., 2006; Velazquez et al., 2009).

Si bien el uso de software de CFD es recomendado en el disefio de cualquier cristalizador
a escala industrial, el tiempo computo requerido para los calculos dificulta su aplicacion
para desarrollo de estimaciones y algoritmos de control. Por otra parte los paquetes con-

vencionales de CFD incluyen caracteristicas que pueden predecir propiedades de sustancias
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convencionales, pero son incapaces de predecir las propiedades fisico-quimicas para mezclas
especificas, por lo que el mayor problema en el uso de paquetes de CFD es la necesidad
de adaptar el sistema experimental a las limitaciones del software empleado o contar con

suficiente informacion para generar y acoplar modelos propios del usuario.

El modelado detallado del cristalizador requiere del conocimiento del comportamiento mi-
croscopico asi como del macroscépico para su evaluacién cuantitativa (Gerstlauer et al.,
2002). Una de las formas empleadas para modelar el proceso a nivel macroscépico es in-
tegrar sub-modelos de los fenémenos microscopicos dentro de un modelo de la operacién
global. La aplicacién de técnicas de discretizacion ha sido una de las herramientas mayor
mente empleadas para este fin. El-Farra et al. (2004), emplearon el método de diferencias
finitas con 1000 puntos de discretizacién para la simulaciéon del proceso de nucleacion y
crecimiento de cristales mediante el uso del método de momentos. Phillips et al. (1999),
propusieron dividir el sistema en zonas con diferentes propiedades hidrodinamicas uti-
lizando el mapa de flujo para calcular la variaciéon correspondiente en los parametros de

mezcla.

Uno de los métodos de control adecuados para el manejo de las restricciones dentro de un
entorno de control éptimo es el control predictivo basado en modelos (MPC). En la indus-
tria, el control predictivo, también conocido como control multivariable o control avanzado,
es una estrategia de control que se ha impuesto en las tltimas décadas como la mejor opciéon
para controlar un proceso con multiples entradas y multiples salidas satisfaciendo ademés
un conjunto de restricciones de operacion del mismo. Las estrategias de control predictivo
lineal, incluidas en diferentes productos comerciales estan siendo aplicadas con éxito en
los ultimos anos. Mhaskar et al. (2005) desarrollaron una estructura de control predictivo
hibrido robusto disenado para la solucién del modelo de control predictivo (MPC), en el
que un conjunto de ecuaciones diferenciales ordinarias no lineales fue resuelta empleando la
funcién ode4b de MATLAB, mientras que el problema de optimizacion del MPC se resolvié

mediante la funciéon de optimizacion, fmincon.

Por otro lado, Ma et al. (2002), realizaron estudios para determinar la eficacia del control
optimo sobre las caracteristicas deseadas del producto en la cristalizaciéon batch, mediante
el desarrollo de un algoritmo de alta resolucion para simular la distribucion de tamano de
particulas multidimensional. Empleado el enfoque de modelo compartimental, en donde el
cristalizador se divide en un nimero finito de secciones mas pequenas (llamados compar-

timentos). Cada uno de estos compartimientos se considera esté perfectamente mezclado.
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Cada compartimento tiene flujos de entrada y de salida que comparte con las secciones veci-
nas. La cantidad y caracteristicas de los cristales en flujos de entrada y de salida se rige
por las condiciones hidrodinamicas locales, definiendo el comportamiento de la nucleacién

y el crecimiento del cristal.

Braatz & Hasebe (2001) establecieron que los modelos basados en compartimentos permiten
un modelado mucho mas preciso de la formacién de nuevos cristales al permitir incluir las
variaciones espaciales propias de los cristalizadores, el cual es un factor importante en la
determinacion de la distribucién del tamano del cristal del producto final. Este enfoque es
computacionalmente factible para propoésitos de diseno o de control en la que se requieren

multiples simulaciones.

2.4.1 Lazo de control para cristalizacién por enfriamiento.

En lo que respecta al control de procesos de cristalizacién por enfriamiento en operaciones
batch, Miller (1993) definié como variable a controlar la temperatura del cristalizador em-
pleando un control en cascada, en donde el control maestro actué sobre la temperatura del
cristalizador y el control esclavo sobre la temperatura del agua de enfriamiento, empleando
un controlador PID para el control secundario y para el control primario emple6 QDMC

(Quadratic Dynamic Matrix Control).

Por otro lado, con el fin de producir el tamano de producto deseado, se han desarrollado
modelos predictivos para determinar el perfil de enfriamiento de procesos de cristalizacion
que permita alcanzar un determinado objetivo de control (tamano de cristal). Mayrhofer
& Nyvlt (1988) propusieron un modelo de control para estudiar el efecto de la cantidad
de siembra en el perfil de enfriamiento, encontrando que el efecto del tamano inicial de los
cristales sembrados no tiene un efecto significativo en los perfiles de enfriamiento, por lo que
los perfiles de enfriamiento no pueden ser definidos a las diferentes condiciones de siembra.
Por otro lado Yang et al. (2006) propone controlar el tamano del cristal definiendo como
variable de estado el nivel de sobresaturacion (objetivo del control) durante el proceso de
cristalizacion por enfriamiento, empleando un modelo predictivo del perfil de enfriamiento
que contempla las condiciones de siembra, velocidad de enfriamiento, tiempo de proceso

batch, y la cinética de cristalizacion obteniendo resultados favorables.

Uno de los principales problemas presentados en los proceso de cristalizacion son las fluc-

tuaciones que se presentan en DTC (Beckman & Randolph, 1977). Estudios previos han de-
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mostrado que dichas fluctuaciones se pueden reducir mediante el control de realimentacion,
por la medicion de la distribucién del tamano de cristal y la manipulacion de la fraccién de
cristales finos recirculados. La cristalizaciénn por enfriamiento a nivel industrial se lleva a
cabo en tanques enchaquetados con control PI para ajustar el perfil térmico del sistema,
siendo la variable a manipular el set point de un lazo de control de nivel de orden inferior
para el flujo del servicio auxiliar. Modelos de control predictivo PID han sido desarrollados
para ajustar la temperatura del cristalizador mediante el ajuste de la temperatura del flu-
ido que circula por la chaqueta (Miller, 1993). El-Farra et al. (2004) emplearon el control
hibrido predictivo no lineal con retroalimentacion para estabilizar el proceso de nucleacién
y crecimiento del cristal teniendo como tnica variable la concentracion de alimentacion.
Vega et al. (1995) utilizaron un modelo dindmico para el célculo del perfil de enfriamiento
en el cristalizador para la creacion de un controlador PI. Su implementacién en pruebas

experimentales di6 resultados favorables.

Por su parte, Paengjuntuek et al. (2008) propusieron una estrategia para calcular la tem-
peratura 6ptima del enfriamiento de un cristalizador para maximizar el volumen final de
los cristales. Una vez obtenido el perfil de temperatura 6ptimo, utilizaron dos tipos de con-
troladores para manipular la temperatura del enchaquetado, el modelo genérico de control
(GMC) y un controlador PI. Encontraron que el GMC genera un mejor resultado que el

controlador PI.

Por otro lado, Hu et al. (2005) realizaron estudios para determinar el perfil de temperatura
optimo de lazo abierto que minimice la funcién objetivo relacionada con la calidad del
producto. En este enfoque, el algoritmo de optimizacién encuentra el minimo de la funcién
objetivo con respecto a la temperatura de entrada, la cual esta sujeta al balance dinamico
de masa y a la ecuacién del balance de poblaciéon. Asimismo, compararon los resultados
obtenidos por enfriamiento natural, enfriamiento lineal y el enfriamiento 6ptimo, de los

cuales, el enfriamiento 6ptimo mejora el resultado de la funcién objetivo.

A su vez, Abbas & Romagnoli (2007) estudiaron modelos relacionados con procesos de
cristalizaciéon por enfriamiento en tanques batch. Utilizaron un modelo del sistema en
donde a microescala usaron un modelo de balance de poblaciéon para predecir las propiedades
del producto final bajo el efecto de diferentes condiciones de enfriamiento. Emplearon tres
perfiles de temperatura en distintas simulaciones: enfriamiento natural, enfriamiento lineal
y enfriamiento a una velocidad menor a las anteriores. A partir de esto, con enfriamiento

lineal obtuvieron tamaifios de cristal promedio mayores.
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En la Figura 3.1 se muestran las actividades que conforman la metodologia desarrollada

en este trabajo de tesis, indicando la interaccion entre ellas.

Paso 45°
Cinéticas de constante 20
cristalizacion
Paso 0-45°
variable 0-90°
Velocidad de Didmetro de Namerode |
- . - — , " , =
'| sedimentacion (v,) particulas (d,) particulas (N,) |
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Dispersion de Coeficientes de | |
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Figura 3.1: Diagrama de flujo de la metodologia desarrollada para esta tesis.
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3.1 Parte Experimental

Las pruebas experimentales se desarrollaron en el Laboratorio de Operaciones Unitarias
de la Facultad de Ingenieria Quimica de la Benemérita Universidad Autéonoma de Puebla.
Para el desarrollo de las cinéticas de cristalizaciéon por enfriamiento sujeto a paso variable,
se tomaron las condiciones iniciales propuestas por Ramirez et al. (2014), determinando
el didmetro de particula, d,, y nimero de particulas, IV, mediante pruebas de velocidad
de sedimentacion, vy, y aplicacién de la Ley de Stoke. Asimismo, se realizaron pruebas
trazador para determinar la dispersion de solidos y coeficientes de dispersion en ambientes

controlados (u, T', p y ms constante).

Para la implementacién de cambio de paso in-situ en las diferentes pruebas experimen-
tales se utilizé el agitador desarrollado por Pacheco et al. (2016); Ramirez et al. (2014);
Ramirez (2014) (Figura 3.2 ), llevando a cabo el ajuste del 4ngulo de las paletas de forma

automatizada.

En el trabajo de Ramirez (2014), el cambio de paso a través del servomotor se realizo
de forma manual, mientras que en este trabajo de tesis se realizo de forma automatizada
empleando una tarjeta Arduino Mega 2650 como controlador, cuya programacion se realizé
mediante el software Arduino versiéon 1.6.5. La senal del controlador determiné la accién
del servomotor digital TowerPro MG995 el cual realizo los cambios en la transmision del
agitador para llevar a cabo el cambio de paso en las paletas. El rango de trabajo del angulo
de inclinacién que se empled fue de 0 a 90° con respecto al eje horizontal. Este arreglo se

utilizé en todas las pruebas con agitacion de paso variable.
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1. Tarjeta Arduino [l }-
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2. Servomotor
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3. Motor del
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Figura 3.2: Arreglo utilizado para el cambio de inclinacion del agitador de paso variable.

3.1.1 Pruebas de cristalizacién

En la Figura 3.3 se muestra el sistema de cristalizaciéon empleado para las pruebas experi-
mentales, la cristalizacion se llevd a cabo en un reactor enchaquetado de vidrio tipo tanque

agitado de 1 L de capacidad, el cual cuenta con tres puertos, uno para el monitoreo de la
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temperatura para la cual se utilizé un termémetro de mercurio, otro para el agitador y el 1l-
timo para introducir la sonda de muestreo. Para las pruebas de cristalizacion se emplearon
soluciones de sacarosa con concentracion inicial correspondiente al estado de saturacion a
80°C. En cada prueba la solucion fue colocada en el reactor, previamente acondicionado
mediante un flujo de agua a 85°C por el enchaquetado. Posteriormente, para llevar a cabo
el proceso de cristalizacion por enfriamiento, se cambié el agua caliente del enchaquetado
por agua fria, monitoreando de forma continua la temperatura de la solucién y el agua
de enfriamiento. El proceso de cristalizacion se llevé a cabo a una velocidad de agitacion
constante de 120 rpm a paso variable y a paso constante. Durante la cristalizacion se
tomaron muestras de 2 ml hasta que la mezcla alcanz6 una temperatura cercana a 20°C.
Las muestras tomadas durante el experimento se filtraron utilizando como medio de arras-
tre etanol, posteriormente se secaron a temperatura ambiente y finalmente se pesaron. La

concentracion de solidos de cada muestras se determiné mediante la ecuacion (3.1).

(3.1)

En donde C, representa la concentracion de sélidos de la muestra, w,, es el peso del filtro

mas la muestra, w, es el peso del filtro sin muestra y V,, corresponde al volumen de la

. Termdmetro

______________ 2 de mercurio
. 3 del sistema

alicuota.

Angulo de
rotacion
120°

Salida de agua
de enfriamiento

Agitador, 8

Proceso

Arduino Servomotor
» Mega 2650 digital

Proceso

Entrada de agua
de enfriamiento

Figura 3.3: Representacion del sistema de cristalizacion..

Las condiciones de operaciéon del agitador empleadas en las pruebas de cristalizacién se
muestran en la Tabla 3.1. El cambio de paso de las paletas del agitador en las pruebas

experimentales se realiz6 de forma automatizada empleando un lazo abierto cuyo cédigo se
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realizé en Arduino 1.6.5. Para llevar a cabo el cambio de paso 0-45° se empleé la ecuacién
(3.2), en donde k45 = 0.0125° inclinacién/s, mientras que para las pruebas llevadas a cabo

a paso variable de 0-90° se utiliz6 la ecuacién (3.3), en donde kgg = 0.025° inclinacioén/s.

845 == 1{745 -t (32)

990 == kgo . t (33)

Tabla 3.1: Condiciones del agitador para pruebas de cristalizacion.

Experimento | Inclinaciéon | Tipo de paso Control Nomenclatura
de las paletas Automatico
1 45° Constante Ninguno PC45
2 90° Constante Ninguno PC90
3 0-45° Variable Lazo abierto PV45
4 0-90° Variable Lazo abierto PV90

Cada experimento se realizd con su respectiva réplica.

3.1.2 Velocidad de sedimentacién

Con el fin de desarrollar la secuencia de calculo para determinar el diametro de particula y
distribucion del tamanio de particula a partir de la velocidad de sedimentacion, se realizaron
pruebas experimentales para obtener la velocidad de sedimentacién de las particulas y
determinar el didmetro de particula correspondiente a cada velocidad de sedimentacion.
En estas pruebas se utilizaron 5 g de sacarosa retenida en tamices de 1000 ym, 710 ym,
355 ym y 250 um. Cada muestra de sacarosa se coloc6 en un tubo de ensayo y se anadi6
etanol absoluto hasta alcanzar 100% de su capacidad, tal como se muestra en la Figura 3.4.
El experimento se realizé girando verticalmente cada tubo para determinar la velocidad a
la cual las particulas precipitaron. Para esto se tomaron videos y se midié el cambio de
altura en la columna formada por los cristales precipitados, la velocidad de sedimentacion

se calcul6 dividiento el cambio de altura entre el intervalo de tiempo en que este se registro.
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Figura 3.4: Pruebas de sedimentacion.

3.1.3 Dispersion de sélidos

Para evaluar el efecto de la densidad de la fase liquida y el angulo de inclinacién en la
dispersion de solidos se llevaron a cabo pruebas trazador, utilizando como fase liquida con-
tinua cuatro sustancias con diferentes densidades preparadas a partir de etanol absoluto
(Marca: J.T.Baker), aceite de canola (Marca: Maravilla) y aceite de motor (Marca: Su-
per Tech SAE25W), las cuales fueron seleccionadas debido a baja solubilidad respecto a
la sacarosa. En la Tabla 3.2 se muestra la composiciéon de las cuatro fases liquidas em-
pleadas para las pruebas experimentales, su densidad y la nomenclatura empleada para su

identificacion.

Tabla 3.2: Porcentaje de las distintas sustancias utilizadas en las pruebas de dispersion.

Fase Composicion

continua Etanol Absoluto Aceite de Aceite de Motor Densidad
Canola (g/cm?)

EA 100 % 0% 0% 0.78

AC 0% 100% 0% 0.90

M1 0% 80% 20% 0.92

M2 0% 20% 80% 0.93

Para la fase dispersa (trazador) se empled cristales de sacarosa retenida por tamices con
mallas del mismo tamano que los utilizados para las pruebas de velocidad de sedimentacién
(1000 pm, 710 pm, 355 pm y 250 ym).

Las pruebas se llevaron a temperatura ambiente con agitacién de paso variable a 120 rpm,

empleando para la toma de muestra tres puertos radiales y tres puertos axiales (Figura
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3.5) como se indica a continuaciéon:

 Puertos radiales, estan localizados a una posicién axial constante (2 cm por arriba
de las paletas), y a tres diferentes posiciones radiales (R1, R2, R3), como se indica
en la Tabla 3.3.

» Puertos axiales, estan localizados a una posicién radical constante (3.75 cm respecto

al centro), y a tres diferentes posiciones axiales (Z1, Z2, Z3), como se indica en la

Tabla 3.3.
Superficie
- zt — del liquido !%“ L
"1 Z3
L4 72
:: » 71

Puertos de Puertos de
Muestreo Axiales Muestreo Radiales

Figura 3.5: Distribucién de puertos de muestreo axiales y radiales para las pruebas de
dispersion.

Tabla 3.3: Puertos de muestreo para pruebas de dispersion.

Posicién Radial (medido .y . .
Posicién Axial (medido
Nombre | desde el centro del reactor .
desde el agitador en cm)
en cm)

R1 0.5 2

R2 2.6 2

R3 4.75 2

Z1 3.75 2

72 3.75 4.5

73 3.75 7

Las muestras se tomaron cada 2 minutos comenzando con la primera muestra al primer
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minuto de haber iniciado la prueba, esto con el fin de asegurar que el régimen del fluido
en el recipiente sea estacionario, después de un minuto de haber tomado cada muestra se
ajusto el angulo de inclinacién, 6;, posteriormente se dejé pasar un minuto y se tomo la
siguiente muestra, el procedimiento se repite hasta que se tomé la muestra correspondiente

a 90° de inclinacién en las paletas. En la Figura 3.6 se muestra el algoritmo establecido

Inicio

i=1

Verdadero

para el cambio de paso.

8,=10-(i-1)

l

Tiempo de
cambio, t=120's

Figura 3.6: Algoritmo para el cambio de paso en pruebas de dispersion.

Las muestras tomadas durante el experimento se filtraron y se pesaron, utilizando la

ecuacién (3.1) para la determinacién de la concentracién de solidos suspendidos.

Asimismo, los cristales obtenidos en cada muestra se colocaron en viales y se anadié aceite
de canola hasta el 100% de su capacidad, esto con el fin de determinar la velocidad de

sedimentacion y el nimero de particulas de cada muestra (Figura 3.7).
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Figura 3.7: Pruebas para la obtencién de la velocidad de sedimentacién de las muestras de
dispersion.

3.1.4 Determinaciéon del efecto del paso variable en la eficiencia

de mezclado

Se determind la desviacién estandar (ecuacién 3.5) para evaluar la dispersion que presentd
el valor de C, a lo largo del proceso de cristalizacién respecto al promedio (ecuacion 3.4)
de las mediciones, con el fin de identificar el efecto del cambio de paso en la estabilidad
de la concentracion de sélidos, debido a los cambios en las propiedades de la mezcla.
Asimismo, en las pruebas trazador para la determinacién de la dispersién de sélidos (p, p
y mg constantes) se compararon las desviaciones de las muestras obtenidas a paso variable
(Tabla 3.2), con el fin de evaluar el efecto de las propiedades de la fase fluida y el cambio

de paso en la distribucién de los sélidos.

o

(Cp,i)

Cp,prom = ZZI—N (3.4)
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3.2 Modelacién

En el proceso de cristalizacion factores como la precipitacion, aglomeracion, crecimiento y
agitacion juegan un papel importante en el desarrollo adecuado de los cristales. Uno de los
enfoques mayormente empleados para el modelado de sistemas de fase dispersa es basado
en el concepto de Balances de Poblacién, que se desarroll6 hace unos 40 anos (Hulburt &
Katz, 1964). Desde entonces, un gran nimero de articulos se han publicados respecto a
los diferentes métodos numéricos propuestos para la solucion del conjunto de ecuaciones
diferenciales parciales que describen la fenomenologia del proceso de cristalizacion. Dentro
de los factores principalmente estudiados se encuentra la distribucion del tamano del cristal
favorecida por la interaccion de procesos a microescala que se producen simultdneamente
tales como nucleacion, crecimiento de cristales, desgaste debido a colisiones con el agitador

y aglomeracion.

En este trabajo de tesis el proceso de cristalizacion se desarroll en un sistema tipo tanque
agitado sin baffles de geometria cilindrica, en donde el grado de mezclado es modificado a
través del cambio de paso en las paletas del agitador, dicha acciéon permite modificar los
componentes del vector velocidad, con lo cual se logra la transicién entre flujo axial y flujo

angular.

Para desarrollar el modelo matematico, el cristalizador es considerado como un sistema
conformado por dos fases: una fase liquida continua (L) y una fase sélida dispersa (S). La
fase solida dispersa consiste en una masa de particulas sélidas (cristales), cuya variacién
estd definida principalmente por procesos difusionales, siendo la teoria de capa limite la
que sustenta la descripciéon matematica de la resistencia a la transferencia de masa para
el crecimiento del cristal. El mezclado axial y radial se caracteriza mediante el empleo de
coeficientes de dispersion, en donde a diferencia de la difusién (Ley de Fick), la dispersién

surge del movimiento convectivo del fluido.

Por otro lado, dado que el tiempo de residencia dentro del cristalizador (2-4 h) es mucho
mayor que el tiempo de mezcla macroscopico (30-60 s), este puede ser considerado como
un sistema idealmente mezclado, sin embargo, los cambios en el paso de la paleta provocan
variaciones en la eficiencia de mezclado, ello implica la necesidad de determinar la fun-
cionalidad de los coeficientes de dispersion respecto al cambio de paso en las paletas del

agitador.

La solucién de las ecuaciones diferenciales parciales que consituyen el modelo en este trabajo
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de tesis se lleva a cabo en dos pasos: el problema de valor de frontera se resuelve utilizando
diferencias finitas, como método de discretizacion; mientras que el problema de valor inicial
resultante se resuelve utilizando un como integrador Runge-Kutta-Fehlberg (RKF). Para

ello se realiz6 la programacion del algoritmo en Matlab R2012b.

En la Figura 3.8 se muestran los elementos del sistema de estudio.

Concentracion de

la solucién (C,)
dCc D
——=—<as(C, — C,
dt S S( L S)
,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,, Concentracion
6 del sélido (Cs)

Figura 3.8: Representacion del sistema de cristalizacion.

Para el desarrollo del modelo se contemplaron las siguientes consideraciones:

1. Al aplicar el balance de masa al elemento diferencial de volumen, el transporte por
conveccion esta dado a través de dos superficies principales: area anular normal al

flujo del fluido por accién de la rotacion del agitador (transporte en direccién angular)
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10.

11.
12.

13.

y el drea a lo largo del perimetro del anillo del elemento diferencial (transporte en

direccion axial).

El transporte de masa debido a la dispersion es despreciable a lo largo de la superficie

anular perpendicular al flujo debido a la rotacién del agitador.

El transporte de la fase sélida a través de las superficies del elemento diferencial esta
dado por los procesos de dispersion y conveccién, por lo que se presentan gradientes

de concentracion con respecto al tiempo y al espacio.

La distribucién de la fase dispersa en la fase liquida debida a la dispersion, esta dado

por las componentes axial y radial.

La fase liquida continua estd perfectamente distribuida (mezclada) en cada elemento
diferencial, por lo que los gradientes de concentracién de soluto disuelto respecto al

espacio son despreciables.

. Los cambios de presién con respecto a la posicién (dentro del sistema) son despre-

ciables.

La variacién de la velocidad de arrastre esta dada por el cambio de paso en las paletas

del agitador, asi como por los cambios en la densidad y viscosidad de la mezcla.
La variacién de la velocidad angular en la direccion 6 es despreciable.

El coeficiente de dispersion varia con la altura, decreciendo a lo largo del reactor; y

con respecto al radio la dispersiéon aumenta a lo largo del radio.

El incremento de la masa de particulas sélidas en el sistema es debido a los proceso

difusionales, mientras que la reducién es debida a los proceso de sedimentacion.
Los cristales formados son de geometria cubica.

La velocidad de formacion de fase sélida esta limitada por el mecanismo de transporte

de masa extraparticula.

El transporte del soluto involucra su desplazamiento desde el seno del liquido hasta
la superficie de la particula a través de la pelicula que la rodea, caracterizada por el
coeficiente global de transferencia de masa, kr; la difusiéon dentro de la capa limite,
es descrita por el coeficiente de difusion, D 4p; mientras que el espesor de la capa

limite, 9, es afectada por el régimen de mezclado.
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14. Existe una competencia o equilibrio entre el proceso de aglomeracion y ruptura de
sélidos por lo que la velocidad de formacion de sélidos (cambio de fase) no se ve

afectada por estos procesos.

15. La fuerza impulsora para el desarrollo de cristalizacion es la sobresaturacion, la cual

estd determinada por la condicién térmica del sistema.

16. La dinamica del proceso de cristalizaciéon puede ser descrita como la sucesion de

estados cuasiestacionarios, limitados por la condicién térmica del sistema.

Es asi que tomando en cuenta las consideraciones anteriores, el modelo contempla los
mecanismos de transporte solido-liquido, conveccién y dispersion. Los balances de masa

que conforman el modelo de cristalizacién de muestran a continuacion.

3.2.1 Balance de masa de la fase sélida

A partir de la ecuacién de continuidad y las consideraciones anteriores, se propone el

siguiente balance de masa para la fase sélida:

. 2 ) 2 )
0:D41a<#m@> 1LPCpi DGy,

rOr or r2 002 022

o,
ad,

_Pﬁqm aC,.

50 + v, 5 ] + kras(t,d,) AC + G (C,, T)

(3.6)
En donde D; es el coeficiente de dispersion en la direccién j, en cm?/s, T’ es temperatura en
K, kr, es el coeficiente global de transferencia de masa entre la fase sélida y la fase liquida
en cm/s, as es el area de la superficie de transferencia de masa sélido-liquido por volumen

de sélido en cm?/cm?

, € es porosidad, Cp; es concentracién de la fase sélida de tamafio
iy Cp es concentracién del soluto en la fase liquida, g/cm?®, G(C,;,T) es la velocidad
de integracién de particulas, la cual es funcion de la concentracion de la fase sélida y la
temperatura, u, es la viscosidad de la mezcla en g/cm-s, v,, vy y v, corresponden a la
velocidad radial, angular y axial, respectivamente, en cm/s, el término AC = Cpg — Cp;
es la diferencia entre la concentracion de la fase liquida sobresaturada y la concentracion

del soluto en la interfase solido-liquido.

Debido a la consideracién de estados cuasiestacionarios, el término G (C,, T) % se puede
P

aproximar a la expresién mostrada en la ecuacién (3.7).
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G (C,.T) ?9? ~ kyas(t, ) (Cui — C) (37)
P

El término correspondiente al transporte de masa por difusion y por integraciéon emplea
la concentracion en la interfase solido-liquido, C'r;; debido a la dificultad de su medicion,
usualmente el término C'y; es eliminado al considerar la fuerza impulsora global del proceso,
(Crs — CLi)-(Cp; — Cp)=Cps — Cyp, cuyo resultado es la diferencia entre la concentracién
de sobresaturacion y la concentracién de saturacion de la solucién, las cuales son de facil
medicion.
En donde Cf, se calculé a partir de la ecuacién (3.15), Cp, es la concentracién del soluto
en la interfase solido-liquido, k,corresponde a una constante de integracién superficial, a
es el area de la superficie de transferencia de masa sélido-liquido por volumen de sélido,
la cual depende del tiempo y del didmetro de particula, esta tltima definida a partir de la

distribucién del tamano de particula.

Combinando el proceso de difusion y el proceso de integracion se llega a la siguiente

ecuacion

10 ( 0C,; 1 0%C,; 0°C,;
—_p. |22 p,i L p,i p,i
0 J lr or <7“ or ) rz 002 + 022
oC,; oC,;
- |+ 0.2+ atus - ) 35)

La solucién de la ecuacién (3.6) requiere de cinco condiciones frontera:

dCy _
r=20 W_O
acy
T:R W—O
z=0 D, % = 4,(Cue — Cy)
z=H %:O
dCp

Para la solucién de la ecuacién (3.6) se evalué ky mediante la ecuacién (3.9) (Perry &

Green, 1997; Bird et al., 2002), a cada condicién térmica del sistema.
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En donde, el nimero de Sherwood (Sh), el coeficiente de difusién (D4p), el nimero de
Reynolds (Re), el nimero de Schmidt (Sc¢) y el nimero de Galilei (Ga), fueron evaluados
a partir de las ecuaciénes (3.10), (3.11), (3.12), (3.13) y (3.14) respectivamente.

Sh(T) = e Re(T)® Ga(T)? Se(T)® (”S;(Y’igﬂf (3.10)
Dap(T) = j(bg) - (3.11)

Re(T) = & Z@(%(T) (3.12)

Se(T) = D(%Tp)m (3.13)

Ga(T) = W (3.14)

En dondep, y p son la densidad del sélido y del liquido, respectivamente, en g/cm?, Dp
es la difusividad en cm?/s, 7, es el radio molecular en cm, k; es la constante de Boltzmann

y vg es la velocidad angular en cm/s.

Para la ecuacion (3.10) se utilizaron los coeficientes propuestos por Ramirez (2014), los

cuales se muestran en la Tabla 3.4.

Tabla 3.4: Pardametros para la ecuacion de Sherwood.
’ Parametro \ Valor ‘

a 0.023
b 0.300
¢ 0.306
d 0.282
e 0.090
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La secuencia de calculo del término correspondiente a la distribucion del tamano de particu-

aC,

las, 577, se describe mas adelante.
P

3.2.2 Balance de masa de la fase liquida

Considerando que la fase liquida continua esta perfectamente distribuida en el sistema, y
que la pérdida de masa de soluto disuelto es debida a la transferencia de masa extraparticula
sélido-liquido, la ecuaciéon de continuidad queda expresada como:

oC,

) hpay(t dp)AC = G (G, T) S 2 (3.15)
P

%0, __ (Lo
ot

Para la solucién de la ecuacién (3.15) se empled como condicion inicial:

t=20 C’L = Csat,SO"C

3.2.3 Discretizacién del modelo.

La ecuacién (3.8) se resolvi6 para cada posicion nodal obteniendo un sistema de ecuaciones
diferenciales, las cuales mediante la aplicacion de métodos de discretizacion se obtiene un
sistema de ecuaciones algebraicas, las cuales son resueltas mediante el método LU. Para

ello la ecuacion (3.8) se adimensionaliz6 obteniendo la siguiente expresion:

[a?cpl D, [acpl N v, R2D, [8201)1 R [acp]

0¢? ¢ | OC H?v, 0&? H 0&
v R a(ip] Kegay(t,d))R? , =
— = Cr,—-C 3.16
cn [ OA Cp,mamcsat,80°c ( g LS) ( )
Definiendo:
T oz B g 5 C, 5 Cr,
C B R 6 B H A= A Cp B Cp,max CL B Csat,SO"C

En donde R es el radio maximo, H la altura maxima, A el dngulo maximo, C) 4z €S
la concentracién maxima idealmente obtenida debido a la desaturacion (Cyusoec-Cryy) ¥

Cisat.80°c €s la concentraciéon de saturacion a los 80°C.
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Introduciendo a la ecuacién (3.16) la aproximacién por diferencias finitas centrales de la

primera y segunda derivada, la expresion discretizada queda como:

D Cp7z’+1,j,k - 20p7i,j,k + Opvi—l,j,k D, Op,z‘+1,j,k - prz‘—l,j,k
g AC? iAC 2AC
UZRQDZ C_'p,erLk - 26719,7;,];1{ + C_(pai,jfl,k . UZR2 CTp,i,jﬂ,k - épyi,jfl,k
H?v, AEL? H 2A¢&
vo R C_’P’ijk-i-l - CTPvij k—1 5 ~
_ 3J 20 — C — C 317
NG, AN ¥ ( L LS) ( )

En donde:

. KGas(t, dp)R2

Cp,max Csat,80°C

(3.18)

La ecuacién (3.17) se resolvién mediante el método de descomposiciéon LU, empleando 6
nodos para cada una de las coordenadas (radial, axial y angular), para lo cual se requiri6

reacomodar la expresién a la siguiente forma:

Coiiir i+ DCoiiorim + Coriiy +dCh  +eCy

injik (i 41,k (irj—1,k)
+fCTP7(i,j,k+1) + gc_(pv(i,j,kfl) =0 (3.19)
En donde:
a= f& + 2@222 (3.20)
b= :fé _ 2@%@“2_ (3.21)
O T U (3.22)

A2 HPe,A&2
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d= :H;Zeigz - 212}225: (3:23)
€= :H;Zeie * 21:1}225: (3:24)
f= l_%AUZ}A%An] (3.25)
g= [%AUZ}A%M] (3.26)

Pe, = Uzz)lj (3.27)

3.2.4 Balance de movimiento

Debido a que el cambio de paso en las paletas del agitador afecta directamente la direccion
y la magnitud del vector velocidad, se plante6 el balance de movimiento para el sistema

de estudio mostrado en la Figura 3.9.
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Condiciones de frontera
Velocidad angular (vg)

r=0 Vo=Qrje

r=R Vg =

z=0 Ve =Qragitador
z=H Vg =0

Figura 3.9: Sistema de estudio y condiciones frontera para la velocidad angular.

A partir de la ecuacion de velocidad angular (3.28)(Morrison, 2013):

8’09 (91)9 Vg (91}9 (91)9 .
P <6t MR T a) -

_Lop (6 <1a<rve>> 10, 200 O (3.28)

r 00 or\r Or r2 002  r2 00 * 022 ) + P9

Se introducen las siguientes consideraciones: la velocidad en direccion radial es desprecia-
ble debido a la falta de bafles, no hay cambio en la velocidad angular en la direccién 6,
no hay gradientes de presion en la direccion 6, el sistema se comporta como un proceso

cuasiestacionario, se obtiene la ecuacién (3.29).

Pvg  10vg wvg 0%vg  pv, Ovg

or? + ror r2 022 o 0z B

0 (3.29)

Para la solucién de la ecuacién (3.29) se emplearon las siguientes condiciones de frontera:

r=20 Vg = Veje
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r=~R 1)9:0
z=0 Vg = Vqg
z=H v =10

En donde v.je ¥ vqq corresponden a la velocidad del eje y la velocidad del agitador res-
pectivamente. Estas velocidades se calcularon utlizando la velocidad de rotacién (§2) mul-

tiplicada por la posicién radial, a lo largo de la paleta del agitador.

2
2= 6—grpm (3.30)
Vag = Qrag (331)
Veje = Qreje (332)

Discretizando la ecuacién (3.29) se obtiene:

Vgit1,j — 2Vgij + UGi—l,j:l n 1 [vgit1; — U@i—l,y} Vi
Ar? 1Ar 2Ar 12Ar?
Vi j+1 — 2Vg;j + Uéi,jl] PV [UHi,j+1 - U@i,jl}
- — =0 3.33
+ { Az? 1 2Az (3:33)

La ecuacién (3.33) se resolvion mediante el método LU, empleando 6 nodos para cada una
de las coordenadas (radial y axial), para lo cual se requirié reacomodar la expresion a la

siguiente forma:

avg,(i+1,5) T bUa,ii-15) + Vg (i.5) + Vo, j+1) + Vo0 j-1) = 0 (3.34)
En donde:
= [ ] (3.35)
T A2 T 2iA2) ‘
- L
b=|—5—-——— 3.36
LA 2iAr2] (3.36)
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-2 1 2
“Tlar T 2AR T Az (3:37)
B 1 v, |
d= @ 2uAz ) (3.38)
B 1 v, |
e = A2 + ey (3.39)

Con respecto al vector de velocidad en la direccién z (v, ), este cambia su magnitud debido
al cambio en la inclinacién de las paletas del agitador (Figura 3.10); por lo tanto, cuando
la paleta tenga un dngulo de cero grados de inclinacién la magnitud de v, serd de cero e ird
aumentando conforme el angulo aumente, llegando a un valor maximo cuando las paletas

del agitador estén en 45°.

Y
® 6 8 ®
b) c) d) e)

Figura 3.10: Vector de velocidad correspondiente al dngulo de inclinaciéon de las paletas:
(a) 8 =0°% (b) 8 =30% (c) 0 =45°% (d) 6 = 60°% (e) & =90°.

a)

Para la velocidad v, se utilizé la ecuacion (3.40).

Vy = Ugy — Uy (3.40)

En donde v,, estd definida por la ecuacién (3.41) la cual fue obtenida a partir de pruebas
experimentales (pruebas trazador) y v; es la velocidad de sedimentacion calculada a partir

de la ecuacion (3.42).
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UVagitador {1 — g} sin(f) 6 < 45°

Vow = H (3.41)
Vagitador {1 — %} cos(0) 0> 45°
4d,(ps — p1)g\ "’
= —= 42
" ( o (3.42)

3.2.5 Modelo de dispersion

Para determinar la expresion de los coeficientes de dispersion en funcién del cambio de paso
en las paletas a partir de las pruebas trazador, se partién de la ecuacién (3.43). Para ello
se consideré que no hubo crecimiento ni diluciéon de cristales, y que la densidad de la fase
continua es constante, esto debido a que en las pruebas experimentales desarrolladas para
la determinacion de los coeficientes de dispersién, no involucrd crecimiento ni formacion
de los cristales. Por lo que los gradientes de concentracién son uUnicamente debidos a

transporte de masa por conveccion y por dispersion.

0C,. 10 ( 00\ 0°C, 9C,; 100,
o D [r@r <r ar >+ 02 | |%Ta: T o (3.43)

La aplicacion de la ecuacion 3.43 a las pruebas experimentales requirié introducir la con-

. .2 . . , . 0C, ; . .z
sideracién de estado estacionario, por lo que el término =;2* se iguala a cero (ecuacién
3.44).

B 10 0C,; 8207”» 0Cy,; 10C,,;
0=1D; lr@r (T or ) + 022 ] B lvz 0z +U€T 00 (3.44)

El ajuste se realizé por minimos cuadrados, empleando el programa Matlab para la solucion
de la la ecuacién (3.44). Posteriormente los pardmetros obtenidos se emplearon en la

ecuacién (3.43) para desarrollar la simulacién del proceso de mezclado a paso variable.

3.2.5.1 Coeficientes de Dispersion

Para determinar los coeficientes de dispersion se empled el método propuesto por Fogler
(2008), en donde la distribucién del didmetro de particula en cada muestra obtenida, se

determiné a partir de la ecuacién (3.45).
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C(dp)

E(dp) = T Cldp)p

(3.45)

A partir de E (dp)(distribucién del didmetro de particula) se calculé el didmetro promedio

de particula, dp,,, y la varianza, 0%, mediante la ecuacién (3.46) y (3.47), respectivamente.

dpm—/ dpE(dp)dp (3.46)
0

o? = /Ooo (dp — dpym)* E(dp)dp (3.47)

Teniendo los valores del didmetro promedio de particula y la varianza, se procedi6 a calcular

el niimero de Peclet a partir de la ecuacién (3.48), la cual se resolvié para Pe.

o (2) (Pe—1+exp™) (3.48)
dp?,  \Pe P '

En la ecuacién (3.49), v; corresponde a la velocidad en el nodo j, L es la longitud carac-
teristica y D; es el coeficiente de dispersion en el nodo j.
v; L

Pe= 22 (3.49)

J

El coeficiente de dispersion se obtiene a partir de la ecuacién ecuacién (3.49).

3.2.6 Diametro de particula y velocidad de sedimentacién

A partir de la velocidad de sedimentacién obtenida experimentalmente, se determiné el
didmetro de particula a partir de la expresién (3.50) (Jones, 2002; Richardson & Zaki,
1997).

3vipChp

" 4(ps—p)yg (3:50)

En donde g, es la constante de gravedad en cm/s? p, y p;, son la densidad del sélido y

densidad del liquido respectivamente en g/cm?.
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En la ecuacion (3.50) el término Cp se conoce como coeficiente de arrastre el cual es
funcién del nimero de Reynolds (ecuacién 3.51)(Perry & Green, 1997; Morrison, 2013).
Para 0.1 < Re, < 1000 se utiliza la ecuacion (3.52) (Morrison, 2013).

_ dpvipr

Re, . (3.51)
_ 24 0.70
Cp = (Rep> (1+0.14Re)™) (3.52)

Debido a que Re, y Cp dependen de d, y v;, se desarrollé la secuencia de célculo que se
describe en la Figura 3.11 para determinar el didmetro de particula teérico correspondiente

a la velocidad de sedimentacion de cada muestra.

A partir de la velocidad de sedimentacion obtenida experimentalmente y el cdlculo de las
propiedades de la fase liquida (densidad y viscosidad), se propone un didmetro de particula
inicial. Posteriormente se calcula el nimero de Reynolds con la ecuacién (3.51), el cual se
utilizé para el calculo del coeficiente de arrastre. Finalmente se calcula un nuevo didmetro
de particula con la ecuacién (3.50); el resultado se compara con el didmetro propuesto, si la
diferencia es menor a 0.001, el didmetro de particula es el correspondiente a la velocidad de
sedimentacion experimental, en caso contrario el nuevo diametro de particula se establece
como el propuesto y se vuelven a realizar los calculos. La secuencia de calculo descrita se
empled en el lazo de control retroalimentado para el calculo de la velocidad terminal de las

particulas a lo largo del proceso de cristalizacion.

52



ITI. Metodologia
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l

Propiedades de |a fase
continua (y, p)

J

Valor inicial del diametro de particula, |

d

inicial

}

Numero de Reynolds, Re

}

Coeficiente de arrastre, C,

l

Diametro de particula nuevo,
d

n

| d-iniciar | <error

d.n = dinicial

Didmetro de particula,
d,=d,

Fin

Figura 3.11: Algoritmo para el calculo del didmetro de particula.

3.2.7 Niamero de particulas

Para el calculo del nimero de particulas de desarrollé la secuencia de calculo descrita en

la Figura 3.12.
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Inicio

Algoritmo para el calculo del
diametro de particula, d,

Y

Porosidad,
€

Vlecha= AtubuAh lecho

Prechor Miechor
Msslidos Vparticul’a

l

Numero de particulas,
N,

p

Figura 3.12: Algoritmo para el calculo del nimero de particulas tedrico.

Para el calculo del volumen del lecho se empleé la ecuacion (3.53). Para el calculo de la
porosidad se utilizé la ecuacion (3.54), en donde se utiliz6 el volumen real y el volumen

aparente del lecho, ecuacién (3.55 y 3.56) respectivamente.

‘/lecho = AtranAhlecho (353)
V;”eal
=1- 3.54
€ Vi, (3.54)
mg
‘/rea = 3.55
l Ps ( )
‘/ap = hlechoAtran (356)

Con la porosidad y con las densidades del solido y el liquido, se calculé la densidad del
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lecho mediante la ecuacion (3.57); posteriormente se calculé la masa del lecho y la masa de
los solidos totales, ecuacién (3.58 y3.59) respectivamente. El volumen total de particulas
sélidas en el lecho se determiné mediante la ecuacién (3.60), mientras que el volumen de
una particula se determiné mediante la ecuacién (3.61). Para la obtenciéon del nimero de

particulas se empled la ecuacion (3.62).

Plecho = PI€ + ps (1 —€) (3.57)
Miecho = ViechoPlecho (3.58)
Mg = Miecho (1 — €) (3.59)

Vs = 7}: (3.60)
Vii (dpi) = () (3.61)
N, = V,,de) (3.62)

El niimero de particulas calculado corresponde a la concentracién de particulas obtenida

en cada muestra tomada a los diferentes angulos y posiciones dentro del reactor.

3.3 Desarrollo del lazo de control

Para la construccion del sistema de control, se empleé un sensor de temperatura, el cual
funciona como elemento primario de control y transmisor. El sensor toma la lectura de
temperatura de la solucién y la convierte en una senal digital la cual es enviada a la tarjeta
Arduino Mega 2560. La tarjeta Arduino se emplea como microcontrolador del proceso,
en donde se recibe la senal digital del sensor. A través de la interaccion entre Arduino y

Labview, se desarrolla la interfase para la visualizacién y registro de la temperatura del
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proceso. Una vez obtenida la temperatura, ésta se envia a Labview la cual es usada para
resolver los balances de masa para la fase liquida, la fase sélida y el balance de movimiento
mediante el empleo de MathScript Node en donde se desarrollé el codigo en Matlab para
la solucién del modelo del proceso de cristalizacién. La solucion de estos balances genera
como respuesta la concentracion de solidos presentes en el sistema, la cual es comparada
con la concentracién deseada (set point), a partir de la cual se genera el error que serd
introducido en el controlador. Una vez generada la acciéon del controlador, esta se envia al
servomotor, el cual es controlado mediante la interfase entre Labview y Matlab en donde a
través de una senal digital se establece la posicion del servomotor para generar la rotaciéon
de las paletas del agitador (0 a 90°). El servomotor hace la funcién de elemento final de
control, el cual al realizar el cambio de la inclinacién de las paletas modifica el régimen del

fluido dentro del recipiente. Dicha inclinacién es la variable a manipular en el proceso.

En la Figura 3.13 se muestra una representacion del sistema de control propuesto.

| .
1 Caracteristicas del Coeficientes de PROCESO I
. sistema (dimensiones dispersidn radial (D,) y 1
I del reactor) axial (D,) .
- 1
I t X
. - — 1
1 || _[Velocidad Ma.tr.lz de Método LU .
P! axial (v,) coeficientes [ para el 1
! : para vg célculo de vq I
1 | : Matriz de .
. Velocidad L coeficientes para 1
I Velocidad de angular (vg) la concentracién
i agitacién de sélidos 1
. (Vagitador) l I
| .
. | Concentracion 1
| — - de Sélidos |‘
i ) - leuswlda.d, area de Coeficiente de Suspendidos
Propiedades del liquido transferencia y nimeros . C. -
@ X R ) transferencia de (Cos,modelo) 1
| (4, p), d,ye. adimensionales (Diff, a,, masa (k,)
. Re, Sc, Ga, Sh) L |
| .
- |
[ S e R i T R B I N R R -7
— -~ -
e~ Temperatura /
-~ .
S, del sistema /
e
=, (perturbacién) .

~. <.

T * e pa—
K, rt de(t) Inclinaciéon : c
14 modelo
’ Set PoINt=C, eyperimental Sof u(®) = Kpe(®) + - fo e(t)dt + KyTa— — 1 delapaleta = | PROCESO s
' 13
* (©°) A |

Figura 3.13: Representaciéon del sistema de control.

26



ITI. Metodologia

3.3.1 Acoplamiento de sensores y programacion

Una etapa importante en el desarrollo de este trabajo de tesis fué la seleccion, calibracion
y programacién de los elementos de control, el cual se realiz6 en Labview y Arduino. En
la Tabla 3.5 se muestran los dispositivos seleccionados para la construccién del lazo de
control. El acoplamiento y programaciéon de los elementos de control forman parte de los

resultados de este trabajo de tesis.

Tabla 3.5: Caracteristicas de dispositivos utilizados.

\ Nombre \ Funciéon \ Rango de Operacion \
Sensor de temperatura digital Elemento primario y -55°C a +125°C
DS18B20 transmisor
Arduino Mega 2560 Microcontrolador 5V
Servomotor TowerPro M(G995 Elemento final 180°de rotacion
Motor a pasos Nema 17 Rotacion del eje 1.8°/pasos, 200 pasos/rev
Tarjeta controladora de motor Driver de Nema 17 8Vy3V
a pasos a4988

En la Figura 3.14 se muestra el diagrama del sistema de control retroalimentado acoplado

al proceso de cristalizacion.

Motor
120 rpm

Angulo de
rotacion

A
Arduino Servomotor Agua de
> Mega 2650 digital Enfriamiento
A Proceso <

Sensor Temperatura
Digital

Figura 3.14: Sistema de control del proceso de cristalizacion.
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3.3.2 Sintonizacién

Para la sintonizacion, la linea base de los pardmetros de control se designo a partir de las
reglas empiricas de sintonizacién (Svreek et al., 2014) debido a que estas indican los valores

tipicos designados en los procesos.

Dentro de las reglas de sintonizacién se encuentran aquellas aplicadas para el control de
flujo y temperatura. Para el control de flujo es comtin el empleo de control proporcional, P,
manejando una ganancia baja en el controlador. Para mejorar la precision de este sistema
se suele emplear un controlador PI utilizando una ganancia baja y una accion integral alta.
Cabe mencionar que la accién derivada no se utiliza en este tipo de procesos, debido a que
los bucles de flujo tipicamente presentan una dinamica muy rapida y la medicién de flujo
es intrinsecamente ruidosa. En el caso de los controladores de temperatura las respuestas
dindmicas del proceso suelen ser lentas, por lo que en este tipo de procesos se utiliza el
control PID. Los valores tipicos de los parametros de control de flujo y temperatura se

muestran en la siguiente Tabla:

Tabla 3.6: Parametros tipicos de control.

. Parametros de control
Variable 7 T i

P
Flujo 0.4-0.65 | 0.1 min 0
Temperatura 2-10 2-10 min | 0-5 min

Los datos mostrados en la Tabla 3.6 se utilizaron como rango de trabajo para definir el

valor inicial de los parametros del controlador.

A partir del comportamiento de los datos experimentales obtenidos por Ramirez (2014)
y los obtenidos en este trabajo de tesis, se aplico el método de sintonizaciéon basado en
la curva de reacciéon. Este método de sintonizacion es uno de los mas utilizados para
identificar modelos dindamicos y se ha demostrado que proporciona valores adecuados para
diversas aplicaciones (Burns, 2001). El método consiste en generar una curva de reaccién

del proceso ante una perturbacién (temperatura, set point (t), cambio de paso).

Para generar la curva de reacciéon se introduce la perturbacién al proceso y se registra la
reaccion de la variable de proceso (C),) permitiendo que este alcance el estado estacionario

o lo mas cerca posible al estado estacionario.
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En la Figura 3.15a se muestra la curva tipica de reacciéon para un proceso genérico de

autorregulacion. El término autorregulacion se refiere a un proceso en el que la variable

controlada vuelve a un valor estable sin intervencién externa (variable a manipular).

Sélidos suspendidos
08

08

06} y o o _—

04}

CS (g/em3), Modelo

02

4
e

06

Ho4

[=)
N}

L
10000

Tiempo (s)

(b)

Figura 3.15: (a) Curva tipica de reaccién. (b) Curva generada por Ramirez (2014).

Los parametros que se obtienen a partir de la curva de reaccién del proceso son:

Tiempo de retardo (L) en minutos
Constante tiempo (7") en minutos
Perturbacion (P) en %

Cambio de variable de proceso en respuesta a la perturbacién (K) en %

£) en %/min

Velocidad de reaccién (N

Como se observa en la Figura 3.15a, mediante la interseccion de linea tangente del punto

de infleccién de la curva (correspondiente al 50% de la ganancia de la variable respuesta del

proceso) con el eje de las abcisas se ubica el L, la interseccién de la linea tangente con la

linea correspondiente a la fase estable permite ubicar T. En la Figura 3.15b se muestra la

curva generada por Ramirez (2014) cuyo comportamiento representa una curva con forma

de S.

A partir de los datos obtenidos de la curva de reaccién se determinaron los parametros del

lazo de control mediante las formulas mostradas en la Tabla 3.7.

29

&
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Tabla 3.7: Reglas de sintonizacién de Ziegler-Nichols (Svreek et al., 2014).

’Tipo de controlador\ K, \ T; \ T, ‘

P
P NI 00 0
P L
PI 0947 | o5 0
P
PID 1257 | 2L | 0.5L
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4.1 Parte experimental

4.1.1 Pruebas de cristalizacién

En la Figura 4.1a se muestra la concentracion de sélidos suspendidos obtenidos en el
experimento PC45 en la cual se observa una reduccién en la concentracion antes de los 4000
segundos, se infiere que este fendmeno es provocado por la precipitacion de los sélidos como
consecuencia del incremento del tamano de las particulas. En la Figura 4.1b se muestra la
concentracion de sélidos suspendidos obtenidos en el experimento PC90 en donde se observa
un comportamiento similar al presentado por los datos del experimento PC45, sin embargo
la precipitacion ocurre después de los 4000 segundos, se infiere que esto ocurre debido a
que en el experimento PC90 el area de ataque del agitador es mayor que en el experimento
PC45. La fuerza de arrastre en la direcciéon axial es mayor en PC45 en comparaciéon con
PC90, por lo que la concentracion maxima de sélidos suspendidos es mayor y se mantiene
por mas tiempo en PC45. En la Figura 4.1b la produccion de sélidos presenta una fase de
retardo mayor que la presentada en la Figura 4.1a, lo cual evidencia el efecto de la velocidad
en la formacién de sélidos principalmente al inicio en donde predomina la nucleacién, dicho
resultado es comparable con lo reportado por Newman (2001) en donde establece que la
velocidad de agitacion se presenta como un actuador sobre la velocidad de nucleacién por
lo que debe alcanzarse una velocidad minima de agitaciéon. Por lo cual se establece que
velocidades de agitacion bajas favorecen la nucleacién ya que, la existencia de gradientes

de concentracion y temperatura provocan altas velocidades de nucleacion.

En la Figura 4.1c se muestra la concentracion de sélidos suspendidos obtenidos en el ex-
perimento PV45 y en la Figura 4.1d se muestra la concentraciéon de solidos suspendidos
en el experimento PV90. En PV45, la concentracion de sélidos se estabiliza mas rapido
que el de PV90, debido a que presenta por mas tiempo la fuerza de arrastre en direccion
axial en comparacion con PV90, sin embargo, en este tultimo se obtienen datos de concen-
tracion mayores. Se infiere que las altas concentraciones alcanzadas en PV90 son debido
a que la fuerza de arrastre en la direccién axial permanece menos tiempo, favoreciendo la
sobresaturacion local propiciando la nucleacion, ello implica un mayor niimero de particu-
las pequenas propiciando una mayor area total disponible para el transporte de masa en
comparacion con PV45. De igual manera que las pruebas de paso constante, se observa
el efecto generado por la velocidad de agitacién al inicio con respecto a la formacion de

solidos, no obstante, este efecto es menor comparado con los procesos de paso constante.
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Figura 4.1: Pruebas de cristalizacién: (a) PC45, (b) PC90, (c) PV45, (d) PV90.

Para analizar el efecto del cambio de paso en la eficiencia de mezclado se determiné la

desviacién estandar (error) de la concentracion de sélidos suspendidos con respecto a valor

promedio a lo largo del proceso de cristalizacion, en cada uno de los experimentos. En

la Figura 4.2 se muestra que los experimentos de paso constante (P45 y P90) presentan

mayor error en comparacion con los experimentos llevados a cabo a paso variable (PV45

y PV90). Con respecto a los experimentos de paso constante el mayor error se presentd

en donde se obtuvo la maxima concentracion, esto debido a la dificultad que presenta el

sistema para mantener los sélidos suspendidos.
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Figura 4.2: Pruebas de cristalizacién: (a) comparacién de PC45 y PV45, (b) comparacién
de PC90 y PV90.

En la Figura 4.3 y 4.4 se muestra la comparacion de la concentracion de sélidos suspendidos
reportados por Ramirez (2014), en donde el cambio de paso se llevé a cabo como funcion del
cambio térmico, y los datos obtenidos en este trabajo de tesis para paso variable de 0-45°
(experimento PV45) y de 0-90° (experimento PV90), en donde el cambio de inclinacién de
las paletas es funcién del tiempo (lazo de control abierto). Es evidente que el incremento
del paso del agitador desde el inicio del experimento reduce la concentracion de sélidos
suspendidos, se puede observar en ambas Figuras que cuando el ajuste del paso se hace
como funcion de la temperatura el rendimiento en la produccién de sélidos suspendidos es

mayor.

En la Figura 4.3 se observa que en ambos procedimientos de cambio de paso la concen-
tracién de solidos suspendidos logra una fase estable, sin embargo, la velocidad de incre-
mento en la concentracién de solidos es mayor cuando el cambio de paso se realizé6 como

funcion de la temperatura.
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Figura 4.3: Efecto de la velocidad de cambio de paso durante el proceso de cristalizacion
a paso variable de 0-45°.

En la Figura 4.4 se observa que cuando el cambio de paso se realizd6 como funcién de la
temperatura, la concentracién de solidos suspendidos tiende a ser marginalmente estable.
Por otro lado, cuando el cambio de paso se realizé como funcién del tiempo la concentracion
de sélidos tiende a disminuir cuando se ha alcanzado el maximo angulo de inclinacién (90°),

esto es debido a que en esta posicion la fuerza de arrastre axial es minima.
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Figura 4.4: Efecto de la velocidad de cambio de paso durante el proceso de cristalizacion
a paso variable de 0-90°.
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Debido al comportamiento observado en la Figura 4.3 y 4.4 se concluye que el cambio de
paso como funcién de la temperatura mejora el rendimiento del proceso de cristalizacién
por lo que el cambio de inclinacion de las paletas en funcion de la temperatura se empled

para el desarrollo del lazo de control retroalimentado.

4.1.2 Dispersion de sélidos

En la Figura 4.5 se muestran los sistemas empleados para las pruebas trazador con los que

se determinaron los coeficientes de dispersién de sélidos.

(a) (d)

Figura 4.5: Sistemas: (a) alcohol (EA)-sacarosa, (b) aceite (AC)-sacarosa, (¢) mezcla de
aceites (M1)-sacarosa y (d) mezcla de aceites (M2)-sacarosa

En el sistema etanol-sacarosa la mayoria de las particulas se mantuvieron en el fondo del
recipiente. Esto se debe a que el etanol a las condiciones de agitacion establecidas no ofrece

una fuerza de arrastre suficiente para que las particulas se mantengan suspendidas.

Los resultados obtenidos para las pruebas de dispersion de sélidos en los sistemas de aceite
y mezcla de aceites se muestra en la Figura 4.6. En las Figura 4.6a, 4.6¢c y 4.6e se ob-
serva que el sistema M1 presenta un mejor mezclado y distribuciéon de sélidos dado que la
concentracion en el fondo (Z1) y en la parte superior (Z3) de la mezcla es semejante, sin
embargo en los sistemas AC y M2, la eficiencia en la distribuciéon de los solidos decrece en
la parte superior presentando un mejor comportamiento en la distribucion de los sélidos el

sistema AC.
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Figura 4.6: Concentracion de sélidos en los diferentes sistemas: (a) AC axial, (b) AC radial,
(¢) M1 axial, (d) M1 radial, (e) M2 axial, (f) M2 radial.
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En las Figura 4.6b, 4.6d y 4.6f se observa que el sistema M1 y M2 presentan un mejor
mezclado y distribucion de sélidos con respecto al radio dado que la concentracion en el
centro del reactor (R1) y cerca de la pared (R3) la concentracién de particulas es semejante,
sin embargo, en el sistema AC el efecto del cambio de paso en la distribucion de los sélidos

es minimo en la posicién central (R1).

Con el fin de evaluar la eficiencia en la distribucion de sélidos dentro del reactor se deter-
miné la desviacién estandar de la concentracién de sélidos suspendidos con respecto a la
concentracion promedio tanto para la direccién axial como para la direccion radial. En la
Figura 4.7a y 4.7b se observa la concentracion promedio en direccion axial y radial para el
sistema AC en el cual se muestra que la eficiencia en la distribuciéon de sélidos es menor
en un rango de trabajo de 20° a 60° de inclinacién, mientras que en la posicion radial, la

distribucién de sélidos se reduce entre 40° a 90°.
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Figura 4.7: Desviacién en pruebas de dispersion: (a) AC axial y (b) AC radial.

En la Figura 4.8a y 4.8b se observa la concentraciéon promedio en direccién axial y radial
para el sistema M1, observandose un menor errory mejor estabilidad de la concentraciéon
de solidos en los diferentes puertos puertos de muestreo para las diferentes posiciones del

agitador en comparacion con el sistema AC.
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Figura 4.8: Desviacién en pruebas de dispersién: (a) M1 axial y (b) M1 radial.

En la Figura 4.9a y 4.9b se muestra un comportamiento similiar al presentado por el

sistema AC, sin embargo, la desviacion estandar que presenta la concentracién promedio

en la direccion axial es mayor que en M1.
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Figura 4.9: Desviacion en pruebas de dispersion: (a) M2 axial y (b) M2 radial.

En la Tabla 4.1 se muestran las propiedades de los sistemas descritos, asi como las obser-

vaciones de cada sistema.
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Tabla 4.1: Sistemas para la dispersion de sélidos

’ Sustancia \ EA \ AC \ M1 \ M2 ‘

Densidad 0.78 0.90 0.92 0.93

(g/cm?)

Cpaxial Precipitacién al | Después de 60° Aumenta al Cpen la parte

interrumpir de inclinacion, aumentar el superior del
fuerza de la C, es angulo de reactor es
arrastre uniforme en el inclinacién minima
reactor
Cpradial Precipitacién al C, constante Aumenta al Aumenta al

interrumpir ante el cambio aumentar el aumentar el
fuerza de del angulo de angulo de angulo de
arrastre inclinacioén, inclinacién inclinacién

valor minimo en
el centro del
reactor
Cp: Concentracion de sélidos suspendidos.

Las propiedades del fluido favorecen la distribucion de los sélidos ante condiciones de
agitacion similares como se observa en los sistemas M1 y M2 en comparacion con lo ocurrido
en sistemas EA y AC que presentaron menor eficiencia en la suspensién y distribucién
de solidos a las mismas condiciones de agitacion. En los procesos de cristalizacion, las
propiedades de la mezcla cambian conforme cambia la temperatura, por lo tanto, el régimen
del fluido necesario para la suspension de sélidos sera generado por el cambio de paso de

las paletas y las propiedades del fluido.

4.1.3 Acoplamiento de dispositivos y programacion

Para la programacion de los dispositivos se utilizé una computadora Lenovo con procesador
Intel® Core™ i7, y se ocup6 el programa Arduino 1.6.5. Para los dispositivos mostrados

en la Figura 3.14 se realizaron las siguientes actividades:

Para la medicién y registro de la temperatura del sistema se utilizé el Sensor Digital de
Temperatura DS18B20 y se estableci6 la conexién entre Labview 2015 y Arduino 1.6.5 para
dicho fin.

Posteriormente se realizo la programacion del cambio en la posicion del servomotor a través
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del cambio de temperatura registrado por el sensor. La lectura tomada por el sensor es
convertida en una senal digital y es transmitida a la tarjeta Arduino, la cual mandara una
respuesta al servomotor en donde le corresponderan ciertos grados de inclinacién depen-

diendo de la temperatura registrada.

Para el control del motor a pasos bipolar Nema 17 se usé la tarjeta a4988. Este motor
se program6 en Arduino 1.6.5, el cudl manda el nimero de pasos y la velocidad con que
esto se realizan a la tarjeta a4988, la cual envia la senal (modo de accién) al motor. La
conexién de los tres dispositivos (sensor de temperatura, motor nema 17 y servo motor) se

muestra en la Figura 4.10.

6 vol[sl

Fuente
de voltaje ‘

: -, . TR
Arduino Mega 2560  |:: saee {I ‘
3] = - o
Nema 17
. DS18B20

Servomotor
digital

Figura 4.10: Conexion del sensor de temperatura, el motor a pasos nema 17 y el servomotor
digital.

La verificacion de las conexiones desarrolladas se validaron experimentalmente empleando
agua a 80°C en el recipiente enchaquetado previamente condicionado con agua caliente a
85°C. Posteriormente se inicié el proceso de enfriamieno haciendo pasar agua a 20°C a

través del enchaquetado.
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Los resultados de las pruebas preliminares del acoplamiento de los elementos de control
emplearon el cambio de paso como funcién de la temperatura en lazo cerrado de acuerdo

a la ecuacion (4.1)

0° T >80
Ang'UZoinclinacio'n = (80 — T) * Cinel 80 >1T > 20 (41)
90° T < 20

En donde ¢, se obtuvo con la ecuacién (4.2).

A’I’LgUlOmayor - An,QUZOmenor

(4.2)

Cinel =
Temperaturamayor — T emperaturamenor

En la Figura 4.11 se grafican los angulos de inclinacion como resultado de utilizar la

ecuacion (4.1).
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Figura 4.11: Grafica del Perfil de temperatura (linea continua) y grado de inclinacién de
las paletas del agitador (linea discontinua) contra tiempo (s).
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4.2 Modelacién

4.2.1 Pruebas de Cristalizaciéon

A continuacion se muestra el resultado de la simulaciéon preliminar para las pruebas de
cristalizacion. En la Figura 4.12 se muestra la variacién en la concentracion de sélidos sus-
pendidos durante el proceso de cristalizacion. En esta Figura el eje horizontal corresponde
a la posicion radial en cm mientras que el eje vertical corresponde a la posiciéon axial en
cm. En la Figura el color rojo representa la zona de maxima concentraciéon de cristales
suspendidos formados durante el proceso de cristalizaciéon, los cuales iran aumentando con-
forme se desarrolla el proceso. El color azul representa la parte de baja concentracion de

solidos.

Figura 4.12: Simulacién preliminar del proceso de cristalizacion.

4.2.2 Velocidades de sedimentacidon

A continuacion se muestran los didmetros de particula evaluados a partir de la velocidad de
sedimentacion para los diferentes tamanos de malla empleando como fase continua etanol
y el algoritmo descrito en la Figura 3.11. En la figura 4.13 se muestran los didmetros de

particula.
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Figura 4.13: Grafica diametro de particula vs velocidad de sedimentaciéon. Tamano de
malla: (a) 1000 pm, (b) 840 um, (c¢) 710 pym, (d) 355 um, (e) 250 ym, (f)

menor a 250 ym

74



IV. Resultados y Conclusiones

De igual manera, se muestran los diametros de particula de las muestras correspondientes

a las pruebas de dispersién en las cuales se empled aceite de canola como fase continua

para el puerto de muetreo R2 a distintos angulos de inclinacion de las paletas del agitador.

Estas se muestran en la Figura 4.14.
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Figura 4.14: Diametros de particulas para el sistema aceite-azicar. Muestras tomadas a
distintos dngulos de inclinacién: (a) 10°, (b) 30°, (c¢) 60°y (d) 90°.

Se observa que cuando el gradiente de densidad entre el fluido y la densidad de la particula

es grande producen velocidades de sedimentacion altas. Esto demuestra que la velocidad

de sedimentacion cambiara dependiendo de los cambios en las propiedades del sistema, tal

como ocurre en la cristalizacion.

En las graficas se observa que particulas de mayor tamano precipitaran con una mayor
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velocidad, esto es debido a que a mayor tamano de particula, mayor sera la fuerza necesaria
para generar el arrastre de la particula y esta se mantenga en suspension. Por lo tanto,
al modificar el régimen del fluido a través del cambio de inclinacién de las paletas, la
dispersion de la particulas dentro del sistema sera diferente, por lo que la eficiencia de

mezclado ante el cambio del tamano de particula puede ser optimizado.

4.2.3 Nuamero de particulas

Para las pruebas de dispersién desarrolladas con el sistema AC, el nimero de particula con
respecto al didametro de particula y al angulo de inclinacién para los diferentes puertos de

muestreo se presentan en la Figura 4.15.

En las Figuras 4.15a, 4.15¢ y 4.15e se muestra el nimero de particulas a las diferentes
posiciones axiales en donde se observa que hay una mejor distribucién de particulas en 71
y Z2, mientras que en Z3 se observa que la presencia de cristales se favorece cuando el
angulo estd entre 60° y 80° de inclinacién. En Z1 la posicién angular que presenté mayor
eficiencia en el nimero de particulas fue alrededor de 40° viéndose reducido en 0° y 90°,
esto como consecuencia que en estas dos posiciones (0° y 90°) la fuerza en la direccién
axial es minima. En Z2 se mantuvo la eficiencia en la suspensiéon de solidos a las diferentes

posiciones de las paletas.

En las Figuras 4.15b, 4.15d y 4.15f e semuestra el nimero de particulas a las diferentes
posiciones radiales en donde se observa que en R1 el nimero de particulas suspendidas es
menor en comparacion con R2 y R3, asimismo se observa que en R2 el mayor nimero de

particulas suspendidas se logré en entre 40° y 70° y en R3 desde 30° hasta 80°.

Cabe mencionar que para todos los puertos de muestreo el nimero de particula suspendidas
fue mayor para diametros de particulas pequenos, sin embargo, es evidente el efecto del

cambio de paso en la suspension de los solidos.
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Figura 4.15: Distribucion del niimero de particulas a los diferentes angulos y posiciones
dentro del reactor: (a) Z1, (b) R1, (c¢) Z2, (d) R2, (e) Z3, (f) R3.
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4.2.4 Simulacién del transporte de masa durante el proceso de

cristalizacién

En la Figura 4.16 se muestran los resultados de la simulacion de las propiedades del sistema.

mu, g/cm s
-

[=7]

20 30 40 50 60 70 80
Temperatura, °C

Figura 4.16: Viscosidad de la mezcla.

En la Figura 4.17 se observa el comportamiento de los valores de difusividad y del coeficiente

de transferencia de masa obtenidos a partir de la simulacion del proceso de cristalizacion.
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Figura 4.17: (a) Difusividad y (b) coeficiente de transferencia de masa.
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Figura 4.18: Numeros adimensionales: (a) Re, (b) Ga, (c) Scy (d) Sh

4.2.5 Modelo de dispersion de sélidos

En la Figura 4.19 en el primer recuadro se representa el estado inicial del sistema en donde
las particulas pesentes estan sedimentados, una vez que inicia la agitacion, los sélidos
comienzan a distribuirse, mostrandose en color rojo la regiones de maxima concentraciéon

de sélidos.
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Figura 4.19: Solucién del modelo de dispersién de solidos..

4.2.6 Coeficientes de Dispersién

Se utilizaron los datos de concentracion para los sistemas AC, M1 y M2. A partir de los

datos de dispersion obtenidos se obtuvo la ecuacion empirica 4.3

0 — d,\°
D =®exp |—05 (p + fpP,4 (4.3)
3
Donde
®; = ay(1+ R)™ (4.4)
CDQ == CLQR2 + b2R + Co (45)
Pg = azCh (4.6)
@4 = a4 + b4R -+ C4R2 (47)
fp = 0.5exp(~() (4.8)
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Tabla 4.2: Parametros para ecuaciones de dispersion.
’ \ Radial \ Axial ‘
a; | 0.0028 | 100.0000
b1 | 5.1132 | -4.0000
as | 4.0339 | -0.7279
by | -24.7890 | 10.0300
co | 82.0860 | 22.4940
az | 1.9518 6.0239
bs | -0.5426 0.0745
ay | 0.3144 0.6906
by | -0.4148 | -0.2159
cy | 0.1736 0.0171

Estos coeficientes son funcién de la inclinacién de las paletas del agitador y la posicion
dentro del reactor. En la Figura 4.20 se muestran los datos de dispersion experimentales

y el ajuste correspondiente a la ecuacién 4.3 para el sistema AC.

En las Figuras 4.20a, 4.20c y 4.20e se muestran los coeficientes de dispersion axiales en
donde se obtienen valores mayores en la posicion Z1 en donde existe una mayor velocidad

de agitacion, generando un mejor mezclado.

En las Figuras 4.20b, 4.20d y 4.20f se muestran los coeficientes de dispersion radiales en

donde la mayor dispersion se presenta en la posicion R3.
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4.2.7 Control

A continuacién se presentan los resultados de las simulaciones realizadas para el sistema
de control propuesto. En la Tabla 4.3 se muestran las ganancias utilizadas para las simu-

laciones presentadas.

Tabla 4.3: Ganancias utilizadas en el controlador.

| Simulacién | ST [S2] S3 | S4 | S5 [ S6 |
Ganancia proporcional 0.05 [ 0.1 {0.075 [ 0.025| 1.98 | 1.98
Tiempo integral - 0.1 ] 0.075 | 0.025 | 41.667 | 0.1
Tiempo derivativo - - - - - 0.01
Término de sedimentaciéon | No | No | No No Si Si

En la Figura 4.21 se muestra la concentracion del modelo y su comparacion con la dinamica
de variacion del set point sin contemplar el fenémeno de precipitacion. Como ganancia
inicial de la accién proporcional se establecion el valor de 0.05. Con esta ganancia se
presentaron oscilaciones al inicio de la simulacién y conforme se va estabilizando el modelo
este se aproxima al set point, sin embargo se generé un offset caracteristico de la accién

proporcional.

-
-

—C
--C

set point

modelo ||

Concentracion adimensional

0 2000 4000 6000
Tiempo, s

(a)

Figura 4.21: Controlador con accién proporcional, P = 0.5.

Se anadi6 la ganancia integral y se establecieron nuevos valores las cuales se muestran en

la Figura 4.22. Primero se utiliz6 una ganancia proporcional de 0.1 y un tiempo integral
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de 0.1. En la Figura 4.22a se muestra la concentracién de sélidos suspendidos obtenidas a
partir del modelo con respecto al set point, en donde a pesar de que se elimina el offset, se
presentan oscilaciones, las cuales sufren un amortiguamiento reduciendo la amplitud de la
senial conforme el proceso evoluciona se alcanzan el set point. Posteriormente se establece
una ganancia proporcional por 0.075 y el tiempo integral por 0.075, la cual se muestra en la
Figura 4.22b. Se observa que existe una ligera disminucion de las oscilaciones, sin embargo
estas son muy pronunciadas al inicio de la simulacién. Finalmente se muestra la simulaciéon
en donde las ganancias proporcional y el tiempo integral permiten el comportamiento
esperado del sistema. Con estos valores, las oscilaciones disminuyeron considerablemente,
estas se muestran en la Figura 4.22c. Estas ganancias se establecieron a prueba y error con
el fin de evaluar la respuesta generada por el controlador y establecer una aproximacion

inicial del controlador final.

1000 500 1000
Tiempo, s Tiempo, s

(a) (b)

0.15

—Cmod

===Cexp

o 500 1000 1500
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(c)

Figura 4.22: Controlador con accién proporcional e integral: (a) P=0.1, 1=0.1, (b)
P=0.075, I=0.075 y (c) P=0.025, 1=0.025.
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A partir de la linea de tendencia de la concentracion de sélidos suspendidos (adimensional)
obtenidos experimentalmente se determina el tiempo de retardo, L, y la constante tiempo,
T.

Linea tangente en el
punto de inflexién

0.4

0.35

L

0.3

0.25 /

0.2

0.15

0.1 /
0.05
_"//

500 1000 1500 2000 2500 3000 3500 4000 4500 5000
Tiempo, s

Concentracion adimensional

Figura 4.23: Obtencién de los parametros para el controlador.

Aplicando las reglas de sintonizacién de Ziegler-Nichols (Tabla 3.7) para un controlador

proporcional integral se obtienen los siguientes valores: K¢ =1.98 y T1 = 41.667.

La implementacién de estos valores en el lazo de control retroalimentado se muestran en
la Figura 4.24a. Como se observa, el fenémeno de precipitacion tiene un efecto en la con-
centracion de solidos ya que al ir aumentando el diametro de particula, estas comenzaran
a precipitar. La concentracién de sélidos del modelo entra a una primera fase estacionaria
alrededor de 5000 s para posteriormente incrementear su valor hasta alcanzar una segunda
fase estacionaria a los 15000 s aproximadamente. Una vez neutralizado el efecto de pre-
cipitacion, el angulo de inclinacién mantiene su posicién hasta finalizar el proceso como
se observa en la Figura 4.24b. En la Figura 4.24b se observa que la primera fase esta-
cionaria en la concentracién de solidos termina cuado el angulo de inclinacién alcanza 11°.
Asimismo se observa que pequenos puntos de inflexién en la inclinacién concuerdan con

los puntos de inflexién de la concentracion de solidos dada por el modelo.
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Figura 4.24: Controlador PI propuestos para el sistema de cristalizacion.

En la Figura 4.25 se muestra la interfase entre el usuario y el sistema de control, en donde
en la gréfica superior, se muetran la concentracién correspondiente al set point (linea roja)
y la concenctracién del modelo (linea blanca), mientras que en la gréfica inferior se muestra

la temperatura del sistema (linea blanca) y el dngulo correspondiente (linea blanca).
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Figura 4.25: Interfase usuario-sistema de control.

Con el fin de mejorar la sensibilidad de la respuesta del controlador se realiz6 un segundo
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ajuste en la accién integral reduciendo su valor a 0.1, asimismo para reducir las oscilaciones
presentadas al inicio del proceso se anadié la accion derivativa con valor de 0.01. La
simulacion aplicando estos valores se muestra en la Figura 4.26a y en 4.26b se muestra el

angulo de inclinacion como respuesta de la accion del PID.
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Figura 4.26: Controlador PID propuestos para el sistema de cristalizacion.

De igual manera se muestra parte de los angulos generados por el controlador PI y PID. El
angulo generado por el controlador PI (Figura 4.27a) genera ciertas oscilaciones al inicio
del experimento, sin embargo el comportamiento conforme pasa el tiempo es suavizado.
Por otro lado, existe mayor niimero de oscilaciones en el angulo generado por el controlador
PID durante el transcurso de este (Figura 4.27b).

87



IV. Resultados y Conclusiones

0.8 0.8
— _
2 0.78+ O 0.78
[&] Q
m 1]
= =
T 0.76 G 0.76
j= c
(4]
S 0.74} S 074
o L
=3 =
20.72} D 0.72
T <
0.7 : : : : : 0.7 : . . . ‘
0] 200 400 600 800 1000 1200 0 200 400 600 8OO 1000 1200
Tiempo, s Tiempo, s

(a) (b)
Figura 4.27: Angulos de inclinacién de los controladores (a) PIy (b) PID.

Posteriormente se implementé el sistema de control propuesto. Para este experimento
se empled una solucion de sacarosa con concentracion inicial correspondiente al estado
de saturacién a 80°C. Se utilizé el reactor enchaquetado tipo tanque agitado de 1000
mL de capacidad, previamente acondicionado mediante un flujo de agua caliente por el
enchaquetado. En la Figura 4.28 se muestra el ajuste del modelo con respecto a los datos
experimentales de la concentracion de sélidos, en donde se observa que el modelo propuesto

describe la tendencia de los datos.
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Figura 4.28: Aplicacién del lazo de control desarrollado.
En la Figura 4.29 se muestra la desviacion estandar de los datos experimentales comparados

con la concentracion del modelo en donde se observa que la mayor desviacion se presenta

en la regiéon donde la tendencia de la concentracién comienza a precipitar.
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Figura 4.29: Error entre los datos experimentales y la concentracion de sélidos del modelo.
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4.3 Conclusiones

A partir de los resultados obtenidos en este trabajo de tesis se obtuvieron las siguientes

conclusiones:

1. La interconexién entre Labview y Arduino permitié el manejo y control de los dispos-
itivos utilizados para la experimentacion. De igual manera el uso de Matlab acoplado
a Labview permitio el calculo de las propiedades del sistema dependiendo de la lec-
tura realizada por el sensor de temperatura. Acoplando los tres programas se pudo
generar la simulacion y el manejo de los dispositiovos implementados para lograr la

suspension de solidos.

2. Propiedades como la densidad y la viscosidad, asi como la inclinacién de las pale-
tas del agitador afectan en gran medida las concentracion de solidos suspendidos.
Sustancias que no generen una fuerza de arrastre suficiente dificilmente podran ser
suspendidas independientemente del angulo de inclinacién de las paletas del agitador.
Por otro lado, en el sistema de cristalizacion estudiado, el angulo de inclinaciéon cam-
bia conforme las propiedades cambian, manteniendo la suspension de sélidos durante
el transcurso del proceso hasta que el sistema llega a un estado de equilibrio en donde

las propiedades se mantienen constantes.

3. La sintonizacion permitié encontrar los valores preliminares para las acciones del

controlador, los cuales generan un movimiento suavizado del dngulo de inclinacion.

4. Tomando en cuenta el comportamiento del angulo de inclinacién para los contro-
ladores PI y PID, se infiere que el controlador PI tendra un mejor uso en la practica
ya que existe menor nimero de oscilaciones las cuales podrian generar un desgaste

considerable, o incluso podrian generar rupturas en las partes mecanicas del agitador.
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