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Resumen

Se presentan los resultados del estudio del proceso de mezclado en tanques agitados

equipados con una geometria hibrida, la cual estd basada en impulsores remotos (turbinas

Rushton y Smith) y de proximidad (agitador helicoidal). El sistema de agitacién fue disefiado
bajo la dptica de la necesidad de dispersar gas en medios que presentan una reologia evolutiva.
El equipo estz provisto con dos impulsores los cuales giran a velocidades diferentes. Se
emplearon fluidos modelo newtonianos y no-newtonianos para la evaluacion de los parametros
de consumo de potencia y ttempo de mezclado, asi como para la visualizacién de los patrones
de flujo. Los expertmentos se realizaron tanto en condiciones no aereadas como en un amplio

margen de velocidades de aereacion.

Los datos del consumo de potencia para una relacidén de velocidades de rotacién
constante de 6.2:1 (N1/Np) mogtraron que el consumo de potencia no es igual a la suma de los
consumos de potencia individuales. Ademis el consumo de potencia disminuye coaforme
aumenta la pseudoplasticidad del medio. Esta relacion se explicé con base a los cambios que
sufre la constante de Metzner y Otto (1957) con el indice de comportamiento de flujo de los
fluidos estudiados. Por otra parte, bajo condiciones aereadas se observé que la velocidad de
gaseo no modifica considerablemente el consumo de potencia cuando la velocidad de gaseo es

menor a 1.8 vvm.

La visualizacién de los patrones de flujo, acompadada de mediciones de torque,
permitié la definicién de una relacién de velocidades rotacionales éptima. Para sistemas fluidos
de baja viscosidad se observé que la eliminacion del vértice se logra operando ambos
impulsores en sentido contrario con Nt/Nu=10. De la misma forma, se observd que para
fluidos con viscosidad de proceso elevada, el patrdn de flujo impuesto a valores de N-o/Nuy=10
permiti6 el intercambio de flujo en todo el tanque de modo que se evitd la presencia de zonas
estancadas al interior del recipiente. Con la geometria dual propuesta se observé que la
dispersién de gas se tuvo para valores de Nt >450rpm.

El desempefio de los sistemas hibridos se evalud a través del tiempo de mezclado. Para
fluidos de baja viscosidad se observd que no existen diferencias en los Hempos de mezclado

entre los sistemas duales estudiados, asi mismo, las velocidades de aereacidn no presentaron un



gran efecto en dicho parimetro. En cambio, para fluidos de alta viscosidad, fue notorio el
menor tiempo de mezclado abtenido con el sistema dual basado en turbina Rushton, cuando se
le compato con el sistema dual a base de tutbina Smith. En el caso de los fluidos

pseudoplisticos se encontraron comportamientos diferentes de las . geometrias hibridas, sobre

todo a medida que se incrementd el nivel de pseudoplasticidad. Siendo el sistema turbina

Rushton/agitador helicoidal el que present un menor tempo de mezclado.



Abstract

A mixing process—study-wascarried ouf with a hybrid geometry based on remote

(Rushton and Smith turbines) and proximity(helical ribbon) impellers. System design was
conduced to improve gas dispetsion for rheologically evolving media. Equipment has two
agitators that rotate at different speeds. Power consumption, mixing times, and flow patterns
were evaluated using Newtonian and Non-Newtonian model fluids. Experiments were carried

out under ungassed and gaseed conditions for a wide 2eration rate.

Power consumption data for a constant rotational speed ratio (N1/Np=6.2:1) has
shown that system power consumption is different to the sum of individual impeller power
consumption. Power consumption decreases as pseudoplasticity increases. These results were
explained through changes in Metzner-Otto (1957) constant, in particular by considering its
independence on flow behaviour index . On the other hand, power consumption under gassed

conditions (up to 1.8 vvm) does not vary considerably.

Flow pattern visualization along with torque measurements conduced to obtain an
optimal rotatonal speed ratio. For low viscosity fluids, vortex elimination takes place at
Nt/Nu=10 when both impellers rotate in contrary directions. In the case of high viscosity
fluids, flow patterns produced at Nt/Nu=10 avoid stagnated zones into the tank. For dual
geometyy, gas dispersion takes place at Nt > 450rpm.

Mixing timme was taken as a performance parameter of the hybtid systems. For low
viscosity fluids mixing time remains almost constant without influence of gas rates. However,
for high viscosity fluids dual system based on Rushton turbine presents lower mixing times than
those obtained with dual system based on Smith turbine. Pseudoplasticity makes more
evidentdy the difference between the performance of hybrid systems, thus helical

ribbon/Rushton tutbine presents the lowest mixing times.
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INTRODUCCION

ALIMENTOS Y FERMENTACIONES

Los materiales alimenticios son sistemas multicomponentes ¢ invariablemente sistemas
multifases. Algunas aplicaciones tipicas del mezclado en la industria de alimentos incluyen entre
otras: mezclado de sdlidos solubles en liquidos; dispersién de sabotizantes, conservadores,
colorantes y aderezos; desintegracién y pulvetizado de productos de ofigen animal y vegetal;
hidrolizado y reconstitucién de substancias deshidratadas; reduccién de aglomerados;
emulsificacién; y aeteacién/desaereacion (Niranjan, 1995).

Considerando Io anterior no es sorprendente que el mezclado se encuentre ampliamente
difundido en Iz industria alimentatia, de la misma forma en que se encuentra en la industria
quimica y bioquimica. A pesar de la amplia utilizacién de estos equipos, las bases de disefio son
alin muy empiricas, lo cual hace que Ia productividad de los procesos se vea limitada. A este
respecto, Tatterson (1994) estima que las pérdidas en la industria quimica en general por
concepto de baja productividad ascienden de 1000 a 10 000 millones de délares anuales en los
Estados Unidos. Esta cantidad se hace mds significativa cuando se compata con la inversién
anual, en ese mismo paifs, por concepto de equipos de mezclado la cual asciende 2 sélo 150
millones de dolares.

Para el caso de los procesos de mezclado exitosos, los disefios de equipos de mezclado,
para una aplicacién dada, normalmente han sido el resultado de poner a prueba las ideas
innovadoras, frecuentemente basadas en experiencias pasadas. Sin embargo, considerando la
ausencia de un conocimiento del proceso de mezclado en si, es dificil transferir 12 informacién
de una aplicacién a otra.

El disefio de equipos de mezclado para los alimentos fluidos tiene que tomar en cuenta

diferentes aspectos, tales como: la naturaleza inicial de los sistemas alimenticios, las

L



caracteristicas del producto objetivo, la evolucién de las propiedades reolégicas durante el
proceso y las necesidades adicionales de transferencia de masa y/o calor. Estos aspectos
también son muy importantes tanto en las fermentaciones microbianas, como en el cultivo de

tejidos vegetales y animales.

ProDUCTOS

MEDIOS CON COMPORTAMIENTO REOLOGICO COMPLEJO Y
CAMBIANTE

Conviene destacar que los cambios de las propiedades reolégicas durante un proceso
tienen repercusiones considerables en los fendémenos de transporte, ya sea de masa, calor o
cantidad de movimiento. Esto toma una importancia fundamental en el disefio de equipos, ya
que los procesos de mezclado que involucran una evolucién de las propiedades reoldgicas
durante su desarrollo son muy comunes en los procesos industriales (Tatterson 1991). La
evolucién reolégica puede deberse a diversas causas, entre las que destacan reacciones quitnicas
o bioquimicas y los cambios fisicos en la naturaleza de la fase, Dichos cambios generalmente
estdn asociados 2 modificaciones estructurales en el fluido de trabajo (floculacién, gelificacién,
dispersion, etc.).

La evolucién de las propiedades reologicas depende de los componentes que se
encuentren en la mezcla. En las fermentaciones, normalmente los medios cambian de un
comportamiento newtoniano de baja viscosidad a otro no-newtoniano con viscosidades de
vatios érdenes de magnitud por encima del valor inicial. Tal es el caso del cultivo de la bacteria
Xanthomonas campestris. Dicho microorganismo produce un exopolisacirido, el cual desarrolla un
compottamiento de flujo altamente pseudoplastico a medida que incrementa su concentracion,
Este hecho modifica Ia viscosidad hasta en tres drdenes de magnitud (Xueming ef 4/, 1991 y
Herbst ef al, 1992).



Un comportamiento similar en los cambios de viscosidad se observa cuando se cultiva
el hongo Aspergilius niger Reuss e al, 1982). De hecho, las fermentaciones con hongos que
producen micelio, como son Penicillium chrysogenum Y Streptomyces avermitilis, presentan una

marcada influencia en las propiedades del medio de cultivo. Ia mayoria de los caldos de

fermentacién con micelio son pseudoplésticos. Esto se debe a que al incrementar la velocidad
de cizalla en el medio, la estructura micelial, que otiginalmente se encuentra con las hifas
entrelazadas, se separa y alinea a la direccién de flujo, reduciendo asi la resistencia al flujo
(Nienow, 1990).

El cultivo de tejidos vegetales, orentado sobre todo 2 la produccién de metabolitos
secundatios es otra area en la cual la complejidad reologica se hace manifiesta. Por ejemplo, en
la literatura se teporta que Ias suspensiones de alta concentracién de céhulas vegetales de la
especie Datura stramonism son materiales viscoelisticos con un comportamiento marcadamente
pseudoplistico (Ballica ez 2£1992). Por otra parte, en las granjas agricolas también es posible
encontrar fluidos con reologia compleja. En Ia literatura se reporta que los desechos de
criaderos de cerdos con un contenido de 3.9% de materia seca presentan un comportamiento
pseudoplastico (Lindley, 1991).

En la industria del papel se ha reportado que también ocurren cambios en las
propiedades reolégicas de algunos procesos. Por ejemplo, para la produccién de papel Kraft es
necesario realizar una combinacién de la pulpa de madera con diferentes productos quimicos, lo
cual se denomina licor blanco. Después de un tratamiento térmico, el filtrado que se obtiene se
conoce como licor negro. Este licor posce una alta viscosidad, lo cual lo convierte en uno de los
factores limitantes del proceso. Ante este problema, en la literatura se reporta el uso de tiocinato
de guanidina para la reduccién de Ia viscosidad. En este caso, la reologia evoluciona hacia una
reduccion de la viscosidad, la cual dependiendo de las sales adicionadas, puede ser hasta de dos
rdenes de magnitud (Roberts ez a/, 1996).

MEDIOS BIFASICOS GAS-LIQUIDO

En la industria de alimentos, los cambios de viscosidad son promovidos

fundamentalmente por los cambios fisicos y quimicos que ocurren durante los procesos de
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transformacién. La hidrogenacién de aceites involucra la reaccién entre el aceite y el gas con Ia
presencia de un catalizador sélido. A pesar de que en este proceso se encuentran las tres fases,
la dispersién de gas y la transferencia de masa de los reactantes juegan el papel mis importante

(Marangozis, 1978). La produccién de helados también involucra cambios significativos tanto

en viscosidad como en el comportamiento reoldgico, sobre todo en la congelacién. En esta
etapa de produccién ocurren diferentes procesos: enfriamiento, cristalizacién de agua,
aercacion y mezclado del producto, Asi, al desplazarse el producto a través del congelador, la
reologia del producto cambia considerablemente, convirtiéndose en un preducto mis viscoso y
pseudoplistico conforme el volumen de hielo se incrementa. Este hecho conduce 2 tener una
viscosidad aparente a la salida del congelador de 10 Pa s (Russell y Gerrard, 1996).

Otras aplicaciones en productos alimenticios pueden no generar cambios significativos
en viscosidad, sin embargo, los requerimientos de aereacién pueden ser importantes. En la
industria de la produccién de azicar a partir de la remolacha se ha plantezdo el uso de un
sistema de aereacién para la clarificacién de los jugos. Este método alternativo permite
disminuir los componentes reductores y nitricos a niveles semejantes a los obtenidos por los
métodos tradicionales (Wnuk y Zaorska, 1985).

Por otra parte, la produccién de algunas cepas de las levadura Saccharomyces cercvisiae es
utll en la industda de la panaderia. Este microotganismo posee la caracteristica deseada de
producir biéxido de carbono durante la fermentacién de la masa del pan. Sin embatgo, la
produccién comercial de levadura para panaderia se realiza con cepas scleccionadas bajo
condiciones de aereacién muy altas y en un medio limitado en la concentracién de azicar. Por
otra parte, las algas verdes del género Chlorellz son empleadas como suplementos de los
alimentos, particularmente como fuente de proteinas y vitaminas. La produccién industrial de
este grupo de algas es muy semejante 2 la produccién de levaduras, sélo que ademss de la
acreacion y agitacién se requiere de proveer una fuente de iluminacién (Rhodes y Fletcher,
1966).

Las fermentaciones microbianas de aplicacién industrial son en su mayoria aerébicas, asi
que las necesidades de aereacién en los tanques fermentativos tienen un papel fundamental.

Inclusive en las fermentaciones de tipo micro-aereofilico (“anaercbicas™) la aereacién es muy

4



importante en las primeras etapas de desarrollo. Pot esta razén, practicamente todos los tanques
de fermentacion requieren de un sistema de dispersién de gas (Rhodes y Fletcher, 1966).
La aereacién no solo influye en la reproduccién de los microorganismos, sino que

también influye en las rutas metabélicas de los mismos. Bawilus subtilis produce tanto acetoina

como 2,3-butanodiol, lo cual depende de la concentracién de oxigeno disuelto en el medio. Asf,
la produccién més favorable de 2,3-butanodiol se tiene cuando la concentracién de oxigeno
disuelto es menor a 70 ppb, mientras que la acetoina se tiene cuando dicha concentracidn es
supedior 2 100 ppb (Moes e al, 1986). Resultados similares presentados mas recientemente
(Bourne e al, 1992) mostraron que la relacién de acetoina/2 3-butanodiol producida por
Bacillus sublilis depende fuertemente del coeficiente de transferencia de masa en el medio de
fermentacion. Otro caso similar de modificacién de rutas metabdlicas o presenta Xanthomonas
campestris. La productividad especifica de goma xantana no sélo decrece con la reduccidn de la
tasa de absorcién de oxigeno, sino que también la goma producida es de un peso molecular

menor (Herbst ef 4/, 1992).

1A SENSIBILIDAD A LOS DANOS MECANICOS

Los cambios en las rutas metabélicas pueden atribuitse a diversas causas.
Indudablemente que durante los procesos de produccién microbiana, asi como del cultivo de
tejidos tanto vegetales como animales, la hidrodindmica de los procesos juega un papel muy
importante en la eficiencia de los mismos. En general se reporta que las células vegetales en
suspension son mas susceptibles que los cultivos de células de microotganismos al esfuerzo de
cizalla ocasionado por la hidrodinimica del medio (Ballica ¢ aZ, 1992). En la produccién de
Nicotiana labacum se observ que, bajo condiciones de aereacién constante de 0.43 vvm, el peso
seco de las células disminuyé un 37% cuando la velocidad del impulsor pasé de 100 a 325 tpm.
Esta caida en productividad se atribuyé mis al dafio mecinico que a la falta de oxigeno en el
medio(Ho ¢/ 4/, 1995). Por otra parte, las suspensiones de células de Morinda citrifolia sometidas
al flujo en tubo capilar, también presentaron susceptibilidad al dafio mecénico, bajo condiciones
de esfuerzos de cizalla entre 25 y 350 Nm? (Kieran e 4/, 1995). Se reporta que posiblemente
para el cultivo de células vegetales, la velocidad de cizalla éptima para tanques agitados esti en
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el rango de 20 a 200 s-1 (Scrrag ef af, 1986). Sin embargo, es importante considerar que aun a
bajas velocidades cizalla el dafio mecdnico puede ser considerable, si el proceso es prolongado,
tal como ocutre en el cultivo de Perilla frutescents (Zhong ot 4, 1994). Los dafios mecdnicos

pueden afectar varios procesos metabélicos, sin necesariamente provocar destruccién—de———————

tejidos. En un estudio realizado con células de zanahoria y petunia bajo condiciones de
agitacion constante, se observéd que tanto la actividad mitocondrial v la lisis de células se vieron
afectadas al incrementar Ia velocidad del agitador (Dunlop ez af, 1994). Otros autores (Takeda e
al., 1994) reportan que al someter las células de Carthamus finctorius a un esfuerzo de cizalla,
primeramente ocutren cambios 2 nivel respiratorio antes de que ocurra una lisis de células o

dafiode la mtegridad de la membrana.

PROCESOS

SISTEMAS DE MEZCLADO

La problematica antes descrita sobte los cambios en las propiedades reoldgicas,
requerimientos de gaseo y susceptibilidad al dafio mecinico debe de tenerse en cuentra al
momento del disefio de equipo para dichos procesos. Asi, el mezclado de los diversos
materiales que se utilizan en las industrias alimentatia, agroindustrial y de fermentaciones puede
ocurfir tanto en sistemas de tuberfas con mezcladores estiticos, como en tanques agitados
mecinicamente. El tipo de mezclador utilizado depende de la aplicacién y las necesidades
especificas del proceso involucrado. Para la agitacién mecénica en tanques se han utilizado
diferentes disefios, sobre todo si se considera que las viscosidades pueden varar
considerablemente (Bakker y Gates, 1995). Las diferencias encontradas en los sistemas de
mezclado incluyen principalmente: el tipo de impulsor, el nimero de ellos, el nimero de flechas
mtroducidas al tanque, la forma de introducir dichas flechas al sistema, la presencia o ausencia
de un sistema de dispersién y, en su caso, el dpo de dispersor de gas utilizado. Por esta razén,

existe una gran diversidad de equipos en el mercado.



Una clasificacién de los impulsores incluye dos grandes grupos: 1) agitadores remotos y
2} agitadotes de proximidad. El uso de una aplicacién especifica de un tipo de impulsor
depende fuettemente de las propiedades reolégicas y por lo tanto del régimen de flujo

observado en la aplicacién. En principio, los agitadores remotos deben ser usados en procesos

en régimen turbulento y los de proximidad en régimen laminar. Conviene destacar que existe
una zona muy importante que comparten ambos tipos de inpulsores en el régimen de
transicion.

Los impulsores remotos notmalmente ocupan de una cuarta parte a la mitad del
didmetro de vaso, ya que al utilizarlos con fluidos de baja viscosidad la transferencia de cantidad
de movimiento se realiza pricticamente sin problema alguno(Tatterson, 1991). A este grupo
pertenecen, entre otros: la turbina de paletas planas, mejor conocida como turbina Rushton; Ia
tutbina de palemas planas inclinadas, conocida también como PBT por sus iniciales en inglés
(pitch blade turbine); la turbina Smith o Scaba, la cual es semejante 2 la Rushton sdlo que en
lugar de paletas rectas se utilizan paletas céncavas; la propela, y el impulsor de paletas simples
horizontales. La turbina Rushton es sin duda uno de los impulsotes mas estudiado en la
literatura. Sin embargo, como se ha mostrado por difcrentes autores, ya sea utilizando una
turbina Rushton o Smith, a medida que la viscosidad de los procesos se incrementa y la reologia
se torna compleja, la formacién de cavernas es inevitable y de esta forma, la presencia de zonas
muertas en el interior del tanque se hace evidente(Henzler y Obernosterer, 1991; Galindo y
Nienow, 1993).

Los impulsores de proximidad presentan mejores condiciones para el manejo de fluidos
de viscosidad alta, de modo que su aplicacién normalmente est4 asociada con el mezclado en
condiciones de régimen laminar. En este caso los agitadotes tipicos incluyen: helicoidales,
anclas, tornillo y paletas verticales. Estos sistemas garantizan el movimiento en toda la pared del
tanque aun con matesiales altamente viscosos. También existen los agitadores tpo amasadoras
para manejo de polvos y mezclado con liquidos. Los agitadores helicoidales son quizas los
impulsores mas recomendados -pero no los mis usados- para el mezclado de fluidos de altas

viscosidades, ya que proporcionan un eficiente mezclado debido a que producen un flujo en la



direccién axial. De hecho, estos impulsores se han utilizado exitosamente para fluidos con

viscosidades muy elevadas (Balkker y Gates, 1995).

SISTEMAS DE AEREACION.

Pero ahora bien, ¢qué sucede cuando ademds de que los fluidos evolucionan con el
tiempo se necesita gas en el proceso?. Como ya se mencioné antetiormente, la transferenciza de
masa juega un papel muy importante en algunos procesos de la industria alimentaria y de
fermentaciones, al grado que, en diertos casos, puede llegar a ser el factor limitante de los
mismos. Sin embargo, dependiendo del contexto, las prioridades de disefio son diferentes. Por
¢jemplo, en la aereacién de efluentes, al igual que en muchas fermentaciones, los sistemas estin
diluidos y las reacciones son lentas, de modo que se utilhizan tanques grandes y la eficiencia
enetgética es importante, pero los requerimientos de transferencia de masa son modestos. Sin
embatgo, cuando las reacciones son muy rapidas y los gases son muy solubles, Ia alta intensidad
de transferencia de masa y calor es esencial, pero los tiempos de contacto son muy cortos. En el
caso de los alimentos batidos y cremas, Ias propiedades reol6gicas dominan los procesos de
fabricacién, por lo que el control de la velocidad de cizalla local y transferencia de cantidad de
movimiento y calor es muy importante. Por esta razén, es conveniente describir a los equipos
de transferencia de masa gas-liquido en términos de sus propiedades reoldgicas. Asi los equipos
se pueden clasificar en dos grupos principales (Middleton, 1992): equipos pata baja viscosidad o
numeros de Reynolds supetiores a 10 000 y equipos para fluidos de alta viscosidad.

En el primer grupo, la turbulencia puede utilizarse para obtener un buen mezclado v los
equipos incluyen, entre otros: columnas de burbujeo, sistena de platos en cascada, tanques
agitados mecinicamente, mezcladores estiticos en linea, jets de liquidos y aereadores de
superficie. Para viscosidades altas, la turbulencia pricticamente no puede ser utilizada y por
consiguiente el mezclado se da como una combinacién de cizalla laminar y distribuida, o bien
por mezclado elongacional. Los dispositivos deseables para estos procesos incluyen
mezcladores de masa, mezcladores dindmicos en linea, contactores de disco rotatorio y

dispositivos de superficie raspada (Middleton, 1992).



Los tanques agitados provistos con sistemas de gaseo normalmente estan equipados con
turbinas Rushton. Esto se debe a la aclamada “buena” capacidad de dispersién de gas. Sin

embargo, como se menciond antetiormente, cuando los sistemas fluidos evolucionan en sus

propiedades reoldgicas, las turbipas Rushton se tornan ineficientes. Asi, para mejorat la
transferencia de masa en sistemas de reologia compleja se reportan diferentes estrategias, de las

cuales podemos mencionar las siguientes:

1. Utlizacidn de turbinas Rushton muiltiples. Esta es quiza una de las practicas mis
utlizadas en Ias fermentaciones. Esto se debe a la fuerte promocidn, tanto en la
literatura cientifica como comercial, que tuvo este impulsor en la década de los 507s

(Nienow, 1990a).

2. Modificacionies menores a las turbinas Rushton. Estas modificaciones incluyen el
uso de extensiones flexibles de las turbinas, las cuales permiten el incremento del
dizmetro de la turbina por accién de la aceleracién (Pandit, 1993). Otros dispositivos,
incluyen la reduccion del area de las turbinas realizando oradaciones en las paletas

(Roman y Tudose, 1996).

3. Empleo de impulsores remotos diferentes a Ia turbina Rushton. Aqui podemos
“citar impulsores conicos (Strek er 4/, 1990}, hiperboloides (Nouri and Whitelaw,
1994), turbinas con paletas inclinadas, agitadores Intermig y la turbina Smith o Scaba

(Nienow, 1990a) entre otros.

4. Empleo de diferentes tipos de impulsores remotos en Ia misma flecha. Los
atreglos presentados en la literatura son de caricter muy diverso, sin embargo

normalmente se incluyen impulsores duales (Baudou ez 2/, 1994).

5. Empleo de agitadores de proximidad. Estos impulsores se han propuesto
recientemente como dispersores de gas, destaca el trabajos presentados por Micheau e
al (1995). A este respecto Tecante y Choplin (1993) concluyen que la dispersién de

los agitadores helicoidales es similar a 1a de las murbinas Rushton.



6. Empleo de geometias hibridas en flechas diferentes. Dentro de las diferentes
propuestas se encuentra la combinacién de impulsores de alta y baja velocidad
(Edwards y Baker, 1992), la combinacién de una turbina Rushton con una Scaba {John

et al, 1995), asi como la combinacién de unma turbina Rushton con un agitador

helicoidal 2 una relacién de velocidades constante (Espinosa-Solares ef 2/, 1997).

Como se puede observar, los intentos para mejorat la productividad de los procesos que
involucran transferencia de masa y propiedades teoldgicas evolutivas han sido muy diversos. Sin
embargo, las bases para el disefio del mezclador ideal permanecen 2tin como un campo abierto
a la Investigacion.

Con base 2 lo anterior, en el presente trabajo se pretende avanzar en el conocimiento del
desempefic de una geometria poco convencional. Dicha geometra se presenta como una
alternativa para los procesos que incluyen tanto dispersién de gas como reologia evolutiva. La
geometria estudiada es una geomettia hibrida, es decir, el sistema incluye tanto un impulsor de
proximidad como uno remoto. La eleccién de este sistema se sustentd en el desempeifio
individual de estos impulsores. En el caso del impulsor de proximidad se eligié un agitador
helicoidal debido a las caracteristicas de buen bombeo axial. Por otra parte, la turbina se eligié
por su conocida capacidad para la dispersion de gas. Conviene sefialar que los impulsores
utilizados operan a velocidades de giro diferentes. En el estudio se adoptaron dos vatantes de
geometrias hibridas duales: Turbina Rushton-Hélice y Turbina Smith-Hélice. En ambos casos se
consideran fluidos modelo que simulan la evolucién reolégica de los procesos. Ast , el objetivo
general del presente trabajo fue esaluar ef potencial de los sistemas de agitacion duales propuestos en

condiciones aereadas y no aereadas usando fluidos de reologia compleja.
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1. REVISION DE LITERATURA

El mezclado se ha definido como el contacto mecanico através del cual los materiales
son conducidos para obtener una homogeneidad predeterminada. A manera de ejemplo se
puede citat ]a obtencién de mezclas, la transferencia de masa, la preparacién de una emulsion o
bien la transferencia de oxigeno a los microorganismos de un reactor (Tatterson, 1994). Asi que
durante el mezclado pueden estar involucrados uno o mis procesos de transpotte: calor, masa y
cantidad de movimiento. Este hecho confiere al estudio del proceso mezclado una caracteristica
muy peculiaz.

Desde el punto de vista ingenietil, la caracterizacién del proceso de mezclado considera
el criterio de homogeneizacién en sus escalas macro y micro. El éxito de un grado de
homogeneidad en el tanque depende de la hidrodinimica y los efectos difusionales. Asi el
concepto de homogeneidad nos permite clasificar el mezclado en dos niveles: macromezclado y
micromezclado. En el macromezclado, los efectos hidrodinimicos se relacionan con el
transporte convectivo o flujo de recirculacion, el cual es producto de la accién de bombeo del
impuisor. Por otra parte, el grado de homogeneidad a nivel molecular, es decir el
micromezclado, se logra solamente por difusién molecular (Tatterson, 1994). Considerando lo
antetior, el presente trabajo se aborda el estudio desde la perspectiva del macromezclado. Asi,
en el presente capitulo se presentan los antecedentes relativos a los patrones de flujo, consumo

de potencia, dispersién de gas y iempo de mezclado.

1.1. LOSPATRONES DE FLUJO

Los patrones de flujo presentes en los tanques de mezclado estin intimamente

relacionados con los fendmenos de transferencia de cantidad de movimiento. De ahi que la
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visualizacién de dichos patrones de flujo sea muy importante en la caracterizacién de nuevas
geometrfas, sobre todo en la determinacién de zonas que no se incorporan al patrdn general de
flujo y por tanto constituyen regiones de mal mezclado. Para la visualizacion de patrones de

_ flujo se han aplicado una gran diversidad de técnicas. En el campo de la mecénica de fluidos

Freymuth (1993) presenta una amplia revisién bibliografica sobre las metodologias aplicadas
para la visualizacion de diferentes procesos.

En el caso del mezclado, se han empleado upa gran variedad de métodos, dentro de los
cuales podemos sefialar: la utilizacién de colorantes, ya sean de un solo tipo (Galindo y
Nienow, 1992) o con reaccién de neutralizacién 4cido-base (Lamberto ef #Z, 1996); el manejo de
cristales liquidos termosensibles (Takahashi ef al, 1982; Tajima y Kawazhira, 1993); el empleo
de “wfts” (mechones) (Chapple y Kresta, 1994); la visualizacin directa con trazadores s6lidos
simples (Nienow y Kuboi, 1984) o bien particulas fluotescentes fluminadas con rayo laser
(Hotio y Kuroki, 1994; Houcine ef 4/, 1994); asi como la utilizacién de técnicas un poco mas
sofisticadas como son la tesonancia magnética nuclear (Li ef @/, 1994), la anemometra laser
(Harvey I11 ez al., 1995; Ranade y Dommeti, 1996; Morud y Hjertager, 1996), los rayos X (Elson,
1990) y la tomografia (McKee ¢f al., 1994).

La adopcién de alguna de las técnicas para la visualizacién de patrones de flujo depende
de diversos factores. Sin embargo, quizé lo més determinante a considerar son las propiedades
6pticas de los fluidos de trabajo, ya que la mayoria de las técnicas de ficil implementacién
(coloracién, trazadores sélidos o mechones) requieren fludos transhicidos. En el caso de las
técnicas que involucran el uso de liser y cristales liquidos también requieren de fluidos
transparentes. Cuando los fluidos son opacos, el uso de resonancia magnética nuclear, los rayos
X o la tomografia es inevitable. Desde luego que otro factor a tomar en cuenta es la
disponibilidad de recursos, ya que tanto las técnicas de laser, cristales liquidos, rayos X,
resonancia magnética nuclear y tomografia requieren de inversiones dignas de consideracion.
Conviene destacar que la simulacién numérica en ocasiones resulta ser una herramienta muy atil
ya que permite la visualizacién de los patrones de flujo. Sin embargo, esta técnica requiere en
todo momento su validacién por cualquiera de las técnicas antes sefaladas.

Para ciertos tpos de impulsores y bajo condiciones de flujo muy particulares, los

patrones de flujo presentes en sistemas multiples son muy sirniliates 2 los presentes en los
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impulsores individuales. En este sentido en el presente apartado se presenta en primer término
los patrones de flujo de algunos impulsores individuales y posteriormente aquellos presentes en

sistemas duales y multiples.

1.1.1. LOS PATRONES DE FLUJO EN LAS GEOMETRIAS SIMPLES

Ulbrecht y Catreau (1985) sefialan que para la mayoria de los impulsores el patrén de
flujo es tangencial, ya que el liquido sigue el impulsor que tota sobre su mismo cje. Para el caso
de los impulsores helicoidales, las PBT y las propelas, se genera también un componente axial,
de modo que el patrén de flujo es helicoidal. Cuando Ia velocidad del impulsor se incrementa la
fuerza centrifuga también lo hace, lo que produce un flujo radial, el cual se torna vertical al
entrar en contacto con las paredes del tanque.

Indudablemente que uno de los agitadores mds estudiados es la turbina Rushton. El
flujo de esta turbina depende de la velocidad a la cual se encuentre sometida y del tipo de fluido
en que se encuentre aplicada. Asi, Lamberto ¢ 4l (1996), trabajando con fluidos newtonianos y
utilizando una técnica colorimétrica, reportan que para nimeros de Reynolds bajos (9.4 < Re <
18.32) existen zonas de mal mezclado tanto arriba como abajo del impulsor, Tal como puede
apreciarse en la Figura 1.1. Esta caracteristica es independiente del tipo de tanque empleado, tal
como lo muesttan los resultados obtenidos por Nomutra ez @/(1996); estos autores trabajaron
con tanques esféricos a Re=10.12 obteniendo un cotportamiento muy similar al presentado por
Lambetto ez 4/ (1996). Por su parte, Elson (1990), utilizando trazadores de nitrato de plomo
opacos a los rayos X en glicerol, encontrd resultados similares para Re=10. Esta caracteristica
de zonas no mezcladas a Re bajos se presenta también en otras geometrias. Lamberto ¢z @/
(1996) mencionan que las zonas estancadas también se obsetvan cuando se utilizan PBT en

condiciones hidrodinimicas semejantes (13 < Re <14).
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Fignra 1.1 Patrones de flujo de la twrbina Rushton para a) Re = 9.4 y b} Re = 18.32 (Fuente:
Lamberto et at, 1996),

Ahora bien, bajo condiciones de flujo similares, es decir Re bajos, la tuthina Rushton
presenta patrones de flujo muy diferentes cuando se emplean fluidos no-newtonianos. En la
Figura 1.2 se presentan los resultados obtenidos por Elson (1990). Esta figura incluye los
movimientos observados en un fluido newtoniano y un no-newtoniano. El periodo de
observactén fue de 10 segundos, en todos los casos el circulo negro sefiala la posicién original
del trazador. Como puede observarse, 2 un mismo nimero de Reynolds los patrones de flujo
son totalmente diferentes. Con el fluido no-newtoniano el flujo se restringe a las proximidades
del impulsor, en cambio con un fluido newtoniano el volumen de mezclado es mayor. En estas
condiciones la formacién de cavemas es inevitable. Hirata y Aoshima (1996), empleando
anemomettia laser, determinaron el tamafio de las cavernas formadas con una turbina Rushton
en soluctones de un politnero de carboxi-vinil. Asi, estos autores reportan que a medida que el

numero de Reynolds se incrementa el tamafio de la caverna también lo hace.
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Figura 1.2 Patrones de flujo producido por una turbina Rushton en condiciones de Re = 30 a)
goma xantana [m= 12.1 Pa ", n= 0.286] b) glicero! [l1 = 0.84 Pa s] (Fuente:
Elson, 1990).

Cuando se emplean turbinas diferentes con fluidos no-newtonianos, como podria ser el
caso de Ia turbina PBT, el patron de flujo no es muy diferente. A este respecto Moore ¢ 4/,
(1995) reportan los patrones de flujo evaluados por anemometria liser de una turbina Rushton y
una PBT. Para un fluido pseudoplistico (m= 12.1 Pa s, n= 0.29) 7 Re = 58 ambos impulsores
generaron un gran flujo tangencial, con pequefias zonas de recirculacién radial-axial arriba ¥
abajo del impulsor. Las velocidiades absolutas alrededor de la turbina Rushton fueron dos veces
mayores que las observadas en la misma regién con la PBT. A pesar de esta diferencia, el
tamano de las cavernas fue muy similar.

Cuando las condiciones de flujo son mis intensas el patrén de flujo se modifica
considerablemente. Hirata ef /(1994) mencionan que la turbina Rushton en soluciones de
Catbopol cambia el patrén de flujo de una predominancia tangencial (Re< 22) 2 una radial (Re
2 30). Por su parte, Bakker y Van den Akker (1994) reportan los patronies de flujo de un tanque
con baffles agitado con una turbina Rushton (d=0.4D) para un fluido newtoniano. La

metodologia adoptada por estos autores fue la simulacién numeérica, la cual fue verficada con
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lecturas de anemometria liser. Los vectores de velocidad pata Re = 1600 reportados por dichos

autores se presentan en la Figura 1.3. Como puede notarse, el patén de flujo presenta tanto una
componente radial como axial.
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Figura 1.3. Influencia del batfle en el patron de flujo de una turbina Rashton: a) posiciin a 4° y
b) 45° del baffle. (Fuente: Bakkery Van de Akker, 1994).

Ahora bien, cuando se comparan los flujos generados por una turbina Rushton con
otros impulsores, es un tanto sorprendente que los patrones de flujo son muy similares. En la
comparacién de una turbina Rushton con una turbina Smith, usando datos obtenidos con
anemometria liser, se ha reportado que la componente de velocidad radial es muy semejante en
ambos impulsores y que la componente axial es ligeramente supertor en la turbina Rushton
(Mishra y Joshi, 1993).

En relaci6n al patrén de flujo que produce una turbina PBT, se puede decir que también
es muy semejante al presentado por una turbina Rushton. Bakker e a/ (1997) reportan una
comparaci6n entre estos tipos de impulsores, las técnicas utilizadas fueron tanto la velocimetria

laser como la simulacién numérica. Para condiciones de flujo constantes de Re=40, el pattén
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de flujo de la PBT no difiere grandemente del patrdn de flujo producido por la turbina
Rushton.
El efecto de la velocidad de aereacién y de Ia turbina Rushton sobre la velocidad del gas

en el interior del tanque fue estudiado por Morud y Hijertager (1996). Estos autotes reportan

que, bajo condiciones aereadas de 0.49 2 1.33 vvm y velocidades de 360 2 720 rpm, no existen
grandes diferencias entre las velocidades axial, radial y tangencial de gas.

Por otra parte, los patrones de flujo con impulsores de proximidad son totalmente
diferentes a los obtenidos con la turbina Rushton. De acuerdo a los datos obtenidos pot la
técnica de cristales liquidos, los patrones de flujo producidos por los impulsores helicoidales
presentan dos componentes de flujo: el primario es el axial y el secundario es radial (Takahashi
et al., 1982). Una investigacién més teciente (Brito-De la Fuente, 1992) basada en simulacién
numérica 3-D y observacion de trazadores sélidos muestra que el flujo es predominantemente
axial, lo cual no sélo se observa en fluidos de alta viscosidad, sino que también en fluidos
altamente pseudoplésticos. El descenso del fluido es girando alrededor de la flecha y el ascenso
¢s por la periferia del impulsor cerca de la pared. Takahasi ¢7 al (1994) reportan que cuando se
emplean agitadores helicoidales con fluidos altamente viscosos v con alturas de fluido cercanas
a la mitad de la altura total del impulsor, se observa una zona estancada en la cara interna del

impulsor, ubicada a la mitad de Ia altura del liquido.

112. LOS PATRONES DE FLUJO EN SISTEMAS MULTI-
IMPULSORES

La introduccién de geometrias duales y multiples en los tanques de mezclado estan
orientadas a resolver los problemas que presentan los monoimpulsotes. Es decir, estos sistemas
pretenden promover la eliminacién de zonas muertas en el interior del liquido. En este tdpico,
los arteglos duales son los sistemas que se han estudiado con relativa mayor frecuencia. Asi, el
comportamiento de flujo presente en estos sistemas proporciona elementos para el estudio de
los patrones de flujo en sistemas con un mayor nimero de tmpulsores. Esto es particularmente
tal, sobre todo cuando nos referimos a las turbinas Rushton, ya que en la muchos sistemas

incluyen a dicho agitador, ya sea como impulsor tinico o en combinaciones con otros tipos.
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Los patrones de flujo en geometria doble de turbinas Rushton fueron estudiados por
Mahmoudi y Yianneskis (1991) empleando particulas sélidas iluminadas con rayo liser. Estos

autores reportan diferencias de acuerdo a las condiciones evaluadas:

a) Espacio infedor entre el impulsor v el fondo del tanque relativamente grande
(b>0.2D). Los patrones de flujo observados son muy similares a los patrones de flujo
que se presentan con las turbinas individualmente. La turbina produce un flujo radial,
el cual cambia a horizontal y vertical en las proximidades de la pared del tanque,

creando dos zonas de recirculacién una arriba y otra abajo de cada turbina (Figura
1.4.2)

b) Mismo espacio inferior que el anterior pero para una distancia menor entre los
impulsores. Las cortientes de lIas dos turbinas fueron inclinadas con respecto 2 la
horizontal y en direccién al impulsor contrario. Dichos flojos se juntan a la mitad de
los dos impulsores, creandouna recitculacién similar a la provocada por solamente un
impulsor (Figura 1.4.b). En este flujo, el fluido que se encuentra entre las dos turbinas
permanece aislado del flujo general, de modo que se mantiene rotando sélo alrededor
de la flecha. Este patrén de fluyjo fue confirmado posteriormente por Mahmoudi ez

a.(1994), quienes trabajaron con simulacién numérica validada con anemometria liser.

¢) Espacio inferior reducido (b<0.2D). En este caso el flujo en la turbina superior es
similar al obtenido en forma individual por la turbina Rushton. Por su parte, el
impulsor de la parte baja produce un flujo didjido hacia la base del tanque. El fluido
desplazado 2 la parte inferior del tanque regresa por las patedes del tanque a la parte
superiotr de la turbina inferior generando una zona de recirculacién. La turbina
superior presenta un comportamiento semejante al de una turbina individual (Figura

1.4.c).
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Figura  1.4. Patrones de flujo presentes en un sistema Rushton dual [ver texto para referir
condicionesds flujo] (Fuente: Mabmouds y Yianneskis, 1991 ).

A diferencia de lo esperado por diversos autores, Ia tendencia a la formacién de
cavernas con agitadores remotos miltiples persiste bajo determinadas condiciones de flujo,
especialmente cuando se trabaja con fluidos pseudoplasticos. Galindo ¢ al. (1996) reportan el
tamafio de las cavernas, producidas en una solucién de Carbopol (m=33.9 Pa s%, n=0.322) por
sistemas duales mono-impulsores (turbinas Rushton e impulsores Intermig), como funcién de Ia
velocidad de agitacién de los impulsores. Estos autores reportan que la velocidad minima para
que las cavernas entren en contacto es de alrededor de 400 tpm para las Rushton y cercano a
1000 rpm para los impulsores Intermig. Por otra patte, Ibrahim y Nienow (1995) mencionan
que bajo condiciones turbulentas y con fluidos newtonianos el patrén de flujo es dificil de
descrbir. En cambio, para Re=170, el patrdn de flujo es predominantemente radial.

Ahora bien, bajo condiciones de gaseo, los patrones de flujo en una geometria de doble
turbina dependen fundamentalmente de dos factores: la velocidad de gaseo y la velocidad de
rotacion del agitador. Abrardi e a/ (1990) presentan dos situaciones extremas. En el primer caso
(a) se logra cuando la velocidad de gaseo es baja y la velocidad de rotacién es alta, de esta forma
se observa una recirculacion en todo el tanque. Si se reduce la velocidad de giro y/o se aumenta
el gasto de aire, entonces se tiene que la recirculacién es pobre en el interior del tanque y sobre
todo no existe dispersion de gas.

Kaminoyama y Kamiwano (1994) presentan un estudio del patron de flujo producido
por una geometria de hélice doble, la técnica utilizada fue el anilisis numeérico, el cual fue
validado experimentalmente. La Figura 1.5.2 muestra que los flujos son predominantemente
circunferenciales. Por otra parte, Ia Figura 1.5.b muestra que se produce un flujo ascendente
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por las paredes del tanque y que las cotrientes de flujo descendente se manifiestan a lo largo de
la flecha del impulsor. Finalmente, en la Figura 1.5.c muestra que la distribucién del flujo es
mds o menos homogénea, execpto en las areas cercanas al ¢je de rotacién. Estos resultados muy

similates 2 los obtenidos con impulsores individuales de este tipo.
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Figura 1.5, Distribucién de velocidad para un sistema de doble agitador belicoidal a Re=13.27:
a) tres dimensiones b) en el plano -3 y o) sobre el plano r-8. (Fuente: Kamingyama

 Kamiwano, 1994).

Por otra parte, Nomura ef 4/, (1996) presentan estudios de visualizacién con trazadotes
solidos en un tanque esférico, el cual es agitado por una ancla modificada y dos turbinas PBT.
Estos autores explican que el flujo axial se debe a las diferencias en la fuerza centrifuga en la
direccion axial presentes en este sistema. Estos cambios en la fuerza centrifuga son ocasionados
por ¢l cambio de la velocidad en la orilla del impulsor. Asi se crean dos zonas de recirculacién
una en la parte superior del recipiente y otra en la patte baja. Las PBT promueven un
movimiento axial cerca de la flecha y deforman la corriente del flujo para acelerar el intercambio

de flujo entre las regiones de mezclado superior e inferior. El patron de flujo reportado para

esta geometria se presenta en la Figura 1.6,
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Figura 1.6. Patrin de flujo en nn sistema bibrido Ancla modificada/ PBT (Fuente: Nomura et
al., 7995).

1.1.3. DISCUSION SOBRE LOS PATRONES DE FI. UJO EN SISTEMAS
MULTIPLES

Los patrones de flujo que més se han reportado en la literatura son los relativos 2 la
tutbina Rushton. Esto se atribuye principalmente a que, desde la década de los afios cincuenta,
dicho impulsor ha sido de los mas estudiados. Una de las catacteristicas mis Importantes que se
tienen con estos impulsores es que, 2 bajos mimeros de Reynolds, se forman regiones bien
mezcladas sélo en las proximidades del impulsor, las cuales se les conoce como cavernas. Las
cavernas son comunes cuando se manejan fluidos que presentan una viscosidad elevada ¥ que
por ende se manejan en condiciones hidrodinimicas de bajos nimeros de Reynolds. La
presencia de las cavernas se hace ain més evidente cuando se utilizan fluidos de reologia
compleja. Por ejemplo, en soluciones pseudoplasticas, la Gnica forma de eliminar Ia caverna es
incrementando la velocidad de la turbina. Dicho incremento de velocidad puede ocasionar
repercusiones no deseables en algunos sistemas como podtian ser los medios sensibles al dafio
mecanico, ademds de incrementar el consumo de potencia de manera considerable. Por otra

parte, al comparar los patrones de flujo producidos con la turbina Rushton con los producidos
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por otros tipos de turbina, se ha observado que dichos patrones de flujo muestran mucha
similitud, sobre todo a medida que se intensifican las condiciones de agitacién. Considerando lo
anterior el empleo individual de sistemas remotos no soluciona el ptoblema de mezclado de

fluidos que presentan una alta viscosidad, ademss en el caso de fluidos de reologia compleja el

problema puede hacerse ain mis evidente. En ese sentido, en Ia literatura se han presentado
dos estratégias principales para tratar de solucionar los problemas de mezclado en tanques
agitados: por un lado estd el empleo de sistemas miltiples ¥ por otro el empleo de agitadores de
proximidad.

En relaci6n a los sistemas multiples los resultados no han sido tan favorables como se
esperaba, ya que si bien algunas configuraciones favorecen el macromezclado en el interior del
tanque para fluidos newtonianos, en algunos casos sélo se logra el “contacto” entre las cavernas
producidas por los impulsores, con lo cual el problema del macromezclado permanece. Por otra
patte, los agitadores de proximidad que resultan ser prometedores son los agitadores
helicoidales, sobre todo porque son los que prommueven un bombeo axial en los tanques de
mezclado, situacién que se logra tanto con fluidos newtonianos de alta viscosidad, como con
fluidos de reologia compleja. En este sentido, para favorecer el macromezclado de fluidos de
feologia compleja es necesario contar con impulsores que promuevan un flujo en la direccién
axial. De esta forma, los sistemas con impulsores helicoidales son mas prometedores, sobre

todo para fluidos con viscosidad elevada y/o reologia compleja.

1.2. EL CONSUMO DE POTENCIA EN SISTEMAS MULTIPLES

En un sistema de mezclado, la potencia requerida por un impulsor representa la
velocidad de disipacién  de energia dentro del liquido (Edwards, 1985). Debido a esto, el
consumo de potencia se ha empleado tradicionalmente como una medida de la economia del
proceso de mezclado. Asi, el consumo de potencia en tanques agitados es sin duda uno de los
pardmetros més estudiado en la literatura. Bl estudio de este parametro se ha realizado

empleando diferentes aproximaciones las cuales se pueden agrupar en tres grandes grupos
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(Tatterson,  1986): anilisis dimensional, analogias de flujo v la dindmica de fluidos
computacional [Computational Fluid Dynamics (CFD)).

El andlisis ditmensional es una de las metodologias mis empleadas debido a la
flexibilidad y relativa sencillez con que se describe el desempefio de un mezclador con un
- minimo de vatiables independientes. Esta reduccidn petmite un rn;m;ajo de un menor nhmero
de vanables experimentales, por lo que frecuentemente constituye una de las mejotes
aproximaciones expetimentales para el estudio del consumo de potencia. Dentro de las
analogias de flujo se tiene a la analogia de flujo Couette, la cual considera al sistema de
mezclado como un sistema de cilindros concéntricos. Para fluidos no-newtonianos, el caleulo
del consumo de potencia depende grandemente de la velocidad de cizalla considerada. Dado
que la hidrodinimica en un tanque agitado difiere de la encontrada en el flujo Couette es de
esperat que, para fluidos no-newtonianos, la velocidad de cizalla sea una funcién de la
geomettia en estudio. Finalmente, la dinimica de fluidos computacional se basa en la solucién
de las ecuaciones de Navier-Stokes, usando condiciones iniciales y frontera ad hoc. Los
resultados de CFD son normalente comparados y validados con resultados experimentales. Lo

antetior permite en principio extender la aplicacién de las correlacones empiricas (Brito-De la

Fuente, 1992).

1.2.1. CONCEPTOS GENERALES SOBRE EIL CONSUMO DE

POTENCIA EN TANQUES AGITADOS

Al aplicar el anilisis dimensional a las variables que intervienen en el mezclado, se ha
encontrado que el nimero de potencia es una funcién del nimero de Reynolds, el mimero de
Froude y de diversas rclaciones geométricas. Estos nimeros adimensionales se definen
tespectivamente en las Ecuaciones ( 1.1), (1.2) y (1.3) [Nagata (1975)1.

P Potencia disipada por el agitador

r= p N°d® ~ Porencia disipada por las fuerzas inerciales (1.1)
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pNd* Fuerzas inerciales

Re = -
M Fuerzas viscosas (1.2)
N%d Fuerzas inerciales
Fr= = T
g Fuerza gravitacional (1.3)

Cuando Re presenta valores menores de 300, el nimero de Froude puede despreciarse,
de modo que el nimero de potencia sélo es funcién del niimero de Reynolds y la geometria del
sistema evaluado. En la Ecuacién (1.4) se presenta el nimero de potencia, para fluidos
newtonianos, bajo condiciones de régimen laminar (Nagata, 1975).
(1.4

K
N,=—%
P Re

donde el parimetro K considera el efecto de diferentes relaciones geométricas.

Por otro lado, en el régimen turbulento, dicho parimetro se mantiene con un valor
constante (Nagata, 1975), entonces el nimero de potencia se expresa de acuerdo a la Ecuacién
(1.5).

N,=B (1.5)

Para los sistemas de agitacién con gaseo existen diferentes métodos para representar el
consumo de potencia los cuales dependen de las variables estudiadas. La forma mis
comunmente utilizada es expresar la relacién entre la potencia gaseada entre la potencia no
gaseada (Pg/P) como funcién del nimero de flujo (Fl), el cual considera el efecto del flujo de
aite (Q) y el bombeo del impulsor (Nd?) [ Ecuacién (1.6)].

Q Flujo de aire
" Nd*  Bombeo del impulsor (1.6)

Fi
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12.2. TRATAMIENTO DEL CASO NO-NEWTONIANG

Como se ya se ha mencionado anteriormente, muchos sistemas de interés industrial que

requieren mezclado presentan caracteristicas no-newtonianas. Asi, en la tecnologia de mezclado

de este tipo de fluidos se requicre del conocimiento de la velocidad de cizalla (7 ), toda vez que

la viscosidad depende de dicho parimetro. Como se vid en el apartado anterior, la velocidad
del fluido al interior del tanque cambia con el dpo de geometria y de acuerdo 2 la posicién
donde se haga la evaluacién. En este sentido, la velocidad de cizalla es dificil de conocer, sobre
todo por la complejidad de la hidrodinimica en el interior del tanque de mezclado.

Ante esta problemitica, se han presentado diversas alternativas, tal es el caso del trabajo
clisico de Metzner y Otto (1957). Estos autores, basados en la analogia de flujo Couette,
proponen que si dos fluidos, uno newtoniano y otro no-newtoniano, consumen la misma
potencia en condiciones de similaridad geométrica, entonces ambos fluidos poseen la misma
viscosidad.  Por lo que, haciendo uso de la curva de flujo del fluido no-newtoniano es posible
definir una velocidad de cizalla promedio en el interior del tanque, la cual se expresa en la
Ecuacién (1.7).

an

El valor de Ks tiene que determinarse experimentalmente para cada geometria de
interés. Asi, en la Ecuacién (1.8) se define el nimero de Reynolds para fluidos que se

comportan de acuerdo con el modelo de la potencia.
p N d?

Reg, = "
MY g (1.8)

Bourne y Butler (1969) consideran otra alternativa para la definicién del Reynolds.

Estos autores utilizan la velocidad rotacional, N, como velocidad de cizalla (¥ ), de modo que

la Ecuacidén (1.8) se transforma para dar lugar a un nimero de Reynolds generalizado, el cual

esta definido por:
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p N2—n dz

Regn= —- (1.9)

Asi, la generalizacién de la relacién adimensional clisica de consumo de potencia para
fluidos que siguen la ley de la potencia ests dado por:

P

K, (mj= N, Regen= ——57———
! N™"d* m (1.10)

Para los fluidos que presentan comportamiento pseudoplastico se ha obsevado que bajo
las mismas condiciones hidrodinimicas, el consumo de potencia disminuye a medida que
aumenta el nivel de pseudoplasticidad (Bourne y Butler, 1969; Deik e 4, 1985). La
funcionalidad de Kp con las propiedades del fluido fue propuesta por Brito-De la Fuente ¢ 4/
(1992) de acuerdo a la Ecuacién (1.11).

K,m = K, K" (1.11)
La Ecuacién (1.11) requiere necesariamente el cilculo de la constante Ks. Alternativo a
esto, Brito-De la Fuente e 4/(1992) propusicron el cilculo de Kp como funcién de los
consumos de potencia observados con diferentes comportamientos reolégicos. El modelo
propuesto se presenta en la Ecuacién (1.12). Este modelo ha sido validado con datos

experimentales de agitadores helicoidales presentados por Brito-De la Fuente ef al.(1992) y
Brito-De la Fuente e 2/(1997b).

Kp (n) - Kp (n=1i) bHC’%l (112
Conviene sefialar que en la mayoria de los trabajos reportados en la literatura se asume
que Ks ¢s una constante. Sin embargo, algunos autores han demostrado (Brito-De la Fuente o
al., 1992) que para valores fluidos altamente pseudoplasticos (n<0.30) Ks 1o es una constante
sino que en realidad es una funcién de las propiedades de flujo. Asi, los valores experimentales

de consumo de potencia de un agitador helicoidal fueron presentados por Brito-De la Fuente ef

a/(1992), en donde Ks sigue a Ia Ecuacién (1.13).

(1.13)

1
| K )|
< -5



Una discusién mis amplia acerca de la influencia que tienen las propiedades reoldgicas
sobre el consumo de potencia y la constante Ks para agitadores helicoidales fue presentada por
Brito-De la Fuente (1992). De la misma forma Tanguy e 4 (1996) hacen la discusién similar
para €l caso de sistemas con anclas.

Rieger y Novik (1973) correlacionaron los datos de consumo de potencia obtenidos

con diferentes fluidos pseudoplisticos de acuerdo a 1z Ecuacién (1.14).
Ky () = Kpomy oxp [-B (1-n)] (114)

En este caso B es una constante igual a 36.73. Al sustituir la Ecuacién {1.14) en la
Ecuacién (1.13) se obtiene que Ks ¢s una constante. Por su parte, Netudil y Rieger(1993)
usando también fluidos pseudoplisticos (0.16<n<1.0) y agitadores helicoidales, de tornillo, asi
como de tormillos con tubo conductor descentrado, propusieron el modelo de la Ecuacién
(1.15). El valor de o es una constante que depende de la geometria de interés. Ahora bien, al
sustituir dicho modelo en la Ecuacién (1.13) se obtiene que Ks es una funcién de n, A pesar de

esto, los autores recomiendan utilizar un promedio de Ks, tomado de los valores obtenidos con

diferentes indices de flujo!.
Considerando los conceptos antetiotes, es posible plantear la generalizacitn de una
curva de consumo de potencia, para fluidos newtonianos ¥ 110 newtonianos. Para tal fin, se

tequiere de la definicién de una viscosidad efectiva (también conocida como viscosidad de

proceso), la cual es una funcién de la velocidad de corte efectiva () o). Asi, con base en el

concepto de Metzner y Otto (1957), asi como en la Ecuacién (1.13), Brito-De la Fuente ¢f 4/

(1992) mostraron que ¥ . puede definirse como:
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! (1.16)

. Kﬁ?(n)E
- [

Esta velocidad efectiva puede ser utulizada para calcular la viscosidad efectiva y asi
deftnir un nlimero de Reynolds efectivo, Re, , dado por:

pN & (1.17)

12.3. IMPULSORES MULTIPLES

Los sisternas miltiples podemos dividirlos en sistemas compuestos por un mismo tipo
de impulsores y sistemas combinados. La mayoria de estos impulsores son impuisores remotos
acoplados 2 una sola flecha de modo que se manejan a una misma velocidad. Otro tipo de
sistemas son los hibridos, los cuales consideran la combinacién de agitadores de proximidad
con remotos, sin embargo este tipo de sistemas de mezclado son muy poco reportados en la
literatura abierta. Dado que el consumo de potencia depende grandemente de los patrones de
flujo presentes en el tanque de mezclado, en el presente apartado se discute la influencia de los

patrones de flujo en el consumo de poterncia de diversos sistemas multiples.

1.2.3.1, SISTEMAS BASADOS EN TURBINAS RUSHTON

Hocker ef a/(1981) presentan un estudio de consumo de potencia para impulsores
duales e individuales. Estos autores reportan que para turbinas Rushton duales en condiciones
de régimen turbulento, el consumo de potencia total es la suma de las contrbuciones
individuales de cada impulsor. Bajo condiciones de régimen laminar, la potencia total es
aproximadamente 20% supetior de la suma de los consumos individuales de los impulsores. Sin
embatgo, un estudio similar, presentado por Vrinek ef @/ (1990) para turbinas Rushton duales
en condiciones de régimen turbulento, muestra que el consumo de potencia del sistema dual es

inferior aproximadamente en un 13% a la suma de los impulsores individuales.
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Esta aparente contradiccién se debe a que el consumo de potencia de los sistemas
duales de turbinas Rushton esti fuertemente influenciado por el espacio entre los impulsores,
sobre todo por las modificaciones ocasionadas en los patrones de flujo. En efecto, Hudcova ef
al, (1989) presentan datos propios y de la literatura del consumo de potencia como funcién de
la separacién entre los impulsores. De acuerdo con los datos ptesentados, el consumo de
potencia es la suma de los consumos individuales de los impulsores cuando el espacio entre los
agitadores es superior dos veces el didmetro del impulsor. En cambio, cuando este espacio
disminuye el consumo de potencia es inferior a la suma de los consumos individuales. Las
variaciones observadas se atribuyen a los cambios en los patrones de flujo, es decit, conforme
los impulsores se encuentran mis cercanos existe una interaccién entre los patrones de flujo. En
cambio, cuando la separacién es mayor es posible que los impulsores se comporten como
impulsores virtuaimente independientes. Estas conclusiones fueron corroboradas pot Chiampo
¢ al(1991) quienes presentaron datos expetimentales propios v de otros autores. Por su patte,
Nocentini ¢f a/. (1988) reportan que, para un sistema de 4 turbinas Rushton, la suma de los
consumos individuales cotresponde al consumo del sistema y sefialan que esta regla se cumple
cuando la separacién entre impulsores es mayor que el dismetro del agitador. De la misma
forma, Abrardi et 4l (1990) teportan también que el consumo de potencia de un sistema
multiple de turbinas Rushton es igual a la suma del consumo los impulsores individuales,

siempre y cuando la separacién esté entre 1.5y 2 veces el didmetro del impulsor.

1.2.3.2. SISTEMAS DUALES DE DIVERSAS COMBINACIONES DE
IMPULSORES REMOTOS

Chiampo e #/.(1991) presentan un estudio en donde se evalia el efecto de la separacion
de los impulsores sobre el consumo de potencia de diversas combinaciones de impulsores. Los
cuales incluyen a la turbina Rushton y la PBT, estd Gltima fue de dos tipos: con las paletas
inclinadas que producen en un caso flujo hacia arriba (PBTU) y en el otro hacia abajo (PBTD).
Estos autores encontraron que la separacién de interaccién de patrones de flujo y por ende en
el consumo de potencia es diferente para cada combinacién. En dicho trabajo se consideran dos

distancias criticas entre los impulsores, una es donde se tiene una intensa interaccién entre
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impulsores y la otra donde los agitadores se comportan practicamente de manera independiente.
Enla

Tabla 1.1 se presentan los tesultados reportados por Chiampo ¢ 2 (1991) tanto para las
condiciones sin gaseo como para condiciones de gaseo 2 1.0 vvm. En todos los casos, el ptrimer

impulsor se refiere al agitador colocado en la patte inferior del tanque.

Tabla 1.1. Valores criticos Ac/ d que modifican el consumo de potencia en sistemas duales.

Sin gaseo Con gaseo (1 vom)
Combinacién de Interaccion No Interaccidn Ne
impuisores intensa interaceidn intensa inleraccidn

Rushton+Rushton 1.3 1.6 1.4 20
Rushton+PBTU .3 1.5 1.5 2.0
Rushton+PBTD 1.6 2.8 1.0 2.3
PBTU+PBTD 21 3.0 - -
Ac: separacién entre impulsores; d: dismetro del impulsor Fuente: Chiampo ef a/(1991)

Por otra patte, para los impulsores MIG, se ha observado que ¢l consumo de potencia
en sistemas duales es inferior a la suma de los consumos individuales. Hécker o 4/ (1981)
reportan que en condiciones de régimen laminar la reduccidén es de alrededor del 31% ¥ en
régimen turbulento esta disminucién es cercana al 43%,

La potencia aereada para un sistema dual compuesto en la parte supetior por un
impulsor axial de 3 paletas y en la parte inferior una turbina Scaba fue ptesentado por Myers e
@l (1994). Estos autores proponen que la evaluacién del consumo de potencia en condiciones

aereadas puede calcularse con la Ecuacién (1.18).

pg pg Pg (1.18)
3] eF)_re-a(3

Scaba+ Axeal Scaba Axral
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Esta expresién permite estimar el consumo de potencia a partir del consumo individual
de los impulsores. Asi, el consumo de potencia de la turbina Scaba se obtiene de manera
individual para cada condicién de aereacién y velocidad de rotacién deseadas. Para el caso del
impulsor axial la potencia individual se estima a partir de el consumo bajo condiciones aereadas
de buena dispersién, lo cual es posible obtenerlo experimentalmente utilizando una membrana
de hule petforada. Los datos experimentales presentados por estos autores concuerdan muy
bien con los estimados con el modelo, ya que las diferencias observadas son de sélo un 5%, Sin
embargo, estos autores previenen que el modelo sobre estima el consumo de potencia a bajos
gastos de gas (FI< 0.1), debido a que no considera la interaccién entre los flujos de los
impulsores.

Por otra parte, John ez 4/ (1995) presentan un estudio del consumo de potencia de un
sistema dual con motores independientes, dicho sistema fue inspirado en la patente de
Solomons y LeGzys (1981). El sistema estd formado por una turbina Rushton en la patte
inferior y una turbina Scaba de 3 paletas con bombeo axial en la patte supetior. Los valores
reportados incluyen el efecto de la presencia de un tubo de recirculacion y de la aereacién,
todos los experimentos se realizaron utilizando agua como fluido de trabajo.

Para el caso de las condiciones no aereadas y sin tubo de recirculacién John ¢z 2/ (1995)
obsetvaron que, cuando la tutbina Rushton gira a 300 rpm, la influencia en el consumo de
potencia es pequefia. La turbina Scaba no presenta influencia en el consumo de potencia de Ia
turbina Rushton. En cambio, la Scaba incrementa su consumo sélo cuando gira a bajas
revoluciones. Esto se atribuye a la predominancia del patrdn de flujo generado por la turbina
Rushton en la parte superior del tanque. Dicha predominancia se reduce a medida que la Scaba
incrementa su velocidad. Ahora bien, cuando se incorpora un tubo de recirculacion, se observa
que la turbina Rushton no influye sobre el consumo de potencia de la Scaba. En cambio
dependiendo del sentido de giro en la turbina Rushton, se observan dos fenémenos: 1) Cuando
ambos impulsores giran 2 la misma velocidad en la misma direccion, el consumo de potencia en
la turbina Rushton disminuye ligeramente. Los autores explican esta disminucién debido a que
al no existir baffles la turbina Scaba genera un patrén de flujo tipo remolino en direccién hacia

abajo. Esto ocasiona que el impulsor inferior encuentre una resistencia menor al movimiento,

31



reduciendo por tanto la potencia consumida. 2) Cuando el sentido de giro es contrario, la
turbina Rushton no presenta ninguna disminucién en el consumo de potencia.

Bajo condiciones de aereacién y sin tubo de aereacién, estos autores mantuvieron
constante la Rushton a 200 rpm y vadaron la Scaba de 120 a 240 rpm. En general se observa
que la Scaba no tiene mucha influencia sobre el consumo de potencia de la turbina Rushton. Sin
embargo, la disminucién si se hace evidente cuando el aire se hace llegar a la Rushton sobte
todo cuando se pasa de 0 a 0.25 vvm, la disminucién continta pero no muy grande cuando se
manejan flujos de aire de 0.50 y 0.75 vvm. Por otra parte, la Scaba no modifica su consumo de
potencia a velocidades bajas (<120 rpm), pero si 2 velocidades mayores llegando 2 un valor de
Pg/P=0.6 a 240 rpm. Un aspecto a destacar es que cuando la turbina Rushton se maneja en
condicones de inundacién, también se tienen condiciones de mnundacién en la Scaba sobre todo
cuando las velocidades son bajas, asf los valores de Pg/P de Ia Scaba son superiozes 2 1.0. Esto
se atribuye a la fuerza de flotacién de la cadena de butbujas las cuales producen el flujo de gas-
liquido hacia Ia parte superior. Dicho flujo incide sobre la Scaba provocando un incremento en
la potencia demanda.

Ahora bien, si se considera la presencia del tubo de recirculacién v €l gaseo, de nueva
cuenta la Scaba presenta muy poca influencia en la Rushton. En el caso de la Scaba, la
disminucién del consumo de potencia es mis evidente pot cambio de velocidad de giro que por
cambios en la velocidad de gaseo. Bajo condiciones de baja velocidad en la Scaba e inundacién
en la Rushton, lo que se observa es que el tanque se comporta como una columna de burbujeo
con tubo de tecirculacién. Esto ocasiona que todo el gas suba por el centro del tubo y como
resultado de la diferencia local de densidades se produce un flujo en el interior del vaso. En
otras palabras, el liquido fluye hacia arriba por el tubo y desciende a través del 4nulo. Si se
incrementa la velocidad de la Rushton y por ende se pasa a Ia zona de catga del impulsor existe
un cambio de flujo general, es decir, el liquido sube por el 4nulo y desciende por el centro del
tubo, lo cual es favorecido por el bombeo ejercido por la Scaba. A velocidades superiores de la
Scaba, la hidrodinimica del fluido se torna compleja y bajo determinadas condiciones pueden

presentarse inestabilidades en el consumo de potencia de Ja Rushton.
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1.2.3.3. SISTEMAS HiBRIDOS

En la literatura abierta existen pocas publicaciones relativas al empleo de sistemas
duales hibridos. A continuacién se presentan los casos de sistemas: Ia combinacién de una ancla
con dos turbinas y un arreglo de agitador helicoidal-turbina Rushton,

El sistema hibrido de ancla-doble PBT, para un recipiente esférico y trabajando ambos
impulsores en el mismo eje, presentado por Nomura ¢f 4/, (1996) fue caracterizado en términos
de consumo de potencia. Las principales conclusiones sefialan que para el régimen laminar que
el valor de Kp es cercano a 160. Al comparar este valor con el de otros agitadores se observé
que el consumo de potencia de la geometria hibrida es inferior al consumo presentado pot un
agitador de hélice doble, pero muy superior a un plato semicircular y que la ancla semicircular.

Una alternativa més pata procesos que involucran el mezclado de fluidos de reologia
compleja y la transferencia de masa gas-liquido es el sistema dual hibrido compuesto por una
turbina Rushton y un agitador helicoidal. Este sistema fue disefiado otiginalmente pata trabajar
a velocidades de agitacién tipicas de los impulsores de manera individual, es decir, l2 turbina
Rushton de 0 2 620 tpm y la hélice en el tango de 0 2 100 tpm, por tanto ambos sistemas
poseen diferentes ejes de agitacién. Asi, Espinosa-Solares er al(1997) presentan el estudio del
consumo de potencia para fluidos newtonianos y no-newtonianos empleando dicho sistema
hibrido dual. Los impulsores estuvieron acoplados a la misma flecha girando en el mismo
sentido y 2 una relacién de velocidades fija (Ntgr/ Nu=6.2). Las principales conclusiones de
estos autores fueron que el consumo de potencia del sistema hibrido es menor que la suma del

consumo de potencia de los impulsores individuales.

1.2.4. DISCUSION SOBRE EL CONSUMO DE POTENCIA DE

IMPULSORES MULTIPLES.

El consumo de potencia ha sido ampliamente tratado en la literatura. Diferentes
aproximaciones han sido utilizadas para tal fin. El analisis dimensional ha permitido generar
correlaciones importantes para la evaluacion del consumo de potencia. Para analizar el consumo

de potencia, de los procesos que involucran fluidos no-newtonianos, es necesara la
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determinacién de una viscosidad de proceso. A fines de la década de los cincuenta este
problema fue abordado por Metzner y Otto(1957) quienes propusieron una constante de
propotcionalidad denominada K; para relacionar de manera ditecta la viscosidad aparente en el
Interior del tanque con la velocidad de agitacién (N). En afios recientes, diversos autores han
probado que K, ademis de ser una funcién de Ia geometria estudiada, es una funcién de las
propiedades reolégicas del medio utilizado (Brito-De la Fuente e al, 1997b). Esta
incorporacion de la influencia de las propiedades teoldgicas sobre la viscosidad de proceso, ha
permitido Ia generacién de correlaciones que de manera tinica permiten el cileulo del consumo
de potencia tanto para fluidos newtonianos como no newtonianos. Lo cual tesulta ser una
herramienta Gtil para el disefio de equipo.

Por otra parte, se ha observado que en sistemas de agitacién miltiples, el consumo de
potencts es altamente dependiente de los patrones de flujo generados al interior del tanque de
mezclado. Asi, por ejemplo, se tiene que los mismos impulsores poseen diferentes consumos de
potencia con la simple modificacién de la distancia que los separa. En este sentido, el
conocimiento de los patrones de flujo es indispensable, no sélo para la correcta intetpretacién
de los cambios del consumo de potencia ocurridos en los sistemas multiples, sino ademas para
la definicién de las condiciones de operacién que garanticen un buen macromezclado con el
menot consumo de potencia posible. Dentro de las diversas geometrias propuestas, al parecer
las geometrias que permiten romper la simetria durante el proceso de mezclado son una de las
alternativas para favorecer el macromezclado en procesos donde se involucra el manejo de
fluidos de reologia compleja. Un caso particular de dichas geometrias son los sistemas hibridos,
tal como el propuesto en el presente trabajo, y los cuales poco han sido estudiados en la
literatura abierta. En ese sentido la caracterizacién de dichos sistermas es atn un campo abierto a
la investigacion.

Como se ha mencionado anteriormente, una geometria hibrida puede ser una buena
opcién para el problema de mezclado de fluidos reolégicamente complejos en los cuales esti
involucrada la transferencia de masa gas-liquido. Asi, Espinosa-Solares ez a/, (1997) proponen
una geometria dual a base de turbina Rushton combinada con una hélice. Estos autores
definieron las condiciones de operacién considerando las velocidades de rotacién comunes

para cada impulsor de manera individual en procesos de fermentacién: la turbina Rushton de 0
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a 620 rpm y la hélice en ¢l rango de 0 a 100 rpm. Los resultados obtenidos por este grupo de
investigacién, que forman parte de este trabajo, fueron para una relacién fija de velocidades
(INrT/Nu= 6.2). Para dicha geometria en particular, la evaluacién del consumo de potencia
implica la definicién de un nimero de Reynolds para el sistema dual, ya que se tienen dos

grupos de parametros para hacerlo (los del agitador helicoidal y los de la turbina Rushton).
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1.3. LA DISPERSION DE GAS EN TANQUES AGITADOS

Como ya se ha mencionado anteriormente, la turbina Rushton ha sido el agitador mas
utilizado para procesos en los que interviene la transferencia de masa gas-liquido en tanques
agitados, Por tal motivo, no es de extrafiar que este fendmeno haya sido uno de los mas
estudiados en la literatura. En ese sentido, la informacién presentada a continuacién se basa
principalmente en los reportes que existen en la literatura para la dispersidén de gas con turbina
Rushton. Conviene mencionar que en la literatura se han presentado excelentes revisiones sobre
la dispetsién de gas en tanques agitados, destacando los trabajo de Midoux y Charpentier
(1984), Tatterson (1991) y Middleton (1992), los cuales resultan interesantes no sélo para los
criterios de dispersidn, sino también por algunos aspectos adicionales involucrados en la
dispersién de gas como son: la transferencia de calor, las cotrelaciones del tamafio de burbujas y
los criterios de escalamiento, entre otros.

En la seccidn siguiente se aborda la dispersion de gas, desde el punto de vista de los
critetios adoptados para la definicién de la misma. Asi, se incluyen desde los criterios que se
basan en la observacién de la distribucién de burbujas (Rushton y Bambinet, 1968; Nienow ez
al., 1977), las variaciones en el cambio del consumo de potencia (Sharma ef 4/, 1993), valores
del nimero de Froude (Bruijn ez 4, 1974) y velocidades en la proximidad de la turbina
(Warmoeskerken y Smith, 1984) entre otros. Con fines de hacer una presentacion mis clara
sobre los criterios adoptados, se presenta primeramente los mecanismos involucrados con la
dispersién de gas, particularmente lo referente 2 la formacién de cavidades. Conviene destacar
que 2 menos que se especifique lo contrario la informacién presentada corresponde 4 la turbina

Rushton de 6 paletas.

1.3.1. MECANISMOS DE DISPERSION DE GAS

Cuando la turbina Rushton gira en un fluido sin aereacién, se forman dos vértices, asi
como una zona estancada de flujo y un centro de baja presién justo detrds de las paletas

(Midoux y Charpender, 1984). Con un sistema de agitacion Rushton alimentado con aire 2 un
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gasto bajo, se tiene que el aire pasa a esa regién de baja presién formando una cavidad detrés de
la paleta y de ahi se dispersa al medio liquido. El tipo de cavidad formada depende de la
geometria del impulsor, la velocidad de gaseo, la velocidad de rotacién del impulsor y la
recitculacién de gas (Tatterson, 1991).

Bruijn e7 2/(1974) reportan que las cavidades formadas son de tres tipos: vértice (Figura
1.7.a), adherentes (Figura 1.7.b) y grandes (Figura 1.7.c). Cuando la velocidad de impulsor es
muy baja, Iz fuerza de flotacién es alta de modo que el vacio generado detras de las paletas no
es suficiente para atraer las burbujas, por lo que no existe formacién de cavidades (van’t Riet y

Smith, 1973; Tatterson, 1991).

i

>

Figura 1.7. Cavidades formadas por la turbina Rushton [Fuente: Middleton, 1992].

Unas de las primeras fotografias de la formacién de las cavidades fue presentada por
van't Riet y Smith(1973) y Bruijn ¢ a/(1974). Estos autores sefialan que las cavidades de vértice
se forman a bajas velocidades de la tutbina. Una vez que el aire se incorpora 2 la cavidad avanza
bacia la parte terminal del vértice en donde se dispersa al medio. Este tipo de cavidades tienen
muy poca influencia en el consumo de potencia del impulsor, dado que la reduccién en la
friccién de la paleta es pequefia (Bruijn ef 4/, 1974).

Si la velocidad de gaseo se incrementa, las cavidades de vértice incrementan su tamafio,
formando las cavidades adherentes (Midoux y Charpentier, 1984). Estas cavidades presentan
una dispersion del gas hacia el liquido de la misma forma que las cavidades de vértice. Sin
embargo la reduccién de la friccién de la turbina es un poco mayor ya que no solo el aire cubre
el vértice, sino que existe un ligero suavizamiento de la hidrodinimica en las paletas (Bruijn e
al., 1974). Este tipo de cavidades son por lo general inestables y el sistema pasa a formar

cavidades de mayor tamaiio, es decir pasan 2 formar cavidades grandes (Midoux y Charpentier,

1984).
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Las cavidades grandes son las de mayor interés desde el punto de vista de dispersién de
gas, ya que son las mis eficientes. Esto se debe a que la cavidad cubre pricticamente toda la
paleta y promueve que la dispersién se de en la parte trasera de Ia cavidad. En estas condiciones
la caida de potencia es considerable, pudiendo llegar hasta un 50% de la potencia sin gaseo. La
velocidad del impulsor juega un factor determinante en la formacién de este tipo de cavidades,
ya que sélo se presentan cuando Fr>0.10 (Bruijn ¢f 4/, 1974; Tatterson, 1991).

Bruijn ez 2/(1974) mencionan que a valores bajos de flujo de aire (F1=0.001) sélo ocurren
cavidades de vértice, las cuales cambian a adherentes cuando F1=0.01. Las cavidades grandes se
logran sélo cuando F1=0.017.

A pesar de que Bruijn 7 2/(1974) mencionan la existencia de una combinacién de
cavidades, dicha combinacién fue més ampliamente discutida por Warmoeskerken ¢ al{1981).
Estos 1iltimos autores presentan la exitencia de combinaciones de 3 cavidades adherentes con
3 cavidades grandes, con la particularidad que se presentan en forma alterna, es decir, una de
grande seguida de una adherente. A este arreglo se le conoce como estructuta “3-3”.
Smith(1985) citado por Tatterson (1991) reporta que la estrucutura 3-3 ocurre a valotes de

- Fr>0.045. Esta estructura 3-3 parece ser la més importante por su capacidad de manejo de aire.
De becho, Lu e 44(1992) reportan que la estructura 3-3 juega un papel muy importante en el
tamafio de las burbujas que se forman a la descarga del impulsor, esta observacién también es
valida para la estructura 2-2 que se forma con una turbina de 4 paletas.

Nienow ¢f 4/(1985) reportaron la existencia de unas cavidades las cuales tienen una
estructura muy semejante a las cavidades grandes, sélo que se manifiestan exclusivamente bajo
condiciones de inundacién. Estas cavidades oscilan violentamente y frecuentemente cubten
sdlo la parte superior media de la paleta. Asi, la diferencia de presién entre el frente ¥ la parte
trasera de la paleta es mayor que aquella observada en la estrucutra 3-3, por consiguiente el

consumo de potencia aumenta.
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1.3.1.1. EL EFECTO DE LA REOLOGIA SOBRE LOS MECANISMOS DE
DISPERSION

El mecanismo de dispersién gas-liquido en fluidos no-newtonianos no ha sido muy
estudiado. Middleton (1992) menciona que para fluidos de moderada viscosidad y fluidos
pseudoplisticos y en ocasiones viscoledsticos, bajo condiciones de régimen de transicién, las
cavidades persisten atin cuando el flujo de aire se haya detenido. Ademas, las cavidades son de
mayor tamafio a las producidas por sistemas con fluidos de haja viscosidad 2 mismas
condiciones de velocidad de rotacién y gaseo. Los fluidos viscoeldsticos producen cavidades
adn mayores, adoptando una forma tipo yunque, tal como se muestra en la Figura 1.8. Para
estos sistemas las cavidades pueden persistir atin después de que tanto el gaseo como la rotacién

del impulsor han cesadc.

Figura 1.8. Cavidad tipo yungue en una turbina Rushton [Fuente: Middleton, 1992].

1.3.2. LOS PATRONES GENERALES DE FLUJO BAJO CONDICIONES

DE DISPERSION

Antes del conocimiento de los mecanismos de dispersién de gas, la observacién directa
result6 Gtil en la definicién de las condiciones de dispersién. En la Figura 1.9 se presenta el
efecto del gasto de aire y la velocidad del impulsor sobre la dispersién en tanques agitados. Si se
considera que el impulsor trabaja a un gasto de aire constante, al incrementar la velocidad de
giro, el aire se distribuird en el tanque tal como se muestra de la Figura 1.9.aala Figura 1.9..
En cambio si el sistema se encuentra en las condiciones de la Figura 1.9.¢ y se incrementa el

flujo, entonces el tanque puede pasar 2 las condiciones de la Figura 1.9.a. En las primeras
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etapas se considera que el impulsor se encuentra inundado, es decir, no existe dispetsién

ninguna por parte del impulsor.

A

Figura 1.9. Efecto del gasto de aire y la velocidad de rotacién sobre la dispersidn de gas en tangues
agitados.

Estos cambios en la distrbucién del gas han permitido definir algunos criterios pata la
dispersién del gas. Los primetios critetios adoptados para definir el estado de dispersién de gas
consideraban que el aire debia alcanzar las paredes del tanque, es decir, la transicién de la region
de inundacion se presenta en el paso de las condiciones presentadas en la Figura 1.9.b y Figura
1.9.c (Rushton y Bambinet, 1968). En cambio para otros autores (Nienow at al, 1977) la
dispersion se logra cuando se pasa de Figura 1.9.c a la Figura 1.9.d.

Por otra parte, Warmoeskerken y Smith (1984) proponen considerar la transicién de la
inundacién considerando los cambios en la velocidad del flujo en las proximidades de la
turbina. Para tal fin estos autores colocaron una micropropela 2 la descatga de la turbina.
Cuando no existe gas, la propela incrementa su velocidad linealmente con el incremento en la
velocidad de rotacién del agitador. En cambio, cuando el aire fluye a un gasto constante y se
inctementa la velocidad de agitacién, la sefial de la micropropela se mantiene 2 un nivel bajd
mientras el impulsor se encuentra inundado. Tan pronto como el impulsor comienza a bombear
la propela incrementa su velocidad ripidamente. Este cambio de velocidad se consideré como
la region de transicién de la inundacién.

Considerando lo anteriormente expuesto, se debe tener en cuenta que todo sistema bajo
condiciones determinadas de velocidad de rotacién y gaseo se encuentra en condiciones de
inundacidn, dispersién {carga) o recirculacién. En la actualidad, si bien estos criterios han

resultado Gtles, los criterios de dispersién se basan tanto en las observaciones de los fendémenos
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presentes en las proximidades de lIa turbina como de las mediciones experimentales de

parametros fisicos, tales como las variaciones del consumo de potencia.

1.3.3. CAMBIOS DEL CONSUMO DE POTENCIA BAJO CONDICIONES

AEREADAS

Dentro de los primeros autores que proponen cortelacionar Pg/P con el indice de flujo
Fl, se encuentran Foust ¢f 44(1944), Oyama y Endoh(1955) y Calderbank (1958). En 1962,
Michel y Miller, presentan valores experimentales y de la literatura en donde correlacionan Pg
como una funcién de P, N y Q, incorporando ademis la influencia de d/D sobte las dichas
funciones.

Sin embargo, Bruijn, ¢/ #/(1974) son los primeros que relacionan los cambios de la
potencia relativa Pg/P con el nimero de flujo Il y la formacién de cavidades. Los
experimentos realizados por dichos autores se realizaron con agua destilada y condiciones
hidrodinimicas constantes (Re=57800). Los resultados muestran que al incrementar la
velocidad de aereacién y por ende Fl se observan 3 regiones caracteristicas denominadas A, B y
C. En la tegidn A se presenta una disminucién continua de Pg/P hasta un valor de FI=0.017,
en este punto la caida del consumo de potencia ha disminuido a un 80% del valor no aereado y
se presentan cavidades de tipo adherentes. La region B (0.017 < Fl < 0.034), esta caracterizada
por la aparicién de cavidades grandes. A cada aparicion de una cavidad se observan
discontinuidades en el cambio de Pg/P siendo menores dichas discontinuidades a medida que
apatecen mayot numero de cavidades, sobre todo en la apancién de la quinta y sexta cavidad.
En la region C {0.034 < Fl < 0.046) se presentan las 6 cavidades y se aprecia una disminucidon
menos pronunciada de Pg/P con Fl comparada con la que se da en las regiones A y B. Las
condiciones de inundacion se manifiestan a valores de FI>0.046.

Por otra parte, en 1977 Nienow ¢ 4/. relacionan los cambios del consumo de potencia
gaseada con los patrones generales de flujo. Los valores experimentales correspondientes a un
conjunto de datos obtenidos a una velocidad de gaseo constante y velocidad de rotacidén
variable se aprecian en la Figura 1.10. Los valores minimos observados en cada cutva,

marcados como F, corresponden a la transicion de las figuras Figura 1.9b a Figura 1.9.c,lo
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cual se definié como punto de inundacién. Por otra parte, el valor mAxXimo, que se conoce
como punto de recirculacidn, cortesponde al punto donde se tiene una recirculacién de gas lo
suficientemente grande como para provocar una reduccién en el consumo de potencia, cuyo
patron de flujo se encuentra ubicado entre los presentados en la Figura 19.d yla Figura

1.9.e. Comportamiento similares en el consumo de potencia fueron el reportados por Greaves y

Kobbacy (1981) y Vrinek ez a(1990).
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Fygnra  1.10. Cambios en ol consumo de potencia para una twrbina Rushton a diferentes
velocidades de agreacion [Fuente: Nienow et al., 1977].

Los trabajos de Tsmail ez 44(1984) y Sharma ez @/(1993) presentan un anilisis de las
condiciones de inundacién de los sistemas agua-aite agitados con turbina Rushton. Los
resultados muestran que tanto la curva de Pg/P »s Fl como Ia de Pg/P # N presentan dos
valores minimos y dos maximos. Con base a estas observaciones Sharma ez al.(1993) definen las
regiones de completamente inundado, parcialmente inundado, dispersién y recirculacién tal

como se presenta en la Figura 1.11.
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Figura  1.71. Cambios en Pgy/P durante los estados de dispersion con  ana turbina Rushton
(Fuente: Sharma et al.,1993].

Los cambios en Ia relacién potencia aereada/potencia no aereada se ven influidos por
diversos aspectos, tales como las vatiaciones en la geomettia y las caracteriisticas de el gas y los
fluidos de trabajo. En ese sentido, a continuacién se ptesentan los efectos de algunos

parametros sobte el consumo de potencia bajo condiciones aereadas.

1.3.3.1. EFECTO DE LA GEOMETRIA

En relacion al mimero de paletas, Lu ¢ 2/(1992) presentan el consumo de potencia
de tres turbinas Rushton con 4, 6 y 8 paletas. Bajo una velocidad constante ¥ para mismos
valores de Q, la relacién Pg/P present6 una reduccién mayor a medida que el impulsor redujo
el mimero de paletas.

Por otra parte, en la Tabla 1.2 se presentan algunos de los trabajos orentados a la
modificacién o cambio de la turbina Rushton con la intencién de mejorar la transferencta
gas-liquido. Como puede apreciarse, los impulsores de proximidad son los que producen
reduccion de Pg/P, siendo la turbina Scaba (variante de la turbina Smith) la que presenta

mejores capacidades de manejo de aire.
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Tabla 1.2 Cambios de potencia bajo condiciones aereadas para diferentes geometrias individuales.

Referencia Geometria Resultados principales
estudiada

Saito et 4/, (1992) v Rushton y Scaba Bajo condiciones hidrodindmicas similares, la caida de Pg/P

Sensel ez @l (1993) mayor en Rushton que en Scaba. Ademds Scaba maneja
mayor volumen de aire antes de inundarse.

Galindo y Nienow (1993) | Rushton y Scaba Para fluidos pseudoplisticos 2 Pg/P disminuye mis
rapidamente en Rushton que en Scaba,

Brito-De la Fuente ez 2l | Helicoidal La aereacién no present6 un efecto apreciable en el

(1994) consumo de potencia bajo condiciones de régimen laminar.

Buyalski ef a/ (1996) Rushton y Scaba Scaba con mejor desempefio por presentar menores

fluctuaciones de torque bajo condiciones aereadas ¥ no
aereadas.

Roman y Tudose (1996)

Turbina Rushton
con superficie
oradada de 0 2 60%

La minima potencia no aereada y acreada se presenta con un
40% de superficie oradada.

En el caso de los sistemas maltiples destaca el hecho de que en diversos trabajos la

turbina Rushton ha sido utilizada como dispersor ptincipal. Como puede apreciasrse en la Tabla

1.3, la separcién de los impulsores es determinante en el composttamiento de los impulsores. A

medida que la distancia se incrementa los impulsores tienden a comportarse como impulsores

individuales, lo cual se explica por la no interaccién de los patrones de flujo.
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Tabla 1.3. Cambios de potencia bajo condiciones acreadas para diferentes geometrias miltiplhs.

Referencia Geometria Resultados principales
estudiada*
Menchon ez 2/, Rushton individual Para el rango de 0.02 < Fl < 0.15 y para mismas

(1985)

Ststemas duales:
Rushton-Rushton
Rushton-PBTU
Rushton-PBTD
Rushton siempre como
dispersor en la parte baja

condiciones de Fl, la maxima reduccién de P/Pg se daen el
orden siguiente:

Rushton individual

Rushton-PBTU

Rushton- Rushton

Rushton-PBTD

Hudcova e o/

(1989)

Rushten individual y
Rushton dual

A mismas velocidades de giro, el sistema dual presentd
inundacién a velocidades de aire mayores que el individual.
Existe influencia de la separacidnde impulsores sobre el
cambio de P/Pg para diferentes Fl. A separaciones de 1 y
1.5d y bajos Fl se observa que el consumo de potencia es
mayor en el impulsor supetior, este comportamiento se
invierte 2 medida que Fl se inctementa. En cambio cuando
los impulsores estin separados a 3d, el impulsor inferdor se
comporta como impulsor individual.

Luy Yao (1991}

Tres tarbinas Rushion
separadas 2d

Con base a los cambios Pg debidos a inctementos en Fl, se
observé que: el impulser inferior con comportamiento
similar al de una turbina individual; el impulsor intermedio
predominantemente va de buena dispersién 2 recirculacién
y €l impulsor superior, legando a presentarse inundacidén
sélo a valores altos de Q, finalmente el impulsor supetior va
de recirculacion a inundacién.

Roman y Tudose
{1996)

Sistemna dual de turbinas
oradades

Elimpulsor inferior presenta las mismos regimenes de
dispersidn que las turbina individuales, en cambio el
impulsor superior sélo presenta estados de dispersién
adecuada o inadecuada.

* Los impulsores multiples estin acoplados en un solo eje de rotacidén

Abora bien, el efecto de la separacion del dispersor de gas fue estudiado por Bakker
y van den Akker(1990), estos autores evaluaron el efecto en Pg/P para un impulsor A-315. Se
consideraron dos separaciones 0.7D y 0.3D, asi como dos velocidades (4 y 7 s1). Para ambas
velocidades se observé que a valores bajos de Fl no existe influencia del gaseo en Pg/P, sin
embargo cuando se incrementa Fl se observé que la caida del consumo de potencia es mayor
cuando la distancia es menor. Otra caracteristca importante a destacar es que, la velocidad
mis alta (7 s7) requiere un valor de Fl mayor para que se presente el punto en donde comienza
a notarse la influencia del espacio entre el impulsor v el dispersor de gas.

Por otra parte McFarlane y Nienow (1996) estudiaron el mismo efecto en otro impulsor

axlal (Prochem Maxflo T). El fluido utilizado por estos autores fue una solucién de CMC (m =
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0.40 Pa s7, n=0.50) .y la velocidad de rotacién fue constante a 300 rpm, los espaciamientos
estudiados corresponieron al 20, 60 y 80% del espacio entre el impulsor y la patte inferior del
tanque. A diferencia del trabajo anterior(Bakker y van den Akker,1990), la disminucién del
consumo de potencia fue mayor a medida que el espactamiento fue menor, presentando poca

diferencia entre las distancias del 60 y 80%.

1.3.3.2. EFECTO DE LOS CAMBIOS DE LAS PROPIEDADES FISICAS DE
LOS FLUIDOS

Kipke(1978) estudi6 el efecto de la viscosidad sobre Pg/P emplenado una turbina
Rushton. Este autor sefiala que para valotes altos de viscosidad y por tanto valores bajos de
namero de Reynolds la relacién Pg/P estd determinada fundamentalmente por el namero de
Froude y que el efecto del gasto de aite no tiene mucha influencia. Estas observaciones fueron
también registradas por Brito-De la Fuente e 4/(19972) para un sistema hibrido Rushton-
agitador helicoidal. Ea este sentido, pata clertas situaciones la representacién de la caida de
presién Pg/P como funcién de Fl deja de tener relevancia ¥ pot tanto es mejor utilizar otros
nimeros adimensionales.

Un trabajo adicional al efecto de la reologia es el reportado por Nienow e 4/(1983),
estos autores estudiaron la influencia de la reologia sobre Pg/P empleando diversos fluidos que
incluyen soluciones de sacarosa, goma xantana, CMC y Carbopol. Estos autores presentan sus
conclusiones divididas de acuerdo al régimen de flujo considerado. Para la regién laminar
Re<10, los valores de Pg son muy similares a P, asi que no se observan cambios en Pg/P.Enla
region de 10<Re<900, Ia presencia de elasticidad reduce el nimero de potencia atin més del
encontrado para fluidos ineldsticos (tanto newtonianos como pseudoplisticos). En este mismo
rango, la potencia gaseada Pg fue independiente de la velocidad de gaseo, peto si tuvo una
influencia muy marcada a los cambios de la velocidad de rotacién. A un Re entre 800 y 1000, el
gaseo comienza a tener cierta influencia sobre Pg/P. En el rango de Re>900 la elasticidad
disminuye el nimero de potencia aereado y no aereado. Sin embargo, el nimero de potencia
aereado pasa a ser una funcién tanto de la velocidad de gaseo como de la velocidad de rotacién
del impulsor. Finalmemte se sefiala que para todos los fluidos con valores de Re>1000, las
curvas de Pg/P vs Fl se asemejan bastante a las obtenidas con agua.
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El efecto de Ia densidad del gas fue estudiado por Takahashi y Nienow(1992), estos
autores estudiaron el efecto de tres diferentes gases (helio, aire y diéxido de carbono) sobre el
consumo de potencia aereada con un sistema simple de tutbina Rushton. La principal
conclusién de estos autores es que la densidad no influye sobre la potencia gaseada ni sobre la

transicion de carga-inundacidn.

1.3.4, CORRELACIONES RELATIVAS A ILOS ESTADOS DE

DISPERSION DE GAS

Los crtetios de dispersién se fundamentan principalmente en los fendmenos de
formacién de cavidades, cambios de patrones generales de flujo y cambios del consumo de
potencia. A partit de estos criterios, se han desarrollado diversas correlaciones las cuales
incorporan ndmeros adimensionales y observaciones experimentales. De este modo, en esta
seccion se discuten algunas de las correlaciones presentes en la literatura.

Con la descripcién de las cavidades de Bruijn ef #/(1974), surge también una de las
ptimeras cotrelaciones que definen la presencia de cavidades grandes las cuales estin ligadas a la
dispersién. Estos autores definen que el valor minimo de Fr para que se presenten las cavidaes

grandes esta dado por la Ecuacién (1.19).

Fr = 01 (1.19)

Por otra patte, Warmoeskerken ¢f 4£(1981) reportan que el nimero de Fr minimo para
que se forme alguna cavidad estd dado por la Ecuacién(1.20).
Fr = 0045 (1.20)

En 1985, Warmoeskerken y Smith encontraron que gasto de gas minimo, para la

presencia de estructuras 3-3, estd dado por la relacién de la Ecuacién (1.21).

Re? 0 067 d 05
Fl = 0'038[}?1'] (B) (1.21)
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Warmoeskerken y Smith (1984) basados en una técnica de medicién de velocidad de
flujo a la descarga de la turbina, definen que el Fl de transicion depende de el nimero de Fr

minimo en el cual se presenta dicha transicion de acuerdo a la Ecuacidn ( 1.22).

Fl = 12Fr (1.22)

Por su parte, Nienow ef /(1985) complementan la expresién anterior al incorporar el
efecto de la geometrfa a la expresion. De modo que la capacidad mixima de manejo de aire del
impulsor en condiciones de inundacion, para sistemas de hasta 1.8 m de didmetro, se presenta
en l2 Ecuacién (1.23), en donde ¢l Fr continta siendo el valor minimo para la transicién a la

dispersién.

d 3.5
Fr= 30F (_5) (1.23)

Sin embargo, para las condiciones de una completa dispersion de gas, Nienow (1985),

citado por Hudcova ¢ 24(1989), propone la Ecuacidn (1.24).

d 05
Fl = O.2Fr°5[——]

D (1.24)

En relacion a la méaxima capacidad de manejo de gas del sistema a la cual puede darse Ia

completa recirculacién, Nienow ez 4/(1977) proponen la expresion de la Ecuacion (1.25).

djs
- 112 L
Fl = 13Fr (D (1.25)

Las correlaciones presentadas antertormente han sido desarrolladas para la turbina
Rushton, por tal motivo, existe la posibilidad de agruparlas en una sola representacién grifica.

Este tipo de representaciones se conocefl como mapas de dispersion de gas-liquido.
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1.3.4.1. MAPAS DE DISPERSION GAS-LiQUIDO

Uno de los primeros trabajos en donde se presenta un mapa de dispersién fue el de
Bruijn ¢f al.(1974). Este mapa se delimita la regién de inundacién y ademas incluye las regiones
en que se forman los diversos tipos de cavidades , todo ello como una funcién de el flujo de
aire y la velocidad de agitacién.

Por otra parte, con base a las correlaciones de las Ecuaciones (1.20), (1.21), (1.23) y
(1.25), Warmoesketken y Smith (1986) presentan un mapa de los diferentes estados de
dispersién en un tanque agitado con turbina Rushton. De esta forma, se presenta la relacién de
Fr y Fl para diferentes condiciones de inundacién, formacién de cavidades y recirculacién. Al
aplicar dichas ecuaciones para una turbina con didmetro de 0.07 m se obtiene el mapa

presentado en Ia Figura 1.1Z.

TTT

Fr

w

"Formacion de cavidades 3-

o1 Carga/Tnundacién

7

Formacion de cavidades

0,01 — 1 1
0.000% 0.1 01

n

Figura 1.12. Mapa de dos fases para #na turbina Rushion (d=0.07 m) para un sistema agua-
aire.

Warmoeskerken y Smith (1989) compararon el fendmeno de dispersién entre las
nurbinas Rushton v Ia Scaba. En la turbina Scaba la formacién de caviades 3-3 ocutre a valores
mayores de Fl y que la inundacién se presenta a valores de Fl més elevados. En este sentido, la
turbina Scaba presenta una mayor capacidad de manejo de flujo de aire que la turbina Rushton

de dimensiones similares.
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1.3.5. DISCUSION SOBRE EL FENOMENO DE LA DISPERSION

El proceso de dispersion gasliquido en tanques agitados se ha concentrado
principalmente considerando sistemas a base de impulsores remotos, donde la turbina Rushton
ha sido uno de los impulsores que ha recibido mayor atencién. En ese sentido, destaca la
caracterizacidn de este impuisor desde el punto de vista de formacién de cavidades, patrones de
flujo y consumo de potencia aereada. Todo esto, ha conducido a obtener una serie de
correlaciones que permiten relacionar los estados de dispersion con los principales parimetros
de macromezclado. Recientemente, se comienza a darle mayor importancia a otros tipos de
impulsores dentro de los que ha destacado la turbina Smith por su mejor capacidad de
dispersién en condiciones de similares consumos de energia.

Por otra parte, y como se menciond anteriormente, los estados de inundacidn, carga y
recirculacion dependen tanto de las condiciones de agitacién como de Ia velocidad de aereacion,
factores con los cuales se debe hacer la combinacidn pertinente para obtener la dispersién
deseada. Si bien los cambios de Pg/P como funcién de Fl resultan dtiles para la interpretacién
del fenémeno de dispersién, bajo ciertas citscunstancias el némero Fl puede enmascarar el
efecto de Q &6 N. En contrapartida, las correlaciones que incorporan el Fr tesultan ser atin mais
utiles, sobre todo cuando se relacionan con los fendmenos de dispersién. En ese sentido, los
mapas de dispersion resultan ser de buena utilidad para la definicién de las condiciones de
dispersién de un sistema determinado. Indudablemente que las propiedades de los fluidos
juegan un papel muy importante en la definicién de dichos estados de dispersién, ya que el
mecanismo involucrado con la transferencia de masa se puede ver afectado por las propiedades
reoldgicas de los fluidos utilizados.

Conviene destacar que en ocasiones puede tenerse una buena dispersién pero no asi un
buen macromezclado. Ante esta problematica, se ha planteado el uso de sistemas de turbinas
mdltiples e incluso de agitadores heliocoidales con la finalidad de obtener mejores resultados,
los cuales no han sido del todo satisfactorios. En ese sentido, es importante considerar nuevas
geometrias que permitan no solamente la dispertsion, sino también el macromezclado, sobre

todo con fluidos de reologia compleja.
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1.4. ELTIEMPO DE MEZCLADO EN TANQUES AGITADOS

Los tiempos de mezclado toman diferentes connotaciones dependiendo de la aplicacién
de que se trate. Asi, el iempo de mezclado es importante no sélo por la energia empleada en la
operacién, sino también por la influencia en la productividad de los procesos.  Esta
productividad esti telacionada ya sea con la distribucién de alglin factor limitante para el
proceso, tal como es el caso del oxigeno en las fermentaciones, o bien, con la homogeneizacién
de algiin componente en forma tipida para la obtencién de productos de alta calidad, situacién
muy frecuente en los procesos de polimetizacién. Cualquiera que sea el caso, la definicién del
tiempo de mezclado dependeri tanto del grado de inhomogeneidad aceptado, como de la escala
de evaluacién considerada. Un factor ajeno al proceso que influye considerablemente la

determinacion del tiempo de mezclado es la técnica de evaluacién empleada.

1.4.1. DEFINICIONES Y ESCALAS DE EVALUACION

La mayoria de los autores consideran que el tiempo de mezclado es el tlempo
tequerido para alcanzar una mezcla con un grado determinado de homogencidad (Zlokarnik,
1967; Ulbrecht, 1974; Rzyski, 1993). Esta ambigiiedad en la definicién ha conducido a la
existencia de una gran diversidad de formas para definir el tempo de mezclado para un proceso
determinado. Esta gran variedad se debe fundamentalmente 2 que, taato el grado predeterminado
de homogencidad asi como el tempo de mezclado dependen de la escala de evaluacién
considerada, la técnica empleada en la evaluacién, la definicién de la homogeneidad y del valor
de la inhomogeneidad aceptada.

Por otra parte, en la literatura relativa al mezclado de tanques agitados se han reportado
diversas aproximaciones para la evaluacién del tiempo de mezclado. En todos ellos se destacan
los criterios empleados por los diversos autores, lo cual hace dificil 1a comparacién entre dichos
valores. Para la definicién de los tempos de mezclado es importante considerar la escala a
utilizar. Desde luego que las escalas de evaluacion a considerar en un proceso de mezclado
dependen fuertemente del proceso mismo. Uno de los primeros conceptos reacionados a esto,
es el propuesto por Dankwerts(1957). Este autor, estudiando el efecto del mezclado en las

teacciones homogéneas, propuso el concepto de punto. Asi, el punto lo definié como el espacio
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que es suficientemente grande como pata no percibir los cambios que se dan a nivel molecular,
pero lo suficientemente pequefio como para detectar los cambios en el sistema. Esta escala de
evaluacién es Gtil en la caracterizacién de tanques agitad;as, ya que muchas de las técnicas
empleadas utilizan este concepto. A pesar de que el planteamiento de Dankwerts {1957) resulta
ttll, dicho autor no precisa la escala a utilizar durante la evaluacién del proceso de mezclado.

Afios mis tarde, Chavan y Mashelkar (1980) proponen Ia evaluacién de la calidad de
mezclado empleando el concepto de escalas de segregacion. Para lo cual proponen dos grandes
grupos: la escala de segregacion pequeiia y Ia escala de segregacion grande. La ptimera
de ellas estd asociada principalmente a procesos en donde el micro-mezclado ¥ por consiguiente
las reacciones quimicas toman importancia. A su vez, las escalas de segregacion grandes se
subdividen de acuerdo a la causa principal que promueve el mezclado. Es decir, hay dos escalas
de segtegacion grandes, la primera de ellas involucra procesos aleatorios, tales como el
mezciado de sélidos, y la segunda esti relacionada a procesos sistémicos, es decir aquellos
procesos en donde el mezclado se asocia 2 alguna perturbacién inducida al sistema, tales como
el macro-mezclado de vasos agitados.

En el presente trabajo, se considera el estudio del tiempo de mezclado como un
macroparametro, descartando el proceso de mezclado estocistico. Es decir, se considera que la
contribucién del proceso de difusién al proceso de mezclado es muy pequefia comparada con el
apotte de la conveccién inducida por el impulsor. En ese sentido, el estudio de mezclado se

considerza el criterio de escala grande y perturbacién sistémica.

1.4.2, TECNICAS DISPONIBLES

Las metodologias reportadas en la literatura para evaluar el tiempo de mezclado se
pueden clasificar en dos grandes grupos: las técnicas que involucran el anilisis de todo el
sistema de agitacién y las técnicas relacionadas al uso de sensores locales, a partir de los cuales
se estima la homogeneidad en el tanque. En el presente apartado se discuten sobre todo las
técnicas recientemente desarrolladas para la evaluacién exprofeso de los ttempos de circulacién

y mezclado. Asimismo, se incluyen algunas técnicas recientes que si bien no fueron planteadas

52



originalmente para la evaluacién de los tiempos de mezclado y circulacién, pueden resultar
interesantes para la determinacién de dichos parametros.

La evolucién de las ténicas utilizadas esti muy ligada al desarrollo tecnoldgico del
equipo de medicién. Asi, a fines de los sesentas, Hoogendoosmn y den Hartog (1967) reportan
cuatro técnicas, las cuales eran las mis wutilizadas en esos tiempos: la medicién de la
conductividad o método potenciométrico, el método térmico, el método de adicién de color, y
el método de decoloracién. En este caso, se tratan de dos técnicas de medicion local y dos
técnicas de evaluacién global respectivamente. El anslisis de las ventajas y desventajas de estos
métodos ha sido discutido ampliamente en Ia literaura. Los trabajos de Voncken (1965), Ford ez
al. (1972) y Kippel (1979) presentan una amplia discusién sobre las ventajas y desventajas de
estas técnicas. Brevemente diremos que la gran desventaja de los métodos de colotacién radica
en que la determinacién es muy subjetiva, ya que depende totaimente del criterio del
investigador. En cambio, la utilizacién de sondas, a pesar de que se trata de una respuesta
objetiva, el tiempo de mezclado depende tanto de la posicién de los detectores, como de la
sensibilidad de los mismos.

Las técnicas de coloracidn-decoloracién han sido utilizadas de forma amplia en la
literatura.  Uno de los primeros trabajos por medio de la técnica de decoloracién fue
desarrollado por Nagata ez 2/(1957). En 1981 Kuriyama ez @/, emplearon cristales termosensibles
para la evaluacién de la transferencia de calor en tanque agitados. Dichos materiales fueron
utilizados  por Takahashi e 4l (1982) para la evaluacién de tiempos de mezclado las
conclusiones principales a las que llegan estos autores es que la “precisién” en la estimacién del
tiempo de mezclado mejora.

Hool (1992) ante Ia problematica de la adicién de trazadores empleados tanto en las
técnicas de coloracién-decoloracién como en las técnicas con sensotes, propone el uso de una
técnica la cual evita la acumulacién del trazador a lo largo de las evaluaciones con el fluido
mismo. El esquema se basa en la generacién electroquimica de un croméforo, un ién de Iodo
(Is), a partir de los reactivos en el tanque (Ioduro de potasio y 4cido ascérbico). El croméforo
es de un color amarillo, el cual puede ser evaluado via absorbancia optica.

Mahouast e/ 4l(1991) presentan una combinacién de técnicas de espectroscopia

fluorescente con analisis de imagenes para la determinacién de iempos de mezclado. La técnica
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consiste fundamentalmente la determinacién de la concentracién local mediante el empleo de
un trazador sensible a la luz, el cual es exitado con un plano de rayo laser. Las imigenes son
registradas con ayuda de una cimara de video y procesadas finalmente por una analizador de
imagenes. Esta técnica es retomada mis tarde por Mann ef a/. (1995) quienes emplean 1a técnica
de coloracién en lugar de los trazadores fluorescentes. Estos autores ademis de Ia visualizacidn
cuantitativa del proceso de mezclado, presentan resultados de tiempos de mezclado obtenidos
via simulacién numeérica. Asi, los autores comparan sus resultados expetimentales con los
numéricos encontrando una buena concordancia. Conviene destacar que con la aplicacién de
esta técnica se reduce considerablemente la apreciacién subjetiva del investgador en la
definicién del tempo de mezclado.

Por otra parte, los métodos que emplean sensores locales en la evaluacién del tiempo
de mezclado son los mis citados en la literatura. Las sondas que tradicionalmente se han
utilizado son aquéllas que pueden detectar, entre otros, cambios de concentracion, temperatura,
indice de refraccién e intensidad de coloracién. De acuerdo con Kramers ez al(1953), los
trabajos desarrollados por Wood ef 2/(1922) y Geese(1933) son los pionetos en la
determinacién de tiempos de mezclado con la utilizacién de sensores locales. En este caso,
dichos autores determinaron el iempo de mezclado consideranado la medicién diferencial de I
conductividad después de agregar un trazador.

La técnica térmica adoptada por Oldshue ¢ a/ (1956) continda siendo utilizada en la
actualidad y ha tenido pocas modificaciones. Sin embargo, los sensores han cambiado
considerablemente. Mientras Oldshue ez a/ (1956) utilizaron termopates, los cuales poseen una
respuesta lenta, Brito-De la Fuente ¢z 4/ (1990) emplearon como sensores los termistores, los
cuales son mucho mis ripidos. Este método consiste en adicionar un pequedic volumnen de
fluido caliente, aproximadamente el 2% del fluido total del tanque 2 una temperatura alrededor
de 40°C arrba de la temperatura del fluido del tanque. La pertutbacién de la temperatura se
registra por diversos sensores ubicados estratégicamente en el interior del tanque. La bondad
principal de esta técnica radica en que no existe destruccién del fluido y con ello la posibilidad
de reutilizar el fluido tantas veces como sea necesatio, lo cual no es posible realizar con muchas

otras técenicas.
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Otra forma de medir la concentracién con el empleo de sondas es utilizando trazadores
fluorescentes (Bell, 1972 ; Collias y Prud’"Homme, 1985). En este caso se utiliza una fuente
luminosa para exitar las particulas fluorescentes las cuales son detectadas con ayuda de un
sensot y de esta forma se registra la evolucién de la concentracién con respecto al tiempo.

Una técnica semejante fue desarrollada por Tsouris ez 4/(1995). Adn cuando, esta
técnica no fue reportada para la evaluacién de tiempos de mezclado, las respuestas que se
obtienen permiten predecir la posible utilizacién de esta técnica para la evaluacién de tiempos
de mezclado, particularmente en la evaluacién de formacién de dispersiones. Estos autores
evaluaron la fraccién volumen local de la formacién de dispersiones tolueno-agua. El aparato
utilizado cuenta con un generador de sefiales y un detector con una capacidad de medicién de
0.75 Hz. La fraccion volumen de los componentes es calculada a partir del tiempo de viaje del
sonido, el cual es una funcidbn de la composicion del medio.

Otra de las metodologias desarrolladas recientemente fue presentada por Williams
(1995). Este autor reporta la aplicacién de la tomogtafia al modelamiento y control de procesos
en la industria minera. Una de las técnicas que tefiere es la tomografia de resistencia eléctrica, la
cual puede ser aplicada a mezclas minerales opacas. Esta técnica involucra el uso de diversos
sensores ubicados en planos multilpes. Las mediciones obtenidas permiten la construccién de
Imagenes iso-resistivas como funcion del dempo y por consiguiente es posible la evaluacién de
la concentracién del fluido en diferentes puntos como funcién del tiempo y de esta forma
estimar el tiempo de mezclado.

Ahora bien, para la evaluacién de los tiempos de circulacién, en lechos fluidizados,
Larachi ez al. (1994 y 1995) y Kikuchi ef 24(1995) presentan unos métodos interesantes aplicables
sobre todo a sistemas que no pueden monitorearse visualmente ni a través de las técnicas
tradicionales. Larachi e a/ (1994 y 1995) realizaron la evaluacién de tiempos de citculacién en
ractores multifase con ayuda de un sistema de monitoreo de los rayos gamma emitidos con un
trazador del radioisétopo 4Sc . El dispositivo estd compuesto de ocho detectores que permiten
la determinacién de la posicién de la particula cada 0.03 segundos con una precisién de 6 mm
en promedio.

Por su parte Kikuchi e 2/(1995) presentaron un dispositivo para la evaluacién de

tempos de residencia en columnas de burbujeo. El arreglo experimental considera la
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instalacién de bobinas alrededor de la columna, de modo que cuando las particulas magnéticas
se aproximan 2 la bobina, generan una corriente eléctrica debido a induccién electromagnética
causada por el movimiento de las particulas. Las sefiales se amplifican y procesan para la

estimacion de los tiemapos de residencia.

1.4.3. EVALUACION DEL TIEMPO DE MEZCLADO

Como ya se definid anteriormente, el tempo de mezclado es un parimetro
macroscopico que involucra la evaluacién de la homogeneidad en el interior de tanque. Este
patametro se considera como un valor tnico, sin embargo, en virtud de la hidrodindmica
impuesta por los sistemas de agitacién, en realidad podriamos decir que el tiempo de mezclado
en un tanque agitado depende de la distribucién de los patrones de flujo y por ende de los
tiempos de circulacién al interior del mismo. Asi, por ejemplo, las zomas que presentan
estancamiento poseen un tempo de circulacion casi infinito, y por otra parte el tiempo de
circulacion para las 4reas de buena recirculacién es obviamente mucho menor. Finalmente, el
tiempo de mezclado se evalua considerando la aportacién de los diferentes Hiempos de
circulacion en el interior del tanque. En ese sentido, el tiempo de mezclado depende
grandemente de los patrones de flujo presentes en el sistema.

En laliteratura se ha optado por dos estrategias generales para la evaluacién del tiempo
de mezclado. Ambas estrategias poseen la caracteristica de mantener una relacién muy ditecta
entre las técnicas utilizadas y el criterio de homogeneidad considerado. La primera estrategia
involucra la evaluacién del grado de homogeneidad per ¢ vy la segunda considerara el
acercamiento al estado ideal de mezclado, cuya desviacién se explica como un grado de
desviacién 6 inhomogeneidad.

La primera estrategia esti relacionada con la valoracién del grado de mezclado en el
mterior del tanque considerindolo como una unidad completa. Asi, las técnicas de coloracién,
analisis de imdgenes y liser con particulas fluorescentes, son las que hacen uso de este
procedimiento. En cambio las técnicas que emplean sensores hacen uso de la segunda

estrategia, ya que con el muestteo que realizan, en realidad se valora qué tan alejado se
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encuentra el sisterna de la homogeneidad. La adopcién de una estrategia u otra depende de las
condiciones particulares del proceso a estudiar y en algunos casos la combinacién de estrategias
podtia ser la mejor opcidén para la determinacién de tiempo de mezclado. En el apartado
sigulente se presentan prumeramente los diferentes criterios de inhomogeneidad, seguidos de los

criterios adoptados para la definicién de homogeneidad per se.

1.4.3.1. CRITERIOS BASADOS EN LA INHOMOGENEIDAD

Hiby (1981) define la calidad de mezclado M como una desviacién £ del mezclado
petfecto, conocida también como inhomogeneidad. La Ecuacién (1.26) muestra la relacién
entre My &

M=1-¢ (1.26)

Conviene sefialar que el parimetro & tiende a cero, conforme el mezclado se lleva a

cabo. Para determinar el valor de la inhomogenidad & en la literatura se han adoptado
diferentes criterios. Uno de los primeros trabajos donde se discute la inhomogeneidad es el
presentado por Danckwerts (1953). En dicho trabajo y en el presentado por Michaels y
Puzinauskas (1954) se proponen separadamente dos formas de medir la inhomogeneidad, las
cuales resultan ser equivalentes. Este concepto presupone el conocimiento tanto de la varianza
inicial en el sistema (09, como del estimador de la varanza (s% a un tiempo de proceso

determinado. Asi, para estos autores la Ecuacién (1.27) define la inhomogeneidad.

s

2
o

(1.27)

5
g = —
! o

Por otra parte, Mohr e a£(1957) reporta una de las definictones mas simples, el cual
constste en utilizar al coeficiente de variaciéon como un indice de inhomogeneidad, expresada en

la Ecuacion (1.28).



J7 (1.28)

€2=X

Ruszkowski (1994) introduce una vatiante a la expresion antetior, en la Ecuacién (1.29)
se ntercambia el valor de la media por el de la concentracién cuando el proceso de mezclado ha

terminado (c..").

¥ (1.29)

Hiby (1981) propone el empleo la evaluacién de la inhomogeneidad con base en Ia
concentracién del valor homogéneo final (¢*.), la concentracién local (c") vy 1a concentracién

local méxima (c*ma). Los conceptos propuestos son:

Mixima desviacion relativa;
‘c‘ _ c;f (1.30)

Media absoluta de la desviacién relativa:

(1.31)

¥ *
— C-CQ
&=
Con

Desviacién estandard relativa

g (1.32)
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donde G es la raiz cuadrada de la vananza 62 dada por:
. )2 1.33
o =(c" -c ) (1.33)

Kippel (1979) empleando una técnica de medicién indirecta de la concentracién en
tanques agitados, propone ¢l uso de un parametro conocido como grado de segregacién

definido en la Ecuacién (1.34).

e - (1.34)

Este concepto es retomado por Lundén ez 4/ (1995), quienes incorporan diferentes
puntos de muestreo (n), de modo que el indice de inhomogeneidad est definido por:

il c'i- ¢ (1.35)

1
én = .
B %y Cau- Co

El valor de inhomogeneidad adoptado por estos autores para definir el ttempo de

mezclado fue cuando £,<0.05.

En la literatura se han reportado otras formas de evaluar la inhomogeneidad, los cuales
no incorporan explicitamente el concepto definido en la Ecuacién (1.26). Sin embargo, estos
criterios han sido ampliamente utilizados. Kramers ¢ #4(1953), basados en los trabajos
desarrollados por Wood ef aL(1922) v Geese(1933), determinaron el tiempo de mezclado
consideranado la medicién diferencial de la conductividad después de agregar un trazador.
Estos autores determinaron el iempo de mezclado aquel tiempo en el cual 1a diferencia de las
conductividades es menor al 0.1% de la lectura promedio. Por su parte, Hoogendoorn y den
Hartog(1967) en un estudio comparativo de agitadores considera el iempo de mezclado a 3

niveles: 5, 10 y 25% de la lectura final promedio.
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Brito-De la Fuente ez a/. (1990) trabajando con la técnica térmica para la determinacién
del tiempo de mezclado con agitadores helicoidales, proponen el uso de un crterio menos
dependiente de las imprecisiones expetimentales, el cual se presenta en la Ecuacién (1.36). Bajo

las condiciones experimentales de dichos autores utilizaron el valor de A48.= 0.35°C.

Ad, (1.36)

Viz t,; (Bf—a,,ls

Jahoda y Machon (1994) proponen la utilizacién de la Ecuacién (1.37), como una forma
de evitar las fluctuaciones en la concentracién durante el mezclado. En dicha ecuacién el valor
de ¢ tepresenta la concentracién (2 en el tempo #

(1.37)

b
¢, == Dci) , a=1-2, b=t+2

|~

Por su patte, Brito-De la Fuente ¢ 2£(1992), estudiando el tiempo de mezclado también

con la técnica térmica, sefialan que en virtud de que la respuesta de las sondas es asintética con
¢l tiempo es preferible utilizar el valor de la pendiente & de la curva tiempo s temperatura. Asi

mismo los autores definen como tempo de mezclado:

Vi t,; |6 <0001°C/s (1.38)

Edwards(1985) propone el uso de miltiples sensores que permitan una evaluacién més
precisa de la varianza al interior del vaso. La restriccién experimental para esta prueba es que el
patrdn de flujo no debe perturbase por la introduccién de las sondas. Asi, la estimacién de la

desviacion de la varianza esti definida por:

n 1.39
5‘2 =n+ Z(C‘;' c-m)z ( )

donde n denota el niimero de sensores.
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Ahora bien, Khang y Levenspicl (1976), haciendo uso de la teorfa de la distribucién de
tiempos de residencia muestran que la velocidad de infusién de un colorante para un solo
tanque de mezclado es posible explicarla a través de una cantidad simple, la cual definen como
constante de velocidad de decoloracién, K. Este patimetro se relaciona con la amplitad A

mostrada por la respuesta de una perturbacién, de acuerdo a:

A= 2exp (-Kt) (1.40)

~ En este caso el tiempo de mezclado se evahia de acuerdo a una tolerancia predefinida
del valor de A.

1.4.3.2. CRITERIOS BASADOS EN LA HOMOGENEIDAD

Ahota bien, con respecto a la definicién de la homogeneidad per se, se tiene que uno de
los primeros critetios adoptados fue el derivado de la técnica de coloracién. En este caso el
criterio depende de la resolucién del ojo humano. Al respecto, Voncken (1965) sefiala que si
una gota de agua de 0.01 mm es rodeada por una gran cantidad de agua, conteniendo alguna
sustancia disolvente, entonces de acuerdo a la teotfa de difusién en estado transiente, la
inhomogeneidad desapatecerd en aproximadamente (.1 segundos debido a la sola difusién
molecular. Asimismo, si la escala de observacién es del orden de 0.01 mm entonces en la
mayoria de los casos el tiempo de mezclado valorado por visualizacién cotresponde al tiempo
de mezclado “real”. Es conveniente notar que esta aseveracién sélo es vilida para sistemas
similares al agua. Por otra parte, Kamiwano y Hasegawa(1979) citados por Kaminoyama e
4l(1993) mencionan que la capacidad del ojo humano para distinguir diferencias en
concentracion adimensional es de altededor de 10-2,

Por otra parte, Nauman y Buffham (1983) mencionan que la entropia proporciona una
medida natural del grado de mezclado. De hecho, Ogawa e Ito (1975) haciendo uso del
concepto de entropia en la teorda de la informacidn, sugieren una medida del grado de buen

mezclado. Para esta definicidén, se considera la adicién de un trazador de volumen V, y
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concentracion ¢, 2 un tanque de volumen Vr compuesto de n subregiones de volimenes Vi

1=1,2, ..., n. Asi el criterio de mezclado esti dado port:
g -2V Inop (143)
= — = ’=1
M .

Vr
V, 111[“}
Ve

en donde p; (la densidad de probabilidad) es la relacién de la concentracién de un

trazador en la I-esimo punto y la concentracién de entrada c..
Recientemente, Kaminoyama e a/ (1993, 1994) reportan el empleo de la simulacién
numérica para la evaluacién de tiempo de mezclado. El trabzjo se soporta en mediciones

cualitativas experimentales con la técnica colorimétrica. Estos autores reportan como indice de

calidad de mezclado:

v (1.42)
Vroral

M=

donde V#*se refiere al volumen “bien” mezclado definido por:

¢ - Ca ‘ . (1.43)

En esta Gltima ecuacién, Jar toma valores de 0.01 6 0.005, de acuerdo al ctiterio de los
autores.

Otra forma de evaluar la homogeneidad en el intedor de un tanque puede ser la
evolucién de la distribucién de las concentraciones en el interior del tanque (Ranade er 4/,
1991). St bien estos autores no lo proponen de manera explicita, los resultados presentados
muestran la evolucién hacia una distribucién normal. Esto podria ser interesante sobre todo en

los sistemas es posible introducir una gran cantidad de sensores.
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1.4.4. TIEMPOS DE MEZCLADO EN SISTEMAS MUL TIPLES

El dempo de mezclado estd caracterizado por el lamado nimero de mezclado o
nimero de homogeneizacién (Tatterson, 1991), el cual estd dado por la Ecuacién (1.44).

k, =N @, (1.44)

Tatterson (1991) reporta que kn es una funcién de la geometria en particular y su valor
para condiciones de régimen laminar y turbulento permanece mas o menos constante yen el

régimen de transicién el iempo de mezclado estd relacionado de acuerdo 2 la Ecuacién (1.45).

k,=N 6 = C Re° (1.45)

Las relaciones anteriores se han desarrollado 2 partir del tiempo de mezclado de
impulsotes individuales. En ese sentido, y dada la complejidad de los patrones de flujo
presentes en impulsores multiples, esta generalidad es necesario tomarla con reserva. A
continuacién se presentan los resultados de tiempo de mezclado obtenidos por diferentes
autores. Primeramente se abordan lo relativo a2 los impulsores remotos, haciendo énfasis en los
sistemas miltiples. En la parte dltima se describen los trabajos presentados para sistemas con
agitadores de proximidad.

Shaw (1994) presenté el estudio comparativo de impulsores individuales remotos,
dentro de los cuales se incluyeron turbinas PBT, turbina Rushton y A315-Lightnin entre otros.
La principal conclusién de este trabajo es que para dichos sistemas de mezclado, cuando
manejan sistemas fluidos de viscosidad similar 2 la del agua y manteniendo la misma potencia
por unidad de volumen, no existe diferencia en los tempos de mezclado. Esta situacién era un
tanto de esperar, toda vez que como se sefialé en apartados anteriores, este tipo de impulsores
presentan patrones de flujo muy similares.

Chang en 1986 (citado por Tatterson, 1991) realizé estudios de tiempo de mezclado
con mmpulsores multiples (3 6 4), las evaluaciones se hicieron con la técnica de trazador quimico
adicionado en la superficie del liquido, manteniendo una altura constante de H=2D. Los
resultados fueron dependientes del tipo de impulsor, la velocidad rotacional y la separacién

entre la superficic del liquido y la parte superior del impulsor. Se observé que, los impulsores de
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flujo radial dispersaron més rapidamente el trazador que los de flujo axial; lo cual se atribuy6 a
la menor turbulencia en la superficie del liquido generada por los impulsores axiales. También
se observé que, a medida que se incrementaba el espacio del impulsor superior 2 Ia superficie
del fluido, ¢l tiempo de mezclado se incrementa. En la mayoria de los casos, pero no slempre,
se observé un decremento del tiempo de mezclado al aumentar la velocidad rotacional.
Ademds, en uno de los casos estudiados, un agjtador triple presenté un menor tempo de
mezclado que un agitador cuadriple, a pesar de que todas las condiciones se mantuvieron igual.
Este hecho se explicé considerando que el sistema cuidruple reduce el mezclado axial por lo
que se incrementa el tiempo de mezclado. Si bien para los sistemas individuales se observa que
un incremento en la velocidad rotacional favorece la reduccién del tiempo de mezclado, no es
lo mismo en sistemas miltiples ya que los patrones de flujo cambian sustancialmente con los
cambios de la velocidad de rotacién. Por esta razén la relacién entre tempos de mezclado y
velocidad rotacional no es del todo simple.

De manera similar, Vasconcelos ez al (1995), trabajando con turbinas Rushton,
analizaron el tiempo de mezclado para sistemas de impulsotes individuales, duales y triples. La
separaci6n entre impulsotes fue igual al didmetro del tanque y la altura del liquido fue vartiable
pero siempre multiplo del didmetro del tanque, manejindose dos tipos de configuraciones la
estindar (H= NiD) y la no estindar (H # NiD), donde N representa el niimero de impulsores.
En el caso de las condiciones no aereadas se observé que para las configuraciones estindar, el
tiempo de mezclado se reduce al disminuir el némero de impulsores; 2 manera de ejemplo, se
menciona que 2l pasar de 3 a 2 impulsores el tiempo de mezclado se reduce en un 57%. En el
caso de las geometrias no estindares y en particular para los tanques con altura constante de 3
veces el didmetro, se observé una ligera disminucién en el tiempo de mezclado al disminuir el
numero de impulsores. Tomando al tiempo de mezclado del arreglo de tres turbinas como
referencia, los sistemas de dos y una turbinas  redujeron sélo en un 14% y 25%
respectivamente. Lo anterior confirma las observaciones de Chang (1986), de manera que la
aclamada ventajz de los sistemas de turbinas maltiples queda en duda.

Un caso diferente es el presentado por Brennan y Lehrer (1976), quienes realizaron

experimentos con sistemas individuales y dobles de turbinas Rushton. En todos los
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experimentos se trabajé con un tanque con fondo céncavo, la altura del fluido se mantuvo
constante (H=1.112D), variando la altura de los impulsores b=(0.181D, 0.905D), los
impulsores fueron de un didmetro constante con d=0.181D. Los resultados mostraron que en el
caso de los impulsores individuales, existe una ligera disminucién del tempo de mezclado con
sélo incretnentar la altura a la cual se ubican los impulsores. Asimismo, al introducir dos
impulsores la disminucién del tiempo de mezclado se hace manifiesta y en el mejor de los casos
estudiados, dicha disminucién es del 35% y del 25% respectivamente, para el peor y el mejor de
los casos del mezclado con un impulsor individual.

Ahora bien, al comparar el desempeio de la turbina Rushton con otros impulsores tipo
axial, la turbina Rushton muestta limitaciones. Al respecto, Nienow (1996) presenta datos de
tiempo de mezclado pata sistemas duales de turbina Rushton {(d/D =0.5) e impulsores axiales
Lightnin A315 (d/D = 0.42). Para condiciones no aereadas el tiempo de mezclado con los
impulsores A315 fue de sélo el 50% de lo obtenido con el sistema dual de turbina Rushton. Un
caso similar se obtuvo bajo condiciones de 0.26 vvin, en donde el tiempo de mezclado fue 79%
superior con el sistema dual Rushton, cuando se compard con el dual A315.

Por su patte, Vasconcelos ef 2/ (1995) mencionan que la aereacién, en un sistema
estindar de 3 turbinas, tuvo un efecto positivo, neutto y negativo en el desempefio del
impulsor. Lo cual dependié fundamentalmente de la velocidad de agitacion N. Cuando las
turbinas trabajaron a una velocidad de 600 rpm, el flujo en el intetior del tanque estd impuesto
por el agitador, y se observd que cualquier incremento de la aereacién afecta negativamente el
tiempo de mezclado. En cambio, cuando el flujo estd impuesto por ¢l aite suministrado, lo que
se logra a velocidades de 162 rpm, la aereacién favorece el mezclado. Una situacién intermedia
se tiene cuando se trabaja a 300 rpm.

En relacién 2 los agitadotes de proximidad, los agitadores helicoidales han mostrado
una buena capacidad de bombeo axial y por ende menores tiempos de mezclado, sobre todo al
manejar fluidos altamente viscosos. El tiempo de mezclado para un agitador helicoidal fue
caractetizado desde el punto de vista del tiempo de mezclado por Brito-De la Fuente ef 4/
(1991) quienes mencionan que para fluidos newtonianos y condiciones de flujo de Re<10 el
valor N&, permanece mis o menos constante con un valor medio de 47.5. Conviene destacar

que dicho impulsor fue tomado como referencia para la realizacion del presente trabajo.
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El caso del estudio de los tiempos de mezclado obtenidos en un tanque provisto de un
agitador helicoidal doble fue presentado por Micheau ef 2/ (1995). Los fluidos utilizados fueron
soluciones acuosas de escleroglucana de 0 a 28 g/1, las velocidades rotacionales vadaron de 24
a 168 rpm y se manej6 una velocidad de aereacién de 0 2 0.89 vvm. Como era de esperarse, el
tiempo de mezclado se incrementé 2 medida que se incrementa la concentracién de la
escleroglucana. Ademds, para dicho sistema y empleando agua como fluido de trabajo, se
observé que hay una marcada reduccién en el tiempo de mezclado con la aplicacién de aire, lo
cual segin los autores se debe al movimiento axial promovido por el aire. Sin embargo, el
mcremento de la velocidad rotacional con ese mismo fluido fue menos obvio, se notd un ligero
incremento en el empo de mezclado con el incremento de la velocidad de agitacion. Por otro
Iado, de acuerdo a los datos presentados del tiempo de mezclado de las soluciones de

escleroglucana, se observa que el dempo de mezclade se reduce con un incremento de la

velocidad rotacional del impulsor, lo cual se hace mis evidente a medida que se incrementa la
concentracidon de escleroglucana. En cambio, las varaciones en la velocidad de aereacién no
presentaron cambios significativos. Ademis, este grupo de investigacién mostré que
contratiamente a los casos de sistemas monofisicos, el valor de N§, no pertnanece constante,
sobte todo para condiciones de ntimero de Reynolds mayor de 100.

En otro estudio de agitadores helicoidales dobles, Takahashi e# 2.(1994) menciona que
para valores de nimero de Reynolds menotes de 10 y manejando fluidos con viscosidades de 4
a 10 Pas, el producto N, permanece pricticamente independiente del nimero de Reynolds.
Sin embargo, estos autores sefialan que el tiempo de mezclado depende de la profundidad del
fluido, destacando que para fluidos con una altura del liquido <3/8D 6 >3/4D el tiempo de
mezclado es muy similar al tiempo de mezclado cuando H=D. Por otra parte, cuando la altura
del fluido se manejé como H= 1/2D se presentaron zonas estancadas, por lo que recomiendan
no utilizar alturas como esa en procesos de mezclado.

Chavan ¢z a/ (1975} estudiaron el efecto de las propiedades reoldgicas sobre el tiempo de
mezclado empleando una agitador tipo tomillo helicoidal. Las conclusiones indican que los

tempos adimensionales N@, fueron constantes para fluidos newtonianos y para fluidos
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ineldsticos fluidificantes abajo de un Reynolds de 10. Sin embargo para fluidos elasticos el
tiempo de mezclado fue mayor.

‘Takahashi ¢f 4/(1985) presenta un estudio de un agitador helicoidal doble, en donde se
estudia el dempo de mezclado de fluidos con densidades y viscosidades diferentes. El trabajo se
desarroll6 en un rango de nimeros de Reynolds de 0.01 2 100. Una de las conclusiones de este
grupo de investigacitn es que el tiempo de mezclado depende fuertemente del patrén de flujo.
Asi, para fluidos con una proporcién del fluido mds viscoso menor 2 1 y con una relacién de
viscosidades mayor de 60, se observé que el iempo de mezclado disminuye 2 medida que el Re
incrementa hasta un valor determinado para postetiotmente incrementar. En cambio, para el
caso contrario (proporcién de fluido mas viscoso mayor o igual 2 uno y trelacién de viscosidades
menotes que 60) el tiempo de mezclado se reduce a medida que el nimero de Reynolds
aumenta y posteror 2 un Reynolds critico, el valor del tiempo de mezclado permanece
constante pata todos los fluidos.

John ¢z 2/(1996) presentaron datos de tiempo de mezclado para una geometria dual que
incluye una turbina Scaba de tres paletas ubicada en Ia parte superior y una turbina Rushton de
6 paletas en la parte inferior. Los experimentos se condujeron manejando la turbina Rushton a
una velocidad constante de 120, 200, 300 y 400 tpm y variando la velocidad de 1a Scaba de 0 a
240 rpm. Estos autores mencionan que cuando se trabaja de manera individual la turbina
Rushton, los incrementos en velocidad poco contribuyen 2 reducit el iempo de mezclado. En
cambio, cuando se maneja el sistema con ambos impulsores, la reduccién del tHempo de

mezclado puede ser hasta del 90%.
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1.4.5. DISCUSION SOBRE LOS TIEMPOS DE MEZCLADO

Dado que la definicién de tiempo de mezclado (tm) intvolucra el preestablecimiento de
un grado de inhomogeneidad aceptado, tm es un parimetro que posee un componente subjetivo
per se. Aunado a esto, la gran diversidad de metodologias presentes en la literatura han
ocasionado que el tiempo de mezclado sea un parimetro un tanto dificil de comparar. Al
tespecto Ranade e 2/(1991) presentan los diferentes tiempos de mezclado obtenidos por
diferentes técnicas. Dichos autores sefialan que, para el mismo conjunto de datos el tiempo de
mezclado es muy varante. Estos aufores definen un tiempo adimensional, que es igual al
producto del tiempo por la velocidad en la punta del impulsor dividido por el radio del vaso.
Asi, para dicho sistema cuando se emplea el método de los cambios en concentracién
evaluados con un solo detector, el Hempo adimensional de mezclado es cercano a 130. Si se
utiliza la Ecuacion (1.39) y se emplea un criterio de s2 = 0.01, el Hempo de mezclado
adimensional resulta ser de 58. Finalmente, si se emplea el criterio de M= 0.99 de la Ecuacién
(1.41), el ttempo de mezclado adimensional es cercano a 60. Estas diferencias toman una
televancia mayor sobre todo cuando se determina la energia de mezclado.

Sin embargo, a pesar de dicha diversidad, desde el punto de vista ingenieril es
importante adoptar alguna técnica que presente el menor numero de inconvenientes. En ese
sentido, pareceria que, debido a las limitaciones que se tienen actualmente para las mediciones
locales, las evaluaciones de la determinacion de la homogeneidad per se serfan los candidatos
ideales para la determinacion de los tiempos de mezclado. Por tal motivo, quizi la técnica mas
prometedora sea la del procesamiento de imigenes, ya que ademads de que se evalia en todo el
tanque, elimina el componente subjetivo de la determinacién. A pesar de ello, la técnica témica
continua siendo una de las herramientas mas ttiles, sobre todo porque elimina Ia componente
subjetiva de la determinacidon y ademds por sus bondades en la reutilizacion de los fluidos y en
la respuesta rapida y precisa a las perturbaciones del sistema

Ahora bien, la utilizacidon de sistemas multiples para la reduccion de los dempos de
mezclado demanda un conocimiento amplio de los patrones de flujo presentes en los diversos

sistemas sobre todo bajo diferentes condiciones de agitacién y aereacién. Asi, no es raro
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encontrar que aun aumentando el ndmero de impulsores el tiempo de mezclado,
contratiamente a lo esperado, tenga un incremento. En ese sentido, y sobre todo al trabajar con
una geomettia hibrida, es importante de conocer el patrén de flujo antes de proponet

condiciones de operacién que permitan reducir el tiempo de mezclado.

1.5. CONCLUSIONES DE LA REVISION DE LA LITERATURA

La literatura relativa al estudio de geometrias multiples se ha orientado principalmente al
estudio de sistemas con impulsores del mismo tipo. Recientemente, se encuentran algunos
trabajos en los cuales se incorporan geometrias diferentes en el mismo sistema de mezclado. El
desarrollo de estas geometrias tiene su soporte en los diversos trabajos realizados con los
impulsores individuales relatives a los patrones de flujo, consumo de potencia, tiempos de
mezclado y criterios de dispersién entre otros. En el mezclado se han definido una setie de
nametos adimensionales los cuales son ttiles para la interpretacién del proceso. El consumo de
potencia de fluidos no-newtonianos, encuentra la problemitica de evaluatr una velocidad de
cizalla al interior del tanque. Este problema ha sido resuelto al adoptar una viscosidad aparente
o de proceso, a través de la utilizacién de la constante de Metzner y Otto (1957), la cual se ha
probado que es una funcién de las propiedades reolégicas del fluido en cuestién, sobre todo
cuando los fluidos son altamente pseudoplisticos (Brito-De la Fuente ef al, 1997b).

Asimismo, se destaca la influencia que tienen los patrones de flujo sobre el consumo de
potencia. En relacién a la dispetsién de gas-liquido, la turbina Rushton ha sido sin duda el
impulsor mas ampliamente utilizado y estudiado. En ese sentido, los mecanismos de dispersién
asi como el efecto de la aereacion sobre el consumo de potencia ha sido ampliamente discutido
para dicha geomettia y en menor medida para otros impulsores remotos. Sin embargo, los
sistemas hibridos carecen de estudios tan detallados como los antetiormente mencionados. Por
otra parte, la presencia de cavernas en sistemas de reologia compleja cuando se utilizan
impulsores remotos, ha sido uno de los principales problemas a resolver. Dichas cavernas
impiden un buen macromezclado en el interior del tanque, por lo que ante esta problematica se
han propuesto el uso de agitadores de proximidad y el empleo de sistemas con impulsores
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multiples, aunque mis recientermente la combinacién de impulsores de diferente tipo en el
mismo tanque. Las mejoras al mezclado se esperaria verlas reflejadas en una reduccién de los
tiempos de mezclado, sin embargo, bajo ciertas condiciones, el uso de sistemas miltiples puede
significar un incremento en el dempo de mezclado.

Por tanto, es evidente la ausencia en Ia literatura abierta de trabajos que abarquen de
manera integral el problema de la dispersién de gas en medios que cambian su reologia con el
tiempo (zg. los procesos de fermentacién). Este problema ha sido considerado por diversos
grupos de investigacién, los cuales han preferido modificaciones 2 los sistemas de agitacién
tradicionales, sobre todo los que tienen como centro de atencién los agitadores remotos, antes
de experimentar o ensayar nuevas combinaciones de impulores. Ante toda esta problemitica, en
el presente estudio, se pretende avanzar en el conocimiento del desempeiio de una geometria
basada en el uso simultineo de un impulsor helicoidal y un agitador remoto. Dicho sistema de
mezclado pretende favorecer tanto la dispersién de gas como el mezclado en fluidos
pseudoplésticos, todo ello basado en las caracteristicas individuales de los impulsores

individuales considerados.
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2. OBJETIVOS

Considerando Ia problematica planteada antetiormente, en este trabajo se pretenden
alcanzar los objetivos siguientes.

Objetivo general:

Evaluar el comportamiento hidrodinimico de dos sistemas de agitacién duales hibridos,
aplicables en la dispersién de aite en fluidos de diferente reologia, basados en Ia combinacién de

un impulsor de proximidad y diferenciados por el tipo de agitador remoto utilizado.

Objetivos particulares

Evaluar el consumo de potencia para una geometria dual empleands fluidos de diferentes comportamientos
reoligicos. En forma particular se destaca tanto el efecto del comportamiento psendaplistico, como de la
velocidad de aereaciin, sobre ol consumo de potencia.

*  Investigar el efecto del nivel de pseudoplasticidad, n, sobre la definicion de la viscosidad de proceso en una
geomreiria bhibrida dual. Esto se logrard empleandy empleands fluidos con niveles de psendaplasticidad alta.

®  Determiinar las condiciones de operacidn del sistema dual gue garanticen tanto la eliminacion del vértize como
la prevencidn de Jomas segregadas al interior del tanque de mesglado bajo condiciones no gaseadas. Para fal
Ji, se realizardn visualizasiones de Jos patrones de flujo empleando diferentes fluidos desde newtonianas de
baja viscosidad hasta fluidos altaments pseudopldsticos(n<0.20).

»  Determinar la influencia de las condiciones de operaciin (relacidn de velocidades de giro de los impulsores y
Lasto de aire) en la bidrodindmica del sistema de agitacion dual bajo condiciones gaseadas. Para lograr este
objetivo se emplearin tanto la visnalizacion de los patrones de flujo, como la evaluaciin de los Liempos de

meelads.
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3. MATERIALES Y METODOS

Para lograr los objetivos anterirormente ecxpuestos, se adopté una estrategia
experimental basada en el disefio evolutivo del sistema de agitacion (Figura 3.1). En ese
sentido, ptimeramente se adopté la construccién de un sistema de mezclado basado en una
geometria hibrida dual basada en una turbina Rushton y un agjtador helicoidal (IR/H). Ambos
impulsores fueron seleccionados por sus capacidades individuales de dispersion de gas y
macromezclado con fluidos de alta viscosidad de proceso respectivamente. Las condiciones de
operaci6n se establecieron considerando las velocidades de agitacién tipicas de los impulsores
de manera individual, es decir, la turbina Rushton de 0 a 620 rpm y el agitador helicoidal en el
rango de 0 a 100 rpm. Asi, los impulsores estuvieron acoplados a la misma flecha girando en el
mismo sentido y 2 una relacién de velocidades fja (Ntr/Nu=6.2). En esta parte del trabajo se
us6 el consumo de potencia como la principal variable a estudiar. Los resultados obtenidos
condujeron a la necesidad de definir mejores condiciones de operacién, mediante las cuales
fuera posible mejorar el macromezclado y lograr la dispersién de aire. Por lo que, en la siguiente
etapa del estudio se optimiz6 la relacién (NT/Nu) y ademds se incorporé el sistema Turbina
Smith-Helicoidal (TS/H), sobre todo por las mejores capacidades reportadas de la TS en la
dispersion de aire. En la parte final del trabajo, se hace una comparacién de desempeiio de los
sistemas TR/H y TS/H, bajo condiciones de buen macromezclado y dispersién de aire. El

parametro considerado para comparar ambos sistemas fue el iempo de mezclado.
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Fagura 3.1. Estrategia experimental.

3.1. MATERIALES

3.1.1. SISTEMA DE MEZCLADO

Debido a la estrategia adoptada de disefio evolutivo, fue necesaria la construccién de
dos arreglos experimentales, cada uno de ellos se empled pata cada etapa del trabajo. En el
primer montaje, ¢l tanque de mezclado estuvo formado por un recipiente intercambiable de

metal o vidrio y dos tapas metalicas. El metal utilizado para la construccién fue el acero
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moxidable. La tapa superior tiene diferentes entradas que permiten la colocacién de
termometros ¥ la inyeccién de liquido. La flecha central del impulsor estd montada en un
rodamiento de la tapa (Figura 3.2). Bl mecanismo es activado por un motor de cormente
directa a 180 V(CD), 1750 rpm, Frame 56C y 0.5 HP (Emerson Co., modelo 3120-416). Para
regular la velocidad del motor se emplea un controlador de velocidad (Electrol 2000), el cual

permitie variar la velocidad de los impulsores en el rango de operacidn del sistema.

%

Figura 3.2. Acoplamiento de los impulsores para el montaje experimental con N/ N,=6.2.

El dizmetro interno del tanque es de 0.21 m. La relacidn: altura del liquido/altura del
impulsor se mantuvo constante e igual a 1.15. Un esquema de los impulsores utilizados se
presenta en la Figura 3.3. Conviene destacar que ambos impulsores poseen el mismo sentido de
giro y que guardan una relacién constante de velocidades de 6.2:1, es decir la turbina gira 6.2
veces mas rapido que el agitador helicoidal. Este montaje esti provisto de un alimentador de

atre tubular con un didmetro de 1.5 mm, el cual esta ubicado debajo de la turbina.
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Figura 3.3. Montaye experimental con velocidades de giro Nyp/ N, r=06.2.

Para la segunda etapa se utiliz6 un sistema mds flexible en relacién a las concidiones de
oparaci6n, particularmente en lo relativo a la relacién de velocidades de ambos impulsores. En
este caso, el montaje experimental estd equipado con dos motores independientes, lo cual
permute el manejo independiente de los dos impulsores. A pesar de esta versatiidad el consumo
de potencia fue posible evaluatlo sélo para el impulsor helicoidal. Como se aprecia en la Figura
3.4, en términos generales se utilizé un montaje muy similar al anterior. El didmetro interno fue
también de 0.21 m y las varantes principales fueron el cambio de las dimensiones de la turbina
(1/3 del didmetro del tanque) asi como la introduccién de un dispersor de gas tipo anillo. El
dispersor posee un didmetro de 0.059 m y una seccién transversal de 0.0095 m, ademas se
encuentra localizado 2 0.022 m del fondo del tanque. El aire fluye por seis orificios con un
didmetro de 0.002 m, dichas oradaciones estin localizadas en la cara inferior del dispersor. Las
turbinas utilizadas fueron la tipo Rushton de paletas planas y la tipo Smith de paletas curvas las
cuales se presentan el la Figura 3.5. En todos los casos el volumen de operacién fue de 9.5

littos (h=0.274 m).
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Figura 3.4. Montage experimental utilizads en la segunda etapa.
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Figura 3.5. Turbinas utilizadas a) Rushton b)Smith
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3.1.2. TORQUIMETRO

Para el primer montaje experimental, se utilizé un torquimetro (S. Himmelstein & Co.,
modelo 2801T(25-0). Dicho aparato esti colocado en linea con Ia flecha del motor y los
impulsores. El rango de operacién del torquimetro es de 0 a 2.8 N'm (0 a 25 Ib-in). El torque
pude meditse con una precisién de 0.07% de la escala total. La sefial de salida de la medicion
del torque se amplifica por la unidad modular 6-201 y la muestra el sistema principal 66032,
ambos de S. Himmelstein & Co.. Ademas, la velocidad rotacional de la flecha del motor se
mide con ayuda de un crondmetro digital. En el segundo montaje se empleo un torquimetto
similar, el modelo 24-02T (25-50) vy el lector 6-568, éste con precisién de 0.08% de la escala
total, ambos dispositivos fueron también S. Himmelstein & Co.. Ademis de este lector de

torque el sistema estd conectado a un sistema de adquisicién de datos Lab-View versién 3.1.

3.1.3. ANEMOMETRO

En el primer montaje se utilizé un rotimetro Flo-Meter. Modelo 300/310, Mc. Millan
Co., USA, el cual posee una precisién de + 1% la escala total. Para el segundo grupo de
experimentos se utilizé un anemdémetro Omega, modelo FMA-1828, el cual posee un rango de
medicién de 0 a 50 litros por minuto con una precisién de 0.2% de la escala total. En todos los
casos el flujo de aire se evalué antes de introducir el aire por una columna de burbujeo, la cual

fue colocada entre el tanque y el anzemémetro con la finalidad de saturar de humedad el aire.

3.1.4, TERMISTORES

La determinacién de temperatura se hizo empleando termistores Omega modelo LO-
703, los cuales estuvieron acoplados a un sistema de adquisicién de datos Lab View 3.1 por

medio de los médulos SCX1-1322 y SCX1-1000.

315 REOMETRO

La caracterizacién reolégica de los materales de la primera etapa se realizé en un

reometro HAAKE CV-20, empleando la geometria de cono vy placa y/o cilindros concéntricos.
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El rango de los valores de y empleados en las pruebas fue de 10 a 300 s, dependiendo del

fluido de trabajo. La temperatura se mantuvo constante durante las evaluaciones, empleando
un bafio isotérmico (HAAKE C 0001-4202). Enla segunda etapa se utilizaron dos redmetros el
Bohlin VOR Rheometer y el Bohlin Instruments CVO con geomettias de cono y plato, placas
paralelas y/o cilindros concéntricos. Ademds, se empled un viscosimetro Bohlin Visco 88 BV
para el monitoreo del cambio de las propiedades durante la realizacion de los experimentos.
Todas las evaluaciones reclégicas se realizaron a la misma temperatura en que se realizaron los

experimentos.

3.1.6. FUIDOS DE TRABAJO

Con Ia finalidad de facilitar el trabajo experimental, se decidié utilizar fluidos modelo en
lugar de los fluidos de los procesos en donde se tienen cambics de las propiedades reclégicas.
Los fluidos newtonianos empleados se prepararon a partir de glucosa grado alimenticio
(Productos alimenticios S.A. y Aliments PLASSE Foods Inc.). Las diluciones se realizaron en
el rango de 90 2 98% (pesogucon/pesown), de modo que se obtuvieron los fluidos con la
viscosidad deseada. Los fluidos no-newtonianos estudiados fueron fluidos modelo cuyo indice
de comportamiento fue n<0.8. En todos los fluidos de trabajo se adicionarin 200 ppm de
azida de sodio (NaN3) para evitar el desarrollo microbiano. La preparacton de los fluidos
fanto Newtonianos como no-newtonianos se realizé con agua destilada y desionizada.

En el caso de los fluidos no-newtonianos, se emplearon gomas grado alimenticio de
xantana (Keltrol T, Kelco, Merck) y gelana (Kelco, Merck). Las soluciones de xantana se
prepararon adicionando NaCl a razén de 1 g/L previo a la adicién de la goma. En el caso de las
soluciones de Gelana primeramente se adicioné NaCl en una proporciéon de 0.1g/L,
postetiormente 5 g/L de citrato de sodio y finalmente la goma. Conviene destacar que la
preparacién de las soluciones de las gomas utilizadas aqui se realizé adicionando el polimero

poco a poco, con la finalidad de facilitar la solucién.
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3.2. METODOS

3.2.1. REOMETRIA DE LOS FLUIDOS EMPLEADOS

A manera de ejemplo las dos Figuras siguientes muestran los resultados de las
evaluaciones reométricas de un fluido newtoniano y un no-newtoniano. En la Figura 3.6 se
presenta la cutva de flujo de una solucién de glucosa, cuya viscosidad fue de 0.5 Pas, mientras
que la Figura 3.7 muestra la viscosidad no-newtoniana para una solucién de xantana. Las

caracteristicas de los fluidos utilizados se presentan de la Tabla 3.1 a la Tabla 3.3.
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Fignra 3.6. Viswosidad newtoniana de una solucién de glucosa.
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Figura 3.7. Viscosidad no-newtoniana, 1] para xantana 0.5%.

Tabla 3.1. Propiedades de flujo de los fluidos empleados en la evaluacion del consumo de potencia.
Condiciones no aercadas y Ny/ Ny, constante.

Solucién p [kg m-3] 1N [Pas] n[] m [Pa-s7]
Solucién de glucosa 93% 1384 3.535
Solucion de glucosa 94% 1382 5.244
Solucién de glucosa 95% 1382 14.080
Soluctén de glucosa 6% 1384 20.900
Solucion de glucosa 97% 1388 48.566
Solucién de ghucosa 98% 1391 71.610
Gelana 1.0% 1010 0.25 7.83
Xantana 3.5% 1000 0.25 21.55
Gelana 2.5% . 1020 0.33 4.97
Xantana 3.0% 1000 0.33 10.84
Gelana 2% 1020 0.40 2.88

Gelana 2% 1020 0.42 295




Tabla 3.2 Propisdades de flujo de los fluidos empleados en la evaluacién del consumo de potencia.
Condiciones aereadas y Np/ Ny variable.

Soluctén p kg m?] N [Pass]
Solucién de glucosa 93% 1374 3.790
Solucién de glucosa 93% 1374 3.890
Solucién de glucosa 94% 1374 5.890
Solucién de glucosa 97% 1414 53.890

Tabla 3.3. Propiedades de flujo de los fluidos empleados en la determinacion de patrones de flujo y
tiempo de mezclado. Condiciones aereadas y no aereadas con Np/ N, variable.

Solucién plkgm? 1 [Pas] n[] m {Pa-st]
Solucién de glucosa 90% 1365 0.500
Xantana 0.1% 1000 0.38 0.316
Xantana 0.5% 1000 0.19 4.377
Xantana 1.0% 1000 0.14 12,767

3.2.2. EVALUACION DEL CONSUMO DE POTENCIA

La determinacién del consumo de potencia se realizé a través de la medicidn de torque
de acuerdo ala  Ecuacién (3.1), en donde To tepresenta el torque residual debido la friceidn
entre el troquimetro y el impulsor; T y N corresponden al totque v la velocidad rotacional de la
flecha del torquimetro medidos en cada experimento. En la Ecuacidén (3.1) se hicieron las
consideraciones pertinentes de modo que fuera dimensionalmente homogénea.

P = 2zN(T-T,) CNY

3.2.3, EVALUACION DE K,

La evaluacion de Ks por el método de Metzner y Otto (1957) se obtuvo graficando los

valores de 7 contra N para cada uno de los fluidos analizados. Conviene sefialar que la
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velocidad rotacional empleada fue la correspondiente a la del impulsor helicoidal. A manera de

¢cjemplo en la Figura 3.8 7y la Figura 3.9 se muestran los graficos de dos de los fluidos
estudiados.
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Figura 3.8. Determinacién de Ks para el sistema dual y una solucién de xcantana al 3%,

12 T T i 1

10 -

K,=13.4

7 (%)
L2

n= 033

m=4.97 Pas" |

0.0 0.2 0.4 0.6
N (s}

Figura 3.9. Determinacién de Ks para el sistema dual y unia solucién de gelana al 2%.
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3.2.4. EVALUACION DEL GASTO DE AIRE

La velocidad de aereacién se evalud empleando las unidades de vvm, las cuales estin
definidas como:

volumen de aire alimentado en un minuto

vvm =
volumen del tanque

(3.2)
El rango elegido fue de 0 < vym < 2.333 para ¢l caso del estudio del consumo de
potencia bajo condiciones aereadas y de 0 < vvm <1.0 para el estudio de los tiempos de

mezclado. Dichos flujos de aire son tipicos en los procesos de fermentacién (Dreveton et 4/,

1994; Micheau ef 4/, 1995).

3.2.5. VISUALIZACION DE LOS PATRONES DE FLUJO

Se utilizaron dos técnicas para la visualizacién de los patrones de flujo: 1) la técnica de
los trazadores solidos y 2) la técnica de coloracién. La eleccién de estds técnicas se hizo con
base a la infraestructura disponible. En la técnica de trazadores sélidos se utilizaron particulas
de poliestiteno de 3 mm de longitud, las cuales fueron pintadas ligeramente hasta alcanzar la
misma densidad que los fluidos de trabajo. En el caso de las técnicas de coloracidn se
emplearon los colorantes Amarillo CK-14 y Azul CK-15 suministrados por la empresa
Crompton & Knowles Corporation. Conviene sefialar que los cambios en las propiedades
reologicas inducidos por los colorantes durante el desarrollo de los experimentos no fue
significativo.

Los experimentos de visualizacién fueron filmados utilizando una cimara de video con
un procesador de sefiales digitales (Hitachi Vk-C370) acoplado 2 un lente de 52 mm (longitud
focal de 6 2 90). Las fotografias fueron tomadas con una cimara fotogrifica convencional de

35 mm (Canon A-1).
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3.2.6. EVALUACION DEL TIEMPO DE MEZCLADO.

La determinacién de los iempos de mezclado se realizé empleando la técnica térmica.
Esta técnica se cligié fundamentalmente por Ila eliminacién de la subjetividad en la
determinaci6n de tm y ademas por las bondades que oftece en la rentilizacién de fuidos, ademas
de que se pudicron introducir sensores en diferentes partes del tanque, lo cual permitié
acercarse mis a un conocimiento del fenémeno de mezclado. El procedimiento para cada
detetminacién consistié en la adicién de 2% del volumen del liquido total 2 una temperatura
40°C arriba de Ia temperatura de proceso. La perturbacién generada se midié empleando cuatro
termistores colocados en diferentes puntos del tanque, tal como se muestra en la Figura 3.10.
El termistor T}, estuvo colocado en las proximidades de la pared a 0.005 m de la misma ¥y a una
distancia de 0.090 m del nivel del fluido. El termistor T, se coloc en el espacio medio entre la
flecha y la parte interna del agitador helicoidal, 2 una profundidad de 0.055 m por debajo del
aivel del Yquido. En el caso del termistor T se colocd a 0.047 m de la pared y a 0.040 m del la
parte inferior del tanque. Finalmente el termistor T, se colocé a la altura de I descarga de la
turbina 2 0.052 m del centro del tanque v 2 una altura de 0.062 m medida a partit de la base del

tanque de mezclado.

Inyeccion

T4

Figura 3.10. Esquema de la ubicacion de los termistores.

En todos los expetimentos la colocacién de los termistores fue la misma (Figura 3.10) y

la velocidad de muestreo fue de 3 lecturas de temperatura por segundo. En la Figura 3.11 se
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aprecia la evolucién de la temperatura después de la adicién del fluido caliente bajo condiciones
de no agitacién (Nt= 0 tpm y Ng=0 rpm). Como puede notarse, el efecto de Ia conductividad
térmica sélo se petcibe en el termistor 1, llegando a un incremento aproximado de 0.2°C
después de 50 segundos. En cambio, los demis termistores permanecen con temperaturas
practicamenmte constaates. Por lo que, los cambios de temperatura registrados en el termistor 1
antes de 50 segundos, asi como los correspondientes a los demds termistores, se attibuyen

exclustvamente a la agitacién mecéanica.
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Figura 3.11. Efecto de la conductividad térmica sobre Ios cambios de lermaperatura en una solucion
de xantana al 0.5% TS/H bajo condiciones no aereadas, Npg= 0 rpm y N,=0

1pu.

A manera de ejemplo, la Figura 3.12 muestra los cambios de tetnperatura, durante la
evaluacion del tiempo de mezclado, en un medio altamente pseudoplistico. En dicha figura se
muestra que las temperaturas registradas por los termistores 3 y 4 alcanzan un equilibrio antes
que los termistores 1 y 2 . Este hecho coincide con los resultados de la visualizacién de los
patrones de flujo con fluidos altamente pseudoplésticos, es decir, la tltima regién que se

incorpora a la homogeneidad se encuentra en la parte superior del tanque.
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Figura 3.12. Evolucidn de la temperatnra en la determinacién del tiempe de mesclads en nna
solucidn de xantana al 1% con el sistema dual TS[H bajo condiciones no aereadas,
Np=600 rpm y Ny=60 rpm.
Ahora bien, en el caso de los fluidos de baja viscosidad como el agua, el equilibrio
térmico se alcanza de manera mds répida, tal como se muestra en la Figura 3.13. En este caso el
termistor 2 es el que alcanza el pico maximo de temperatura, sobre todo porque se encuentra en

las proximidades del punto de adicién del fluido caliente.
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Figura 3.13. Evoluciin de la temperatura en la determinacion del tiempo de mesclads en agua
con TS/H  bajo condiciones no aereadas, Nyy=600 1pm y Ny=60 rpm.

El cdtetio adoptado para definir el tiempo de mezclado se basé en la homogeneidad de

la temperatura lograda con el proceso de mezclado. Para tal fin se utilizé la varanza de las

temperaturas registradas en cada evaluacion, la cual se calculs de acuerdo a la Ecuaciéa (3.3).

En dicha ecuacién T7 corresponde a las temperaturas individuales de los # termistores

constderados.

1=1

n-1

Z”(Tf_T)z

(3.3)

Asi, el tiempo de mezclado se determindé cuando la vadanza observada en un

experimento fue menor a la varianza obtenida con el instrumento de medicidn sin adicién de

fluido caliente. A manera de ejemplo, en la Figura 3.14 y la Figura 3.15 se presentan dos

determinaciones de tiempo de mezclado, los cuales corresponden a la evolucién de las

temperaturas de la Figara 3.12 y Figura 3.13 respectivamente. Nétese que si se compara la

Figura 3.14 con la Figura 3.15 se puede considerar que el fluido pseudoplastico toma mayor

tiempo para alcanzar la homogeneidad.
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condiciones no aereadas, N ;=600 rpm y Ny=60 rpm.
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4. EESULTADOS Y DISCUSION

Los tesultados estdn organizados e acuerdo a la estrategia experimental adoptada. Es
decir, primeramente se presentan los tesu'tados obtenidos con el sistema TR/H manteniendo
una relacién de velocidades constante. En seguida se incluyen los patrones de flujo obtenidos
para un amplio margen de condiciones d. operacién, tanto para TR/H como para TS/H, asi
como las condiciones bajo las cuales se ok dene una dispersién de aire. Finalmente se presenta

una comparacién de las geomettias estudiacas en términos de tempo de mezclado.

4.1. EL CASO DEL SISTEM.A CON UNA RELACION DE VELOCIDADES

ROTACIONALES CONSTANTE

Esta parte del estudio incluye dos apartados, el primero de ellos estd relacionado con el
consumo de potencia para condiciones acreadas y no aereadas y la segunda es relativa a los
patrones de flujo. Las condiciones de operacion se establecieron considerando las velocidades
de agitacién tipicas de los impulsores de manera individual, es decir, Ia turbina Rushton de 0 a
620 rpm y el agitador helicoidal en el rango de 0 a 100 rpm. Asi, los impulsores estuvieron
acoplados 2 la misma flecha girando en el mismo sentido y 2 una relacién de velocidades fija
(NTr/Nu=6.2). Conviene sefialar que parte de los resultados presentados en esta secciéon fueron
reportados recientemente por el autor y cuyo articulo se presenta en el Anexo 1 (Espinosa-

Solares ez 4/, 1997).
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4.1.1. CONSUMO DE POTENCIA SIN AEREACION EN REGIMEN

LAMINAR

El estudio del consumo de potencia para la geometria hibrida presenta el problema de la
definicién de la longitud y velocidad caracteristicas, ya que se tienen tanto dos didmetros como
dos velocidades rotacionales. En el ptesente estudio, se consideré como valores caracteristicos
del sistema los correspondientes al agitador helicoidal. Esta suposicién se hizo considerando
que el agitador helicoidal es el responsable principal de imponer el patrén de flujo al interior del
tanque. Las velocidades y didmetros utilizados en la geometria TR/H permiten obtener el
producto Nd? de manera pricticamente constante, ya bien si se calcula con los parimetros de la
turbina o bien con los del agitador helicoidal. Por lo antedior, el néimero de Reynolds es
pricticamente el mismo(calculado con los parimetros del agitador helicoidal o con los de Ia
turbina Rushton).

En esta parte del trabajo se utilizaron fiuidos newtonianos con viscosidades en el rango
de3.5Pas a7.6 Pas y fluidos no-newtonianos con un indice de comportamiento de 0.25 a
0.42. El montaje experimental incluyé un solo motor con una caja de engranes de modo que

dos flechas estuvieron acopladas a una relacién de giro constante de Ngr/Ny= 6.2.

4.1.1.1. CASO NEWTONIANO
En la Figura 4.16 se presentan los resultados experimentales del consumo de potencia.
En régimen laminar, el consumo de potencia con fluidos newtonianos para cada impulsor
individual fue de: NpRe = Kp = 72 = 1.6 para la turbina Rushton y de NpRe = Kp = 1388 +
2.5.  Estos valores estin en concordancia con los reportados en la literatura. Asi, para un
agitador helicoidal de las mismas dimensiones se reporta un valor de NpRe = Kp = 135.2
(Brtto-De la Fuente, 1992) y para una tutbina Rushton se reporta 71 (Metzner y Otto, 1957).

Por otra patte, para el impulsor dual el Kp esti expresado por:

N,Re = K, = 340.45 + 3.4 (4.4)
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En Ia Figura 4.16 se puede observar que la regién laminar se encuentra definida a
valores de Re<10. Lo cual, ademés de estat en concordancia con rangos de Re reportados en la
literatura para el tégimen laminar para tanques agitados (Edwards, 1985), comprueba que el
criterio adoptado para definir Np y Re fue el cotrecto. Por otra parte, es evidente que el valor
reportado en la Ecuacion(4.4) no es la suma aritmética de los valores del consumo de potencia
de los impulsores individuales. A pesar de que es dificil de comparar estos resultados con los de
la literatura debido a Ia originalidad de la geometria aqui propuesta, es impottante recordar que
para geometrias multiples, el consumo de potencia es igual 2 la suma de los consumos de
potencia de los impulsores individuales s6lo cuando la separacién entre los mismos es lo
suficientemente grande (Hudcova ez @/, 1989). Cuando esta situacion ocutre, la separacién es
tan grande que practicamente los agitadores generan patrones de flujo que no interacnian entre
si. Ahora bien, para el caso estudiado aqui, el incremento del Kp en TR/H se debe
fundamentalmente a la competencia negativa que se establece entre los patrones de flujo de
ambos impulsores, localizada en la mitad inferior del tanque. Es decit, la fuerte descarga de la
turbina casi bloquea el flujo axial promovido port el agitador helicoidal, lo cual fue demostrado
por simulacién numérica pot Tanguy ef al, 1997.

10% perrry — g
E ¢ © Datos expenmentales
\ —— N_Ro=340.45
i . = — — Agitadoer helicoidal
N .00 e Turbina Rushton
WwE \\ -
s
102 3 = =
?
~
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10 | e o
A el PR | s ]
10 100 10

Re

Figura 4.16. Consumo de potencia newtoniana en condiciones laminares para la geomelria

bibridd TR/ H.
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Adicional a lo anterior, se realizé un estudio complementario del consumo de potencia
para TS/H. Los resultados obtenidos se presentan en la Figura 4.17. La caracteristica mds
importante a destacar es que el consumo de potencia de este sistema es inferior al presentado

por TR/H. Asi el Kp del sistema dual turbina Smith/ agitador helicoidal estd definido por:

N, Re = K, = 2435 + 43 4.5)

Para explicar este hecho, habta que considerar que cuando las turbinas involucradas
trabajan de manera individual generan patrones de flujo diferentes. Considerando lo antesior
destaca que la turbina Smith produce un flujo axial de menor magnitud al producido por la
turbina Rushton (Mishta y Joshi, 1993). Si esto aplica a las geometrias duales estudiadas aqui,
entonces una de las causas de la disminuacién del consumo de potencia se debe a que existe una
menor competencia negativa entre los patrones de flujo producidos por la turbina Smith y el
agitador helicoidal. De hecho, diferentes autores han sefialado que la distancia que separa los
impulsotes es determinante en la interaccién de los patrones de fluyjo. A menera de ejemplo,
Chiampo e al(1991) encontraron que la distancia crifica para una interaccién intensa de Jos
patrones de flujo entre una turbina Rushton y una PBT fue de sélo 0.3 veces el didmetro de
impulsor. Ademas de esto, hay que considerar que el consumo de potencia de la turbina Smith
es menor que la turbina Rushton (Galindo y Nienow, 1993). En este sentido y debido a las
ventajas que se reportan en la literatura relativo 2 la mejor dispersién de aire que la turbina
Rushton (Saito ¢ 4/, 1992), este nuevo arreglo podra ser un candidato més para el manejo de

sistemas de reologiz evolutiva con necesidades de dispersién de gas.
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Figura  4.17. Consumo de potencia newtoniana en condiciones laminares para la geometria
hibrida1S/H

4.1.1.2. CASO NO-NEWTONIANO

El consumo de potencia para los fluidos no newtonianos se presenta primeramente

considerando la definicién de velocidad de cizalla ( }./ =N) ptopuesta por Bourne y Butler
(1969). Asi mismo, se tomé en cuenta que la viscosidad de los fluidos estudiados se comporta
de acuerdo al modelo de Ostwald-de Waele (Bixd ¢ 4/, 1977). Teniendo en cuenta ambos
criterios la definicién del nimero de Reynolds se hizo con base a la Ecuacién(L9) presentada
previamente:

o N¥" g2

Regen = _m__
Haciendo uso de la ecuacién anterior, en la la Figura 4.18 se presentan los valores del

consumo de potencia para fluidos no newtonianos con TR/H. Como puede observarse, a un
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mamero de Reynolds dado, el consumo de potencia disminuye a medida que el valor de n
disminuye. Diversos autores han reportado comportamientos similares con otras geometrias

cuando se manejan fluidos pseudoplasticos (Bourne y Butler, 1969; Rieger y Novik, 1973; Deik
ef al., 1985).

104

T T T T TP

ni  mPas™]
® 025 7.23
B 0.25 24.55
A 0,33 4,98
¥ 033 10.84
10% b & 041 2.8 i
o S 042 2.95 3

— Caso Newtontano

Np

102 3

0 E E

101 100 1w
- 2-n o2
Re ,,, = (p N*d°)/m

Figura 4.18 Consumo de potencia para la geometria bibrida TR/H con fluides no-newtonianos
en régimen laninar.

Los valores del consumo de potencia también son posibles de incluitlos en una curva

tnica adimensional, vilida tanto para fluidos newtonianos como no-newtonianos (Brito-De la

Fuente ef 2/, 1992). Para tal fin, es necesario definir una velocidad de corte efectiva (¥ o). Ast,

con base en el concepto de Metzner y Otto (1957), 7. fue definida de acuerdo a la Ecuacidn

(1.16):

.| K, ]
re—{—Kp} N
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En esta ecuacion, Kp(n) representa la funcionalidad de Kp con respecto al indice de
comportamiento. En este caso, dicha funcionalidad se obtuvo haciendo uso del modelo
propuesto originalmete para un agitador helicoidal (Bito-De la Fuente, 1992) y posteriormente
utilizado para diferentes agitadores helicoidales (Brito-De la Fuente et 4/, 1997b). Dicha
funcionalidad estd dada por la Ecuacién (1.12) y para el sistema TR/H toma la forma de la

Ecuacién (1.17). Los valores experimentales y la cotrelacién se presentan en la Figura 4.19.
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Yigura 4.19 Funcionalidad de Kp con el indice de comportamiento de flujo para TR/ H.

S1 se analiza la Ecuacion (4.6), el valor de Kp(n) es 1gual a el Kp newtoniano (138.8)
multiplicado por un factor de correccién dependiente de las propiedades reoldgicas del fluido.

Dicho factor viene siendo a su vez una funcién de la constante de Metzner y Otto (1957) y las
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propiedades reoldgicas del fluido. Esto queda de manera mis evidente, si recordamos Ia
Ecuacién (1.11), propuesta por Brito-De la Fuente ef 4/ (1992):
K, () = K, K™

Ahora bien, tomando en cuenta las Ecuaciones (4.6) y (1.13), es posible establecer la
funcionalidad entre Ks, Kp(n) y n. Estos resultados se presentan en la Figura 4.20. Nétese que
para n<0.40, Ks toma valores entre 24 y 10, con la tendencia de disminuir con el incremento
del indice de comportamiento. Conviene sefialar que la relacién entre Ks v n para la geometria
TR/H difiete de aquélla encontrada por Brito-De la Fuente ef «/(1997b) para diversos
agitadores helicoidales. Dichos autores encontraron que K incrementa conforme n aumenta,
sobre todo a valores de n<0.40, en cambio para n>0.60 Ks no depende mucho de las
propiedades reoldgicas y toma un valor casi constante. Por otra parte, la mayoria de los autores
consideran que el valor de Ks para turbinas Rushton es una constante con valores cercanos 2
11, 2g Metzner y Otto(1957) encontraron que Ks fue igual a 13.

En ese sentido, es posible atribuir los valores altos de Ks, obtenidos con el sistema
hibrido TR/H (n<0.40), al mayor cizallamiento que expetimenta el fluido por el efecto de los
dos impulsores. Es decir, 2 las mismas velocidades de agitacién (N) la Ks es mayor en TR/H
que en el sistema individual. Por otra parte, 2 medida que n auments, la Ks de TR/H tiende a
disminuir, presentando una tendencia a permanecer constante. Esta tendencia de K, de
permanecer constante para valores de n cercanos a 1.0 se ha encontrado también para
diferentes geometrias tales como anclas (Tanguy e 4/, 1996) y agitadores helicoidales (Brito-De
la Fuente ¢ al., 1997b).

Con base a los resultados anteriores, es posible prever que el cambio de la relacidn de
velocidades (NTr/Np) afecta la pendiente de la cutrva de Ks » n. Para todos los casos de
n<0.40, se esperaria que la Ks del sistema hibrido presente valores mayores a los reportados
para los impulsores individuales, debido sobre todo a que existe un mayor cizallamiento de los
fluidos por efecto de la accién de los dos impulsores. En cualquiera de los casos, se espeta que

para valores de n>0.50 K resulte similar a una constante.
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Figura  4.20. Ks para o sisteoma TR/H (Nu/Ngr=6.2) como una funciin del indice de
comportamiento.

Una vez definida la funcionalidad de Ks con n, es posible definir un mimero de

Reynolds que incluya la velocidad de corte efectiva ( }./ ¢) y de esta manera obtener una curva
unica adimensional para fluidos newtonianos y no-newtonianos, tal como se muestra en Ia
Figura 4.21. Dicha curva presenta una prolongacién de la tegién laminar, este hecho también
fue observado por Metzner y Otto (1957) para Ia turbina Rushton, Hocker ef 4/ (1981) en
agitadores MIG y por Brito-De la Fuente(1992) para agitadores helicoidales. Una explicacion a
este hecho es que, tomando en cuenta la naturaleza pseudoplastica del liquido, la turbulencia
creada en las proxitnidad del impulsor se reduce considerblemente conforme la distancia se
incrementa. Asi, los volimenes expuestos a las fuerzas inerciales manejando  fluidos
pseudoplisticos son menores a los volimenes que se exponen a dichas fuerzas cuando se

emplean fluidos newtonianos. Este mecanismo produce un aparente alargamiento de la regién

laminar (Hocker ez 2/, 1981).
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Figura 4.21 Consumo de potencia generalizada para fluidos newtonianes y no newtonianos en la

geometria TR/ H.

4.1.2. CONSUMO DE POTENCIA BAJO CONDICIONES AEREADAS

4.1.2.1. CAsO DE Fr CONSTANTE

El estudio del consumo de potencia para condiciones aeteadas de la geomettia hibrida
TR/H incluyé el efecto de la varacion tanto de la velocidad rotacional como del gasto de aire
sobre el consumo de potencia. En el caso de velocidad rotacional constante se utilizaron 5
fluidos newtonianos, con las condiciones de operacién siguientes: 0.6<Re<13.4, 0.02<[Fr<0.3,
0.24<vyvm<2.33 y 0.01<FI<0.40. Para el caso del estudio de gasto de flujo constante los
parametros de proceso se definieron como: 0.6<Re<13.4, 0.005<Fr<0.1 y 0.6<vvm<1.8. En
todos los casos, los mimeros de Reynolds y Froude se calcularon con base al didmetro de la
turbina Rushton, bajo el supuesto de que el gas se dispersa principalmente por accién de dicho
impulsor.

La influencia de la velocidad de gaseo sobre la relacién Pg/P, bajo condiciones de
velocidad de agitacién constante, se presenta en la Figura 4.22. Estos resultados sugieren que

para numeros de Froude menores o iguales a 0.04, el consumo de potencia puede ser
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considerado esencialmente igual al consumo de potencia sin aereacién. Es decir, a pesar de que
el flujo de aire vari6 de 0.2 a 2.0 vvm, Pg/P permanecié pricticamente constante y con valores
cetcanos a 1.0. Se¢ observa también que para Fr>0.08, Pg/P disminuye ligeramente. Con la
finalidad de facilitar Ia visualizacién del efecto de la velocidad de aereacién sobre Pg/P,en la

Figura 4.22 se presentan también las curvas de velocidad de aereacién constante.
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Figura 4.22 Consumo de potencia para fluides newtonianos bajo condiciones de gaseo para una
Leomsetria bibrida TR/ H manteniendo N constante.

Los cambios de Pg/P presentes en la Figura 4.22 pueden explicarse considerando
algunas observaciones hechas para tutbinas individuales Rushton (Nienow, 1985; Saito ef 4,
1992), las cuales pudieran ser aplicables al sistemna TR/H toda vez que el responsable de la
dispersion en dicho sistema es la TR. Al mantener N constante e incrementar paulatinamente Q
(un incremento de FI) se pueden observar dos fendémenos:

a) Si el punto inicial se encuentra en un Fl bajo condiciones de inundacién, el consumo de
potencia no cambiard con un incremento del FL

b) Si el punto inicial se encuentra bajo condiciones de dispersion, se presenta un descenso de

Pg/P al incrementar Fl hasta el punto de inundacién, después del cual permanece constante.

Asi, la poca variacién de Pg/P para valores de Fr < 0.04 mostrados en la Figura 4.22

podrian indicar que el agitador se encuentra en condiciones de inundacién, de hecho
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Warmoesketken ¢f 2/(1981) mencionan que el Fr minimo para la formacién de cavidades en
turbinas Rushton individuales, y por ende la posible dispersion de gas, es de 0.045.

Por otra parte, para Fr 2 0.08 se observa que Pg/P disminuye a medida que Fl aumenta,
sinn embargo, para algunos casos existe también un incremento en dicha relacién, después de un
Fl determinado. Esto puede atribuitse 2 que para valores de Fr>0.1 se forman cavidades
grandes, las cuales son las responsables de una dispersién de gas mixima(Nienow ef af, 1983).
Este hecho queda mas evidente al presentar los datos de la Figura 4.22 en términos del niimero
de Fr y FlL, tal como se muestra en la Figura 4.23. En dicha figura se presenta también la
Ecuacién (1.24) Ia cual representa el limite entre la zonas de carga e inundacién; dicha ecuacién
fue validada para un rango amplio de condiciones y dimensiones de sistemas de agjtacién
basados en turbina Rushton(Nienow e¢f a/, 1985). Si se considera dicho criterio como aceptable
y como puede observarse, los expetimentos realizados con Fr=0.31 se encuentran todos en
condiciones de carga y/o dispersién, en cambio para los experimentos realizados 2 Fr=0.08 se
tiene que la mayoria se encuentran en el régimen de inundacién. Obviamente, los experimentos

de Fr<(.04 se encuentran pricticamente en la region de inundacién.
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Figura 4.23. Transicidn de inundacién a carga para TR/ H.
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4.1.2.2. CASO DE Fr VARIABLE

Ahora bien, en la Figura 4.24 se presenta el efecto de la velocidad de giro, evaluada en
términos de los nimeros de Froude y Reynolds, sobre el consumo de potencia para un fluido
newtoniano dado, es decit, con una viscosidad constante. A valores bajos de niimero de
Froude, el consumo de potencia gaseada es muy cercano al caso no gaseado, La diferencia se
hace notoria a valotes altos de niimero de Froude, los cuales presentan una disminucién con
tespecto al caso no gaseado y que se logra a los valores mis altos de Froude estudiados aqui. De
nueva cuenta la explicacidn se encuentra en los nimeros criticos de Fr para la formacién de
cavidades. De acuerdo con Warmoeskerken ez 2/(1981) y Nienow (1983), los Fr minimos parala
formaci6én de cavidades en general y cavidades grandes, son 0.045 y 0.100 respectivamente. Fn
este sentido, se pone de manifiesto que los datos experimentales de Ia Figura 4.24 con
Fr<0.045 se encuentran en condiciones de inundacién y por consigniente el efecto en el
consumo de potencia es poco. En cambio a medida que el Fr se incrementa se pasa a la regién
de carga/dispersién.
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Figura 4.24 Efecto de la velocidad de gaseo sobre el consumo de potencia para una geometria
hibrida TR/ H) empleando una viscosidad constante.
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Una de las conclusiones directas de esta parte del estudio es que la dispersion de aire
con el sistema TR/H comienza a valores de Fr20.08, lo cual esti en concordancia con los
valores reportados para turbinas Rushton individuales (Nienow, 1985). Asf para aplicaciones de
esta geomettia se sugiere utilizar Fr20.08 para garantizar la dispersién de gas. Por otra parte,

también se pudo comprobar que es aceptable la suposicién considerada sobre el papel de la

turbina como principal dispersor de gas en TR/H.

4.1.2.3. EFECTO DE LA VISCOSIDAD

El efecto de la viscosidad sobte la disminucién del consumo de potencia queda de
manifiesto en la Figura 4.22. Para dos fluidos a un mismo nimero de Froude (Fr=0.08) pero de
viscosidades en Grdenes de magnitud diferentes(3.89 Pa s y 53.89 Pa s) se observa que la
disminucién del consumo de potencia es pricticamente independiente tanto de la velocidad de
flujo de aire como de la viscosidad, al menos bajo las condiciones experimentales estudiadas
aqui. Estos tesultados concuerdan con los reportados por Kipke (1978), quien estudié el efecto

de la viscosidad sobre Pg/P para una turbina Rushton.

4.1.3. PATRONES DE FLUJO

El estudio del consumo de potencia de la geometria TR/H se complement4 con un
visualizacién de los patrones de flujo. Asi, los patrones de flujo reportados por Brito-De la
Fuente(1992) para un agitador helicoidal, de las mismas caracteristicas al estudiado aqui,
muestran que el fluido desciende por la parte central de Ia flecha y sube por las proximidades de
la pared, todo siguiendo una trayectoria con desplazamiento tangencial. Datos similares fueron
encontrados en este trabajo para un agitador helicoidal individual. Sin embargo, bajo las
condiciones de flujo estudiadas, en la parte inferior del tanque se observa una region segregada,
la cual dificilmente se incorpora al flujo general.

Un estudio complementario a este trabajo fue desarrollado por Tanguy e 24(1997).
Estos autotes reportaron los patrones de flujo obtenidos numéricamente empleando un paquete

computacional basado en elemento finito (POLY-3DMR Rheotech Inc) y validados

102



expetimentalmente para el sistema hibrido TR/H. Al comparar el patrén de flujo del agitador
helicoidal solo con la geometria hibrida, bajo condiciones de régimen laminar (Re=1.6), es
notable la influencia que tiene Ja turbina en el patrén de flujo. Asi, en la Figura 4.25 se presenta
la trayectoria de 10 trazadores colocados entre la flecha y el impulsor. En el flujo prodacido
por el agitador helicoidal hace que los trazadores permanezcan cercanos (Figura 4.25.a),
mientras que con la accién de la turbina Rushton las particulas tienden a dispersatse en la parte

baja del tanque mejorando notoriamente el macromezclado (Figura 4.25.b).

a b

Figura 4.25. Modificacién del patrén de flujo del agitador helicoidal (a) por la accién de una
turbina Rushton (B). (Fuente: Tanguy et al,, 1997).

Tanguy e /. (1997) sefialan ademis que la dispersién obtenida con la geomettia hibrida
es mejor que con los impulsores individuales. Pero, para el sistema hibrido TR/H se presenta
una segregacion entre los volimenes agitados por ambos impulsores. De hecho, en la regién de
descarga de la turbina existe una fuerte descarga de flujo que pricticamente bloquea por
completo el bombeo axial del agitador helicoidal, ocasionando la aparicién de una segregacién
entre los voliimenes agitados por ambos impulsores. Esto queda de manifiesto en la Figura
4.26. Al inyectar un grupo de particulas en la regién de la turbina Rushton (Ntr=20 rpm) se
observa que, después de una ripida dispersién, las particulas permanecen circulando
tangencialemte en la zona de influencia de la turbina y el bombeo axial no es suficiente para
atraerlas a la regidén del agitador helicoidal. Este comportamiento también fue observado

durante los expetimentos de visualizacién realizados en este trabajo.
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Figura 4.26. Circulaciin de particulas en las proximidades de la turbina Rushton en TR/ H.
(Fuente: Tangny et al., 1997).

Tomando en cuenta la problematica relativa a las zonas segregadas en el interior del
tanque para N1/Nu=6.2, se decidié abrir la ventana experimental. Primeramente, se procedié a
separar los impulsores, de modo que pudiera estudiarse el efecto de Nv/Np sobre los patrones
de flujo. Con lo antetior, se definié una relacién de velocidades que garantiza un patrén de flujo
sin efectos encontrados y, de esta manera, se determinaron las condiciones de operacion

6ptimas. Los resultados obtenidos se presentan en el apartado siguiente.

4.2, EL CASO DEL SISTEMA CON UNA RELACION DE VELOCIDADES
ROTACIONALES VARIABLE EN UN AMPLIO RANGO DE

CONDICIONES DE OPERACION.

Con base 2 los resultados obtenidos bajo condiciones fijas de Ntr/Nu, se propuso
determunar las condiciones Sptimas de oparacién del sistema dual, las cuales garanticen la
eliminacién del vértice, el buen macromezclado y ademas permitan la dispersién de gas. La
estrategia adoptada fue fundamentalemente la visualizacién de los patrones de flujo, apoyada
con las mediciones de torque que permitié el montaje experimental. Uno de los cambios
importantes adoptados para esta parte del trabajo fue el cambio de sentido de giro del impulsor

inferior, lo cual contribuyé grandemente a la eliminacién de vortice. En esta parte, también se
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incorpord al estudio el sistema dual TS/H, sobre todo por sus aparentes mejores capacidades
para la dispersion de gas y consumo menor de potencia que el que presenta el sistema a base de
la tutbina Rushton . En todo momento, la geometria TR/H fue el elemento de referencia para

las diversas comparaciones realizadas.

4.2.1. RELACION OPTIMAN /Ny

Con la finalidad de definir las mejores condiciones de operacién para el sistema dual, se
estudiaron diferentes relaciones NTr/NH en el rango de 2 a 20. Debido a las condiciones en
que se realizaron los experimentos, inicialmente se consideré la medicién de torque en el
impulsor helicoidal. Los experimentos se desarrollaton de modo que Nrr se mantuvo
constante y NH fue el parimetro a cambiar. La Figura 4.27 muestra los resultados tipicos de las
mediciones de torque. Como puede apreciarse todas las curvas tienen un compottamiento
similat: el torque del agitador helicoidal se reduce a medida que Ntr/Ng aumenta. Esta
reducciOn es muy importante cuando NTr/Nu varia de 2 2 10. En este rango, el torque cambia
de 0.080 2 0.040 N m. Por otro Iado, para el rango 10<N1r/Nu <20 la reduccién de torque es
de 0.040 2 0.036 N m.

105



0.10

0.08 4
— 0.06
[
=
g
o
L]
= 0.04
NTR
® 240mpm
0.02 - 300 rpm
A 360 rpm
0.co T T T T T T T T T
o 2 4 3 B 10 12 14 16 18 20

N/ N g

Figura 4.27. Variaciin del torque del agitador helicoidal durante Iz operacion del sistema dual
como funcion de Ntr/Ng (Solucion acnosa de xantana m=4.377 Pa-s',
n=0.19).

Los valores altos de torque observados en el impulsor helicoidal a valores bajos de
N1r/NH se atribuyen al alto efecto de bombeo producido por el agitador helicoidal al interior
del tanque. En este caso, el patrén general de flujo es impuesto por el agitador helicoidal y al
mismo tiempo se impide la interaccién del flujo generado con la turbina Rushton, de tal forma
que la turbina no tiene mucha influencia en el mezclado del tanque. Estos resultados estin en
concordancia con los reportados por Tanguy ef 44(1997), quienes sefialan que, para una relacién
constante de Ntr/Nu = 6.2, el flujo producido por la turbina entra en competencia negativa
con el patrén de flujo provocado por el agitador helicoidal ocasionanado un incremento en el
consumo de potencia.

En contraste, para valotes altos de Nrr/Nn la turbina Rushton impone un patrén de
flujo al mterior del tanque y por consiguiente el agitador helicoidal reduce el valor de torque

observado. Las condiciones de operacién Sptimas se determinaron de modo que se tuviera el
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minimo de los valores de torque en el agitador helicoidal. Asi, con base en este critetio se
encontrd que las mejores condiciones de operacién para la geomettia hibrida corresponden al
rango de velocidades de 10<NgT/Nur<20.

Las mejores condiciones de operacién se determinaron utilizando también la técnica de
trazadores s6lidos. Asi, esta técnica se emple6 con la finalidad de observar bajo que relaciones
de velocidad rotacional se tiene una buena circulacién en el interior del tanque de mezclado. Las
particulas utilizadas fueron ajustadas 2 una densidad similar a la de los fluidos de trabajo, por lo
que el movimiento de los trazadores se atribuyé exclusivamente a los patrones de flujo
producidos por la geometria dual. En todos los casos, las particulas se introdujeron 5 cm debajo
del nivel del fluido y a la mitad entre la flecha del agitador y la pared del tanque. Los patrones

de flujo observados pueden clasificarse en tres comportamientos tipicos:

1. Dominancia del patron de flujo del agitador helicoidal En este caso, todas las
particulas van hacia abajo rotando alrededor de la flecha del agitador helicoidal.
Cuando estas particulas acanzan el fondo del agitador helicoidal, cambian la trayectoria
y se dirigen hacia las paredes del tanque, sin entrar a a zona de agitacién de la turbina.
Asi, las particulas comienzan a elevarse siguiendo el desplazamiento del agitador
helicoidal, retornanado de esta manera a su posicion original. El patrén de flujo con
dominancia del impulsor helicoidal se observé a valores de Ntr/Nu menores que 10.
Resultados similares fueron observados previamente via CFD por Tanguy ez 4/ (1997)

pata una relacion de Norr/Nu=6.2.

2. Dominancia del patron de flujo de la turbina Rushton. Los trazadores van hacia el
fondo del tanque, de manera muy similar a la situacion antetior y entran a la zona de
influencia de la turbina. Una vez ahi, las particulas se mantienen rotando alrededor de
la turbina y dificilmente retornan a la parte superior del tanque. Este patrén de flujo se

presentd cuando NTr/Nu fue superior a 12.

3. Patron de flujo que cubre todo el espacio del tanque. En este caso, los trazadores
slidos tuvieron una buena distribucién dentro del tanque. El flujo principal es

impuesto por el agitador helicoidal y ademas se presenta un flujo secundario en Iz
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regitn de la turbina. Asi, la trayectoria tipica de este arreglo es un movimiento axial en
direccién hacia abajo rotando alrededor de la flecha del helicoidal y la mcorporacién
de las particulas a la regién de la turbina. En esta regién las particulas rotan alrededor
de la turbina y se incorporan con facilidad al patrén producido por el agitador
helicoidal, subiendo por accién de la pala helicoidal a través de las proximidades del
impulsor, cerrando asi el ciclo. Este intercambio de particulas entre los dos patrones

de flujo se presenta en valores de Nyr/Nu cercanos a 10,

Los tesultados anteriores sugieren que el mejor desempefio del sistema dual sc tiene
cuando las particulas se distribuyen bien a lo largo de todo el tanque y ademis se tiene un
menor torque en el agitador helicoidal, lo cual corresponde a las condiciones de operacion de
Nrr/Nu=10.

Nétese que si bien algunos autores han reportado cambios en los patrones de sistemas
miltiples, sobre todo de agitadores remotos, por cambio de la separacién de los impulsores {»g.
Mahmoudi y Yianneskis, 1991 y Chiampo ef 2/, 1991), en el presente trabajo los cambios en los
patrones de flujo se deben a cambios en la relacién de velocidades de agitacién. Ademiss se
espera que cot la relacién de Nit/Nu=10 se espera que el iempo de mezclado sea menor que
el obtenido con los agiradores individuales. Este hecho, muestra que la estrategia de utilizar una
combinacién de impulsores es mejor que cuando se incrementa el ntimero de impulsores

remotos, tal como han propuesto diversos autores (2.2 Vasconcelos ef @/, 1995).

4.2.2. VISUALIZACION DE PATRONES DE FLUJO BAJO

CONDICIONES NO AEREADAS

La visualizacién de los patrones de flujo se realizé tanto para fluidos de alta y baja
viscosidad. Se utilizaron agua y una solucién acuosa de xantana al 0.1%, como fluidos de baja
viscosidad, y soluciones de glucosa, goma xantana de 0.5 y 1.0%, como fluidos alta viscosidad.
En este apartado se explora la aplicacién de la relacién de velocidades Nrr/INg=10, sobre

todo con la finalidad de eliminar vortice y destruir cavernas.

108



4.2.2.1, FLUIDOS DE BAJA VISCOSIDAD

El flujo primario producido por las turbinas es de tipo tangencial dado que el liguido
sigue el movimiento de rotacién del impulsor. Cuando la velocidad se incrementa se genera un
flujo secundario radial, el cual parte del impulsor hacia las paredes del tanque de mezclado,
ocasionado pot la fuerza centrifuga generada con dicho incremento de velocidad. Este
fenémeno ocurre con fluidos de baja viscosidad, de modo que la formacién del vértice en este
tipo de fluidos es un problema tipico. Como se demostrado en la literatura (Bakker and Van
den Akker, 1994), los patrones de flujo creados por estos impulsores son fuertemente
modificados por la presencia de baffles. Asi, Ia practica més frecuente para el control del vértice
es el uso de tales dispositivos en el interior del tanque(Brennan y Leher, 1976). De hecho
Chavarria ef a/(1996) reportan que para la geometria TR/H a N1r/Nu=6.2, con la misma
direccién de giro para ambos impulsores, es necesario utilizar baffles en la parte central del
tanque a fin de reducir el vértice formado a altas velocidades de agitacidn.

Eliminacion del vortice para fluidos newtonianos

En el presente estudio se adoptaron dos nuevas estrategias para el control de la
formacidén del vortice. La primera de ellas es la introuccién del agitador helicoidal sin
movimiento alguno a manera de baffle y la segunda fue rotar el agitador helicoidal en direccién
de las manecillas del reloj, considerando una vista supetior, y la turbina en direccién contraria.
En la Figura 4.28 se presentan los patrones de flujo generados en agua por una turbina
Rushton que gira a 600 tpm. La disminucién del vértice con la introduccién del agitador
helicoidal sin movimiento es considerable (Figura 4.28.b) y pricticamente la eliminacién se
logra cuando los dos impulsores operan a una relacién de Ntr/Nu = 10 (Figura 4.28.c). Este
tipo de comportamiento fue muy similar a diferentes velocidades de operacién de la turbina

Rushton como puede apreciarse en la Figura 4.29.
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Figura 4.28. Vértice producido por una turbina Rushton girando en agna a 600 rpm  en tres
arreglos a) solo Ja turbiana b) turbina con agitador helicordal inmovil y c) turbina y
agitador helicoidal en movimiento (N /N, = 10).
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Figura 4.29. Longitud del virtice producido en agua por el sistema TR/ H en diferentes arreglos
como funcion de la velocidad rotacional de la turbina.



Un comportamiento similar se observé con el sistema TS/H. En la Figura 4.30 se
presentan los patrones de flujo producidos por la turbina Smith girando a 600 rpm en tres
condiciones: la turbina sola, 1a turbina con el agitador helicoidal inmévil y el sistema dual
trabajando en conjunto a un valor de Nts/Nu = 10. Una caractetistica importante a consideras
es que el tamafio de vétice es menor al producido por la turbina Rushton. Lo anterior queda
mas evidente al comparar los valores de las longitudes correspondientes presentadas en las
Figara 4.29 y Figura 4.31. Sin embargo, lo més importante a destacar es que ambos sisternas
eliminan el vortice cuando trabajan a Nt/Nu = 10. Esto tiene una importancia fundamental
sobre todo si consideramos que muchos procesos requieten de evitar al maximo la formacién

del vértice.

Frgura 4.30. Vértice producido por una turbina Swmith girando en agna a 600 rpm  en tres
arreglos a} solo la turbiana b) turbing con agitador belicoidal inmovil y c) turbina y
agitador helicoidal en movimiento (Npo/ Ny = 10)
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Figura 4.31. Longitud del vértice producidp en agua por el sistema TS/H en diferentes arreglos
como funcidn de la velocidad rotacional de la turbina

Para explicar la reduccién del tamafio del vértice hay que considerar que dicho vértice
se forma debido a que las fuerzas inerciales se imponen sobre la fuerza de gravedad. En ese
sentido, el nimero de Froude esti intimamente relacionado con la longitud del vértice, debido a

que su definicién relaciona tanto las fuerzas inerciales como la fuerza de gravedad:

Nd Fuerzas inerciales
Fr= = —
g Fuerza gravitacional

Considerando lo antetior, se obtuvo influencia del nimero de Froude sobre la altura
adimensional del vértice (h/H=altura del vértice/altura total del liquido en condiciones de no
agitacion). Bsta funcionalidad se presenta para el sistema TR/H en la Figura 4.32 vy las
Ecuaciones (4.7) y (4.8), las cuales corresponden a TR y TR/H(Nu=0) respectivamente.

h/iH= 1116 Fr @47



hiH= 0975 Fr (4.8)
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Figura 4.32. Influencia de Fr en b/ H para TR y TR/ H(IN;=0)

Como puede apreciarse en la Figura 4.32, la presencia del agitador helicoidal en el
interior del tanque reduce la longitud del vortice. Esto puede atribuirse a que la introduccién del
agitador helicoidal ocasiona cambios en el patrén de flujo, los cuales a su vez reducen las
fuerzas inerciales, de modo que el nimero de Froude efectivo se ve reducido v con ello se
presenta una reduccién de la longitud del vértice. Asi, al analizar las varables que estin
relacionadas por el nimero de Froude se aprecia que d 'y g son parimetros que permanecen
constantes durante el proceso de mezclado. Asi el Unico parimetro que puede verse afectado es

N. En este contexto, se definié una IV efectiva ({Veg la cual estd dada por la Ecuacion (4.9), en
la que @ = 0.355 5P y B = 1.264.

N, = aN’ (*.9)
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Con ayuda de la ecuacién anterior se planteS un nimero de Froude efectivo (Fr o el
cual esti definido considerando el valor de N de la turbina y que se presenta en Ia Ecuacién
(4.10).

a’ N* d (4.10)

Fre =
4 g

Asi finalmente haciendo uso de la Ecuacién (4.7), se definié la altura del sistema con
base al Frer y que se presenta en la Ecuacién (4.11). Como puede apreciarse en la Figura 4.33

el ajuste es aceptable para el rango de operacién de los experimentos desarrollados.

h/H= 1116 Fr, @11)

05| 1

0.4 |- @ TRH(N,=0) -
[ —— hH=1.116 Fr,,

hiH

Figura 4.33. Altura adimensional del vértice como funcidn del Fr efectivo.

Ahora bren, al analizar el caso con TS/H, se dene que la funcionalidad de h/H con Fr
para TS es del tipo ley de potencia, pero para TS/H es de tipo lineal. Esto puede apreciarse mas
claramente en la Figura 4.34. La Ecuaciones (4.12) y (4.13) definen respectivamente dichas
relaciones.
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Figura 4.34. Influencia de Fren b/ H para TS y TS/H(IN;=0)

A manera de resumen se puede decir que con los resultados experimentales antetiotes
queda de manifiesto que la longitud del vértice es mayor con TR/H que con TS/H. Ademais,
con la introduccion del agitador helicoidal estatico se tiene que la reduccion del vortice es mds
pronunciada en TS/H que en TR/H, ya que en las condiciones maximas de Fr estudiadas aqui
las reducciones aproximadas con TS/H es de 95% y con TR/H es de 65%. Finalmente la
utilizacién de los sistemas hibridos TR/H y TS/H bajo condiciones de agitacién Ntr/Nu = 10
en sentidos contrarios elimina por completo el vortice.

Eliminacién del vértice para una solucién pseudoplistica

Ahora bien, al estudiar una solucién de xantana al 0.1% (m = 0.316 Pa s, n = 0.38) con

el sistema dual TR/H se presentd un desempefio muy similar a los casos anteriores, es decir, la
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eliminacién del vortice toma lugar a una relacién de Ntr/Ny = 10. En la Figura 4.35 se
presentan los patrones de flujo observados bajo condiciones de operacién de la turbina
Rushton de 600 tpm y en la Figura 4.36 los valores de las longitudes del vértice producidas a
diferentes velocidades y relaciones NTr/Nu. En este apattado conviene sefialar que la turbina
Smith presenté también un compottamiento similar, pero una longitud méxima de 6 cm

operando de manera individual a 600 rpm.

Fagura  4.35. Virtice producido por una turbina Rushton girando en xantana al 0.1%
(m=0.316 Pa-s", n = 0.38) a 600 rpm en tres arreglos a) solo la turbiana b)
turbina con agitador helicoidal inmovil y ¢) turbina y agitador helicoidal en
movimients (Nz/ Ny = 10)
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Figura 4.36. Longitud del vortice producido en una solucidn de xantana al 0.1% (m = 0.316
Pa s, n = 0.38) por el sistema TR/H en diferentes arreglos como funciin de la
velocidad rotacional de la turbina.

Estos experimentos muestran que es posible cambiar el patrdn de flujo impuesto por Ia
turbina usando un agitador helicoidal. Asi, en el caso del agitador helicoidal sin movimiento, se
reduce la velocidad efectiva del fluido en el tanque y en el caso del sistema dual, el agitador
helicoidal produce un movimiento axial, contrarrestando asi el efecto de la turbina.

Los resultados obtenidos en esta seccidn del trabajo permite mencionar que la relacién
N1/Nu=10 constituye un parimetro importante para el disefio de la geometda hibrida
propuesta aqui. La udlidad de dicha relacidn de velocidades radica en el hecho de que es
aplicable tanto a fluidos newtonianos como a fluidos no newtonianos, todo esto en un amplio

margen de viscosidades.

4,2.2,2, FLUIDOS DE ALTA VISCOSIDAD

Caso newtoniano
Para la caracterizacién de los patrones de flujo se utilizé una solucién de glucosa con
una viscosidad de 0.5 Pa s. En este caso, empleando las dos turbinas de manera individual y

bajo condiciones de agitacion de 600 rpm. Estos experimentos mostraron que no exite
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formacién de vértice. En este sentido, la formacién del vértice depende grandemente de Ia
viscosidad del liquido en cuestién, Ya que ocasiona una reduccidn de las fuerzas inerciales y por
ende una reduccién del Fr efectivo.

Fluidos altamente psendopldsticos

Los resultados de la visualizacién de patrones de flujo mostraron que el sistema
estudiado no produce formacién de vértice cuando se manejan fluidos de una
pseudoplasticidad muy marcada (n<0.20). Como ya ha sido explicado plenamente en Ia
literatura (Wichterle y Wein, 1981), las altas velocidades de corte en las proximidades de la
turbina Rushton producen una importante reduccién en la viscosidad ¥ por lo tanto un
vigoroso movimiento en dicha regién. Pero a medida que el fluido se aleja del mpulsor la
viscosidad aumenta considerablemente, de modo que se tienen regiones pricticamente
estanicadas en la regidn alejada del agitador. A manera de ejemplo, en un trabajo treportado por
Kamiwano ¢ al. (1990), basado en simulacién numérica y trabajo expetimental, se repotta que
para una solucién acuosa de hidroxi-metil-celulosa al 1.2% la tutbina Rushton produjo un
perfil de viscosidades a lo largo del pattén de flyjo inducido. Asi, las diferencias entre las
viscosidades evaluadas en el fondo del vaso y en las inmediaciones del agitador mostraron una
diferencia del 300%.

Cotmo era de esperarse, el tamafio de las cavernas producidas no sélo depende de Ia
velocidad rotacional de los impulsores, sino que también de las propiedades reolégicas de los
fluidos de trabajo. En el caso de los fluidos pseudoplasticos, tales como las soluciones de goma
xantana, a medida que se incrementa la concentracién de la solucién el tamafio de la caverna
disminuye (Galindo y Nienow, 1993). Basados en las geomettias evaluadas aqui y utilizando Ia
técnica de coloracién con punto de adicién en las proximidades de la turbina se evalué la
formacién y destruccién de cavernas. En todos los casos de agitacién con dos impulsores se
considerd la relacién Sptima de Nyr/Nu=10.

En la Figura 4.37 se presenta la persistencia de la caverna en una solucién acuosa de
xantana al 0.5% (m = 4.377 Pa s» , n = 0.19) después de 15 minutos de agitacién con una
tutbina Rushton a 150 rpm. Conviene sefalar que en la Figura 4.37 se encuentra un agitador
helicoidal inmovil, el cual en estas condiciones no mfluye en ¢l patrén de flujo producido porla

turbina. Debido a eso, vy en contraste a lo presentado en fluidos de baja viscosidad, la
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introduccién del agitador helicoidal inmévil no es suficiente para modificar sustancialmente el
patrén de flujo producido por la turbina y por ende la caverna persiste. En Ia literatura se han
propuesto diferentes configuraciones para tratar de resolver esta problemética. La prictica mas
utilizada ha sido el empleo de sistemas de turbinas miltiples, y en algunos casos la combinacién
de diferentes geometrias de impulsotes tipo turbina tratando de lograr 2lgin efecto de bombeo
axial.

Figura 4.37. Caverna formada por sna turbina Rushton girando a 150 1pm después de 15 minutos
de aperaciin en una solucin al 0.5% de xantana (m = 4.377 Pa-su , n=0.19).

Tn este estudio, 1a eliminacién de la caverna se logrd exitosamente con la operacion de
ambos impulsores. Asi, a manera de ejemplo y empleando de nueva cuenta la técnica de adicién
de colorante en las proximidades del impulsor, en la Figura 4.38.a se muestra la regitn
mezclada después de 15 minutos de agitacién con una turbina Rushton rotando a 600 tpm en
una solucién de goma xantana al 1.0% (m = 12767 Pas” ,n = 0.14). A pesar de la presencia del
agitador helicoidal inmévil en el sisterna, el patrén de flujo no se modificd considerablemente
como para destruir la caverna. En contraste en la Figura 4.38.b se presentan los resultados de la
opetacién del sistema dual bajo las condiciones Ny = 600 tpm y Ny = 60 rpm, sélo que

después de 8 segundos de operacién!. Conviene recordar que ambos impulsores giran en
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sentidos contrarios. Ademas, en la Rigura 4.38.c s¢ muestra el mismo sisterna que en la Figura
4.38.b sélo que después de 15 minutos de agitacién. Asi, al comparar la Figura 4.38.2 con la
Figura 4.38.c se observa la gran diferencia entre los patrones de flujo inducidos por las
geometrias ¥ por tanto las potencialidades de destruccidn de cavernas por parte del sisterna
dual propuesto en este trabajo.

Es importante destacar que en la Figura 4.38.b se aprecia una zona en la parte superior
del vaso, la cual se mcorpora “tarde” al mezclado del tanque. Observaciones similares fueron
hechas por Takahashi ef 2£(1994) para expenimentos con impulsores helicoidales en fluidos
altamente viscosos a profundidades cercanas a la mitad del didmetro del tanque. Este grupo de
investigacién reporto la persistencia de una zona pobremente mezclada localizada en la la parte
cercana 2l borde interno del impulsor, a la altura de la mitad de la profundidad del tanque. En
los experimentos desarrollados en este trabajo, si bien la regidn superior del tanque no se

mezela rapidamente, el tanque no presentd zonas estancadas.

a b c

Fignra 4.38. Efecto del agitador helizoidal en el mezelady de una solucion de xantana al 1.0% (m=12.767
Pa s, n = 0.14) : a} agitaciin con turbing Rushton operando a 600 rpm_y agitador bekcoidal
inmovil después de 15 minutos b) Sistema dual operands Nyr/ Ny=10 y turbina girando a 600
rpm después de 8 segundos c) Sistema dual operando Nyy/ Ny=10y turbina givando a 600 rpm
después de 15 minutos.
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La destruccién de la caverna también se obtuvo para el sistema TS/H. Mientras que la
Figura 4.39.a presenta la regién mezclada obtenida por la agitacién sélo de TS después de 10
minutos de agitacién en una solucién de goma xantana al 1.0% (m = 12.767 Pas® ,n = 0.14), 12
Figura 4.39.b muestra los resultados después del mismo tiempo pero con el sistema dual TS/H

operando a Npr/Ny=10 y la turbina girando a 600 rpm.

Figura 4.39. Efecto del agitador belicoidal en el mezelado de una solusidn de xantana al 1.0% (m =
12.767 Pas', n = 0.14) después 10 minutos de agitacion con : a} turbina Smith operando
a 600 1pm y agitador helicoidal estdtico b) sistema dual gperands Nyr/Ny=10 y turbina
irands a 600 tpm.

Por lo expuesto anteriormente, se concluye que, para los sistemas TR/H y TS/H, la
relacidén 6ptima Np/Ny=10 favorece tanto Ia elitninacién de vértice con fluidos de baja
viscosidad, asi como la destruccién de cavemas con fluidos de viscosidad alta. Estos hechos
demuestran que los sistemas hibridos propuestos constituyen una alternativa mas para los
procesos que evolucionan con el tiempo. Particularmente para los procesos que cambian los
fluidos de trabajo de newtonianos de baja viscosidad a no newtonianos con viscosidad elevada,
tales como los procesos de fermentacion. Asi, con la misma geometria pueden resolverse los

problemas de vbrtice y cavernas, manteniendo las mismas condiciones de agitacion.
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4.2.3. DEFINICION DE LAS CONDICIONES DE OPERACION PARA

LA DISPERSION DE GAS

El objetivo de esta parte de la investigacién fue establecer las condiciones de operacién
bajo las cuales se lograra la mejor dispersién. Particularmente se adoptd el criterio de Nienow e
al. (1977), el cual considera que el gas se dispersa en el tanque una vez que las butbujas no sélo
tocan la pared del tanque, sino que también se produce una recirculacién a la parte inferior del
impulsor. En todos los casos se considerd a la turbina Rushton como el impulsor de referencia.

La comparacion con la turbina Smith se hizo sélo en las condiciones de dispersién de gas.

4.2.3.1.1.A AEREACION EN FLUIDOS DE BAJA VISCOSIDAD

El estudio bajo condiciones aereadas se restringloé fundamentalmente a dos velocidades
de aereacidn 0.5 y 1.0 vvm. Para el caso de fluidos de baja viscosidad se consideraron €l aguay
una solucion acuosa de xantana al 0.1%.

I1a operacién individual de los impulsores tipo turbina (Rushton y Smith) bajo
condiciones de agitacion de 450 y 600 tpm presentd la caracteristica de que al paso del gas, el
vértice incrementd su tamafio de tal forma que practicamente se “conecté” al suministro de
aire. Lo anterior puede observarse en las Figura 4.40 para la turbinas Rushton y para la turbina
Smith en la Figura 4.41. Como puede apreciarse en dichas figuras, la dispersién de gas es muy
limitada. En estas condiciones, la dispersion lograda con la turbina Smith es aparentemente mds
pronunciada que la obtenida con la tutbina Rushton. Estos resultados estin en concordancia
con lo reportado por Warmoeskerken y Smith(1989) y Saito e a/ (1992). Dichos autores
mencionan que la turbina Smith presenta una mejor capacidad de dispetsar aite cuando se le

compara con la turbina Rushton.
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Figura 4.40. Vrtice producido por una turbina Rushton en agua bajo condiciones de aersacion de
1.0 vom 3) 450 7pm(Fr=0.40) y b) 600 rpm (Fr=0.71).

Figura 4.41. Virtice producido por una turbina Smith en agua bajo condiciones de aereacion de
1.0 vor a} 450 rpm(Fr=0.40) y b) 600 rpm (Fr=0.71).

La desaparicién del vortex bajo condiciones aereadas se obtuvo de una manera mas
simple que en caso no aercado. La presencia estitica del agitador helicoidal fue suficiente para

eliminar e] vortice, es decir, no fue necesario mantener girando el impulsor helicoidal. En la
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Figura 4.42 se muestra esta situacién para tres velocidades de giro de la turbina de 300, 450 ¥

600 rpm.

Fagura 4.42. Paron de flujo producido por una turbina Rushton girando en agua, bajo
condiciones de aercacidn de 1.0 vom, en presencia de un agitador helicoidal estitico y
velocidades de la turbina de: a) 300 rpm (Fr=0.18), b} 450 rpm(Fr=0.40) 7y
600 rpm (Fr=0.71).

En la Figura 4.42 rambién se puede observar que a 300 rpm el gas pasa por la turbina
sin lograr dispersarse, a 450 rpm la dispersion del gas comienza a darse y a 600 rpm se tiene la
dispersion del gas en el medio. Con la finalidad de comparar estos resultados con los de la
literatura, los experimentos reportados en la Figura 4.42 se presentan en un mapa de
dispersion, tal como fue sugerido por Warmoeskerken y Smith(1986). Asi en la Figura 4.43 se
muestran, ademds de los valores experimentales, las relaciones para una turbina Rushton
(d=0.07 m) que definen la zoma de recirculacién (Nienow e a4/, 1977), transicién
carga/inundacién (Nienow ef al, 1985) y formacién de cavidades (Warmoeskerken ef 4/, 1981).
Conviene destacar que dichas funciones fueron determinadas para sistemas que trabajan con
baffles. En este caso, si consideramos como aceptable que el agitador helicoidal juega las
funciones de baffle podremos considerar que las relaciones anteriores pudieran ser aplicables

para TR/H(Nu=0). En ese sentido la Figura 4.43 muestra que para valores de N>300 pm ¥
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Q<1.0 vvm el sistema de mezclado se encuentra por arriba de los limites de carga/inundacién.
Es evidente que, 2 un valor de N constante, cuando Q disminuye el proceso se aleja mis de la
zona de inundacién; de la misma forma al mantener Q constante e incrementar N, el proceso
pasa de los limites de carga/inundacién a la zona de recirculacién.

Considerando lo anterior, es posible relacionar las dos figuras anteriores, ya que la
Figura 4.42.a corresponde al punto mis cercano a la zona de inundacién de la Figura 4.43. De
lIa misma forma, la Figura 4.42.c muestra su cercania a la zona de recirculacién de la Figura
4.43. Asi, las correlaciones reportadas en la literatura y representadas en la Figura 4.43 para
turbinas Rushton presentan una buena aproximacién a la explicacién de los fendmenos que

ocurren en el sistema TR/HWNug=0).
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Figura 4.43. Fly Fr para experimentos de dispersiin de asre en agua con turbina Rushton.

Otra caracteristica importante que se observé es que cuando se operan los sistemas a
una relacién de Nt/Nu = 10 se tene una mejor distribucion de aire en el tanque, sobre todo
en la parte inferior del mismo. A manera de ejemplo, la Figura 4.44 se presenta el caso de TS
girando a 600 rpm. Nétese que cuando ambos impulsores giran se observa una mayor cantidad

de burbujas en la parte infetrior del sistema de mezclado. Este hecho puede autbuirse 2 que

125



existe un bombeo axial descendente por parte del agitador helicoidal. Dicho bombeo provoca
que las burbujas permanezcan por mis dempo en el interior del tanque e incluso que algunas de
ellas se dirijan a la parte inferior del vaso. En términos de mimero de Froude (Fr=N2d/g)
significa que la componente de fuerza debida a la gravedad se ve incrementada por accion del
bombeo del impulsor helicoidal. Asf las relaciones presentadas en la Figura 4.43 (Fr minimo
para formacidén de cavidades, limites de las zonas de carga y recirculacién) aplicables a TR
podrian tener un cotrimiento hacia valores més bajos de Fr cuando se involucre el sistema dual
propuesto aqui (con N1/Ng = 10). De hecho, la Figura 4.44 es una muestra de lo

anteriormente descrito.

Fagura 4.44. Patrin de flujo producido por una turbina Smith a 600 rpm, bajo condiciones de
atreacion de 1.0 vor, en agua aj en presencia de un agitador helicoidal estitico b)
el impulsor helicoidal girands a 60 rpm.

Finalmente las Figura 4.45 y 5.44 presentan el desempefio de los sistemas TR/H y

TS/H bajo condiciones aereadas en una solucién de xantana al 0.1%. En este caso, las

condiciones de agitacién (N1/Ng) de 450/45 rpm y 600/60 rpm presentan una buena
dispersion de gas. Este hecho confirma que para el caso de los fluidos de baja viscosidad, el
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fenémeno de dispersién se logra en un intervalo de giro de la turbina de 450 a 600 pm, ademas

la dispersién se ve favorecida por la agitacién del impulsor helicoidal

Figura 4.45. Patrén de flujo producido por el sistema TR/H bajo condiciones de aereacion de 1.0
vvm, en solucon acuosa de xantana 0.1% (m = 0.316 Pa &' , n = 0.38 )y con

valores de Np/Ny de: a) 450 rpm/451pm b) 600 rpm/ 60 o7,
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Figura 4.46. Patrén de flujo producido por el sistema TS/H bajo condiciones de agreacivn de
1.0 vom, en solucitn acuosa de xantana 0.1% (m=0316Pas , n= 0.38) y
cort valores de No/Ny de: a) 450 rpm/451pm b) 600 rpm] 60 rpm.

4.2.3.2. EL CASO DE FLUIDOS DE ALTA VISCOSIDAD

La determinacién de las condiciones de dispersion de aire en fluidos de alta viscosidad
se restringi6 para el caso de un fluido newtoniano de 0.5 Pa s y dos soluciones de xantana una al
0.5% (m = 4377 Past,n= 0.19) y otra al 1.0% (m = 12,767 Pa s ,n=10.14).

La Figura 4.47 presenta tres condiciones de operacion del sistema TS/H en una
solucién de glucosa de 0.5 Pa s, bajo condiciones de aereacién de 0.5 vvm. En la Figura 4.47.a
se presenta el burbujeo sin movimiento del sistema dual. Como puede notarse, el aire asciende
en forma de grandes burbujas por el centro del tanque. La Figura 4.47.b muestra al sisterna
operando en condiciones de NT=450 rpm y Ny=45 rpm. En este caso, se tienen condiciones
de inundacién aunque con una ligera formacién de burbujas pequefias. En esta figura puede
apreciatse también que las burbujas grandes tenden a desplazarse hacia el impulsor helicoidal,
en donde después de un tiempo se desprenden de la parte trasera del impulsor y ascienden por
las proximidades de la pared. Fn cambio, en la Figura 4.47.c se muestra la dispersién lograda

cuando el sistema hibrido trabaja 2 600 rpm en la turbina v 60 rpm en el agitador helicoidal.
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Cuando se incrementa la velocidad de aereacién a 1.0 yvvm se observé que la dispersién sélo se
logra con velocidades de 600 tpm en Ia turbina y 60 rpm en la hélice, Conviene destacar que en
todos los casos al trabajar el sistema dual a una N1s/Nu = 10 se observa que la dispersion

mejora ya que produce burbujas més pequefias y favorece Ia recirculacién de las mismas.

Figura 4.47. Comportamients de Jas burbufas en una solucion de 0.5 Pa ¢ ¥ 0.5 voms bajo tres
condicones de operacion: a) impulsores estiticos, b} Nps/Ny = 10, Nyg = 450
rpmy ¢) Nrg/Ny = 10, Nrs = 600 rpm

Ahora bien, cuando se manejan fluidos altamente pseudoplisticos (n<0.20) el
comportamiento es un poco diferente al observado en la solucién de glucosa(0.5 Pa s). Las
soluciones de xantana del 0.5% y 1.0% pudicron dispersarse a velocidades de turbina en el
rango de 450rpm a 600 rpm. A manera de ejemplo, la Figura 4.48 presenta la dispersién de aire
en una solucién de xantana al 1% con una velocidad de gaseo de 1.0 vvm. En este caso, y de
manera similar 2 los casos anteriormente descritos, también se encontré que la dispersién de

aite se incrementa con la accién del impulsor helicoidal trabajando 2 una relacién de

velocidades de N¢/Ny = 10.
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Figura 4.48. Dispersidn de aire en una solucion de xantana al 1.0% (m = 12.767 Pa-f,
n=0.14)y 1.0 vom manteniendo Nys/Ng = 10 y Nrs = 600 rpm

De manera complementaria, se realizaron algunas evaluaciones de las variaciones del
torque en el agitador helicoidal para el sistema TR/H. Los estudios se realizaron en un amplio
margen de condiciones de operacién, asi Nyr/Nyg varié de 2 2 20. En la Figura 4.49 se
presentan los cambios del torque en el agitador de hélice bajo condiciones aereadas de 0.5 vvm
y 0.1 vvm. Commno puede notarse, el comportamiento de los cambios del torque es muy similar al
observado bajo condiciones de no gaseo, es decir existe una disminucién répida del torque para
valores de Ntr/Nu<10, punto en el cual se da un cambio en la pendiente y por consiguiente la
reduccién del torque es mas baja. En ese sentido y por analogia con los patrones de flujo bajo
condiciones no aereadas, se puede considerar que bajo condiciones de Ntr/Nu=10 se presenta
una buena distribucién de los patrones de flujo y por tanto como las mejores condiciones de

dispersion.
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Figura 4.49. Variaciin del torque del agitador belicoidal durante la operaciin del sistema dual
como funcion de NTR/INH bajo diferentes condiciones de gaseo (Soluciin acuosa d
xantana m = 4.377 Pa-s', n = 0.19 ).

4.3. COMPARACION DE LOS TIEMPOS DE MEZCLADO OBTENIDOS CON
LOS SISTEMAS DUALES

En el ptesente apartado, se aborda la comparacién de los tiempos de mezclado
obtenidos con lo sistemas duales propuestos(TR/H y TS/H). Las condiciones de operacién
para la determinacién de tn, se fijaron con base 2 los resultados de operacién Optimos, es decir,
450 y 600 rpm para las velocidades de las turbinas y una relacién constante de Nt/Nyg =10.

Por su parte, las velocidades de aire utilizadas fueron 0, 0.5 v 1.0 vvm. Como se meciond
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antetiormente, la técnica térmica se utilizé para la evaluacién de tm. Primeramente, se ptesentan
los resultados bajo condiciones no aereadas, destacando la ventaja que tiene utilizar la geomettia
hibrida en la reduccién de los tiempos de mezclado. En seguida, se discuten los efectos de la

reologia y la velocidad de aereacién sobre tm, todo esto en un amplio rango de Re.

4.3.1. REDUCCION DEL TIEMPO DE MEZCLADO CON LOS
SISTEMAS DUALES
Con la finalidad de ilustrar el desempefio de los sistemas duales, se realizé una
comparacidén con los sistemas individuales empleando una solucién de xantana al 0.5%
(m=4377 Pa s%, n=0.19) bajo condiciones no aereadas. En la Tabla 4.4 se presentan los
tiempos de mezclado obtenidos tanto con las geometrias individuales (H, TR y TS), como con
los impulsores duales (IR/H y TS/H).

Tabla 4.4. Tiempos de imezclado obtenidos con las geomeirias estudiadas en una solucion de
xantana al 0.5% (m= 4.377 Pa-5", n= Q.19).

Geometria] Ny Nt tm Nt N1t
[1/s] | [1/s] [s] [-] [-1
H 0.75 767 575.3
H 1.00 703 703.0
TR 7.5 351 2632.5
TR 10.0 178 1780.0
T8 7.5 1500 11 250.0
TS 10.0 180 1 800.0
TR/H 0.75 7.5 72 54.0 540.0
TR/H 1.0 1.0 56 56.0 560.0
TS/H 0.75 7.5 73 54.8 547.5
TS/H 1.00 10.0 49 49.0 490.0

Al comparar el desempefio de las turbinas individuales se observa que 2 la velocidad
baja de 7.5 tps (450 tpm} la turbina Rushton tuvo un tiempo de mezclado considerablemente
menor que la turbina Smith, es decir, la TR sdlo requind un 20% del tiempo requerido por TS.
Esto se puede atribuir a que cuando la turbina Smith trabaja a bajas velocidades no logra
generar una recirculacion eficiente al interior del tanque, es decir, la componente de velocidad

axial es mayor con la turbina Rushton que con Ia turbina Smuth, este hecho concuerda con Ia
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comparacién de los patrones de flujo realizada por Mishra y Joshi (1993) para este tipo de
turbinas.

Por otra parte, las turbinas Rushton y Smith presentaron un tiempo de mezclado muy
similar a condiciones de agitacién de 10 1ps(600 tpm). Este comportamiento puede deberse a
que cuando las turbinas giran a velocidades muy altas, los patrones de flujo producidos son muy
similares (Mishra y Joshi, 1993) y por tanto el tiempo de mezclado es semejante. De hecho,
Shaw(1994), al estudiar los tiempos de mezclado obtenidos con turbina Rushton y 5 diferentes
agitadotes remotos axiales, concluye que el tipo de impulsor no influye en el tiempo de
mezclado. De la misma forma, Saito ¢ 4/(1992) reportan tiempos de mezclado casi idénticos
para las turbinas Smith y Rushton.

En relacién a los agitadores helicoidales se observa que los valores de N'ty, encontrados
difieren a los reportados por Brito-De la Fuente(1992) a pesar de que se utilizd el mismo
impulsor. El valor reportado por Brito-De la Fuente(1992) fue menor al 10% del encontrado
aqui. Las diferencias se atribuyen a que los patrones de flujo observados con valores de
N1/Nu<6.2 (N1/Nu=0, en este caso), indican que el fluido que se encuentra en la parte
mferior del tanque no se logra incorporar con facilidad al patron general de flujo. Esto hace que
la diferencia sea grande, sobre todo por que Brito-De la Fuente(1992) manejé un espacio
inferior de 2.7 cm y en el presente trabajo se utilizaron 7.9 cm. Por otra parte, la determinacién
de tiempo de mezclado también influye en los resultados obtenidos. Mientras Brito-De la
Fuente (1992) ubica solamente en la parte supetior las tres sondas de medicién, en el presente
trabajo los cuatro sensores se encuentran distribuidos a lo largo del tanque. Por esta razén y
considerando los patrones de flujo observados es de esperar que el ttempo de mezclado sea
mayor con el tanque de mezclado utilizado aqui.

Al comparar el desempefio de los impulsores individuales con las geometrias hibrdas, se
observa que, en todos los casos, los sistemas duales presentaron un menor tempo de mezclado
que los impulsores individuales(Tabla 4.4). Asi, bajo condiciones de velocidad similares, los
impulsores duales presentaron un tiempo de mezclado correspondiente a sélo entre el 8 y 10%
del tempo utilizado por el agitador helicoidal. De la misma forma, el tiempo de mezclado
requerido con los impulsores hibridos fue del 5 al 32% del equivalente tempo de tmezclado de

las turbinas.
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Otra caracteristica importante a considerar es que no se presentd una gran diferencia
(1.5%) entre los tiempos de mezclado entre el sistema dual de TS/H y el sistema dual TR/H
cuando se manejaron velocidades de 450 rpm en turbina y 45 en agitador helicoidal. En el caso
de Ias velocidades mds altas (600/60), el sistema TR/H presentd un tempo de mezclado
ligeramente menor(12.5%) que TS/H. Este hecho entra en aparente contradiccién con el
comportamiento de las turbinas de manera individual (a bajas velocidades hay diferencia entre
las turbinas y a alta velocidad no la existe). La explicacién a dicha simacién podria estar
relacionada con los cambios de patrones de flujo con las geometrias hibridas. A una baja
velocidad Ia componente axial de ambas geometrias pudiera tener componentes de velocidad
axial similares. En cambio, cuando se incrementa la velocidad la turbina Rushton genera un
flujo en direccién descendente mayor que la turbina Smith. De esta forma, el fluido que se
encuenira en la parte inferior del tanque se incorpora mis ficilmente al patron general de flujo
reduciendo por tanto el tiempo de mezclado.

Estas observaciones confirman los resultados obtenidos por Tanguy er @/, 1997, en el
sentido de que el sistema dual proporciona una alternativa para la teduccién del tiempo de
mezclado. En los apartados siguientes se presenta los tiempos de mezclado, obtenidos bajo

condiciones de dispersion, para diferentes fluidos y bajo diferentes condiciones de aereacién.

4.3.2. EI. DESEMPENO DE LOS SISTEMAS DUALES

El anilisis del desempefio de las geometrias propuestas en este trabajo se realizd
utilizando el nimero de tiempo de mezclado adimensional (N'tm). Los valores de Nt se
expresaron como funcién del niimero de Reynolds para cada una de las geometrias estudiadas
considerando las velocidades de aereacién utilizadas (0, 0.5 y 1.0 vvm). Conviene destacar que
para la evaluacién de nimero de Reynolds se utilizé el didmetro del agitador helicoidal, bajo la
premisa de que dicho impulsor es el responsable principal del mezclado en el interior del

tanque.
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4.3.2.1. EFECTO DE LA REOLOGIA SOBRE EL TIEMPO DE MEZCLADO

Los tiempos de mezclado obtebidos con fluidos de baja viscosidad (agua y solucién de
xantana al 0.1% Pa s) fueron muy similares para las geometrias estudiadas. Es decir, los valores
de N tm permanecieron en el rango de 10.5 a 14 (Tabla 4.5). Este comportamiento se explica
por la similitud en los patrones de flujo, es decir, bajo las condiciones de agitacién existe un
comportamiento muy similar entre los patrones de flujo generados por las turbinas. De hecho,
Mishra y Joshi (1993), estudiando las turbinas Smith y Rushton individuales, reportan que los
patrones de flujo de ambas turbinas son muy similares cuando la velocidad de rotacidén es

elevada.

Tabla 4.5. Influencia del tipo de flutdo en el tiempo de mesclado con los sistemas duales bajo dos
condiciones de agitacion.

Geometria Nt/ Nu Fluido m, j n tm Netm®
{rpm/tpm] [Pas®, Pas] -l is} i
TR/H 450/45 XKantana 1.0% 12.767 0.14 297 222.8
TR/H 600/60 Xantana 1.0% 12.767 0.14 149 149.0
TS/H 450/45 Xantana 1.0% 12.767 0.14; 1227 920.3
TS/H 600/60 Xantana 1.0% 12.767 0147 1030) 10300
TR/H 450/45 Xantana 0.5% 4.377 0.19 72 54.0
TR/H 600/60 Xantana 0.5% 4.377 0.19 56 56.0
TS/H 450/45 Kantana 0.5% 4377 0.19 73 54 8
TS/H 600/60 Xantana 0.5% 4,377 0.19 49 49.0
TR/H 450/45 Xantana 0.1% 0.516 0.38 14 10.5
TR/H 600/60 Xantana 0.1% 0.314 0.38 11 11.0
TS/H 450/45 Xantana 0.1% 0.316 0.38 16 12.0
TS/H 600/60 Xantana 0.1% 0.316 0.38 14 14.01
TR/H 450/45 Glucosa 0.500 1.00 2000  150.0|
TR/H 600/60 Glucosa 0.500 1.00 37 370
TS/H 450/45 Glucosa 0.500 1.00 446 3345
TS/H 600/60 Glucosa 0.500 1.00 424 4245
TS/H 450/45 Agua 0.001 1.00 14 10.5
TS/H 600/60 Agua 0.001 1.00 11 11.0

*Se considera para el calulo la velocidad del agitador helicoidal

Al comparar los tiempos de mezclado obtenidos con las soluciones de xantana se

aprecia que, como era de esperarse, existe un incremento en producto Netm a medida que la
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concentracién del polimero aumenta. Diversos trabajos han reportado este tipo de
comportamiento para otras geometrias (Micheau ¢z af, 1995, Saito ef 4/, 1992). Las diferencias
encontradas en el presente trabajo se presentan en la Tabla 4.5. A manera de ejemplo, se tiene
que con la geometria TR/H, la diferencia de los tiemmpos de mezclado con los fluidos extremos
0.1y 1.0% de xantana) es muy significativa: con solucién diluida se requiere menos del 10% del
tiempo requerido con la solucién de mayor concentracién.

Por otra patte, cuando la viscosidad aumenta, tanto para fluidos newtonianos como no-
newtonianos, la diferencia entre los sistemas duales se hace evidente. El sistema dual basado en
turbina Rushton presenta tiempos de mezclado menores a los obtenidos con el sistena dual que
posece la tutbina Smith. Por ejemplo, para la solucién de glucosa estudiada y mismas
condiciones de agitacidn, el sistema TS/H requirié entre un 123 y 1150% mas de tiempo que el
sistema TR/H (Tabla 4.5). La explicacién posible 2 este hecho es que la turbina Smith produce
un menor desplazamiento de fluido en la direccién axial y pot tanto el tiempo de mezclado se
inctementa por la incorporacién con tetrazo del fluido de la tegién de la parte inferior del

tanque a la circulacién general del vaso.

4322 INFLUENCIA DE Re Y Q SOBRE Ntm EN FLUIDOS

NEWTONIANOS

El producto N-tm para fluidos de baja viscosidad (agua) permanece practicamente
constante en el rango de 25,670<Re<34,220. (Figura 4.50). Asi, para el sisternas TS/H bajo
régimen turbulento, puede definirse a N ,=10.4. Esta tendencia de que el producto Nt se
mantenga como una constante en el régimen turbulento ha sido reportada por diferente autores,
tal es es caso de Johada y Machon (1994) quienes trabajaron con difetentes sistemas: 2 y 3
turbinas (Rushton y PBT con 21,000<Re<50,415) y 4 turbinas Rushton (2,700<Re<5(,415).
Datos similares fueron reportados por Micheau ef 2 (1995), quienes presenta los tempos de
mezclado obtenidos con un sistema de doble agitador helicoidal empleando agua como fluido
de trabajo. De acuerdo 2 los valores de tm presentados, se observa que para el rango de

80,000<Re<130,000, N-tm permanece constante.
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Figura 4.50. Tiempos de megelado en agna bajo condiciones aereadas y no aereadas con ef sistema
dnal TS/H.

Al cambiar el agua por un fluido més viscoso, como es Ia solucién de glucosa estudiada
(0.5 Pa s), se tiene una reduccién considerable de Re, lo cual hace que el proceso pase de la
regién turbulenta a la de transicién. En el rango de operacién estudiado (70<Re<93) y pata
condiclones no aereadas, el sistema TR/H muestra una disminucidén de N-tm con el aumento de
Re, en cambio la geomettia TS/H presenta un incremento(Figura 4.51). Como se ha reportado
en la literatura para diversas geometrias(Chavan ef a/, 1975; Masiuk y Lacki, 1993; Rzyski, 1993),
este comportamiento de disminucién de Nty con un incremento de Re es lo mis frecuente. De
hecho Brito-De la Fuente (1992) reporta que, para un tanque con agitador helicoidal de las

mismas dimensiones qu el utilizado en este trabajo, existe una disminucién de Nt para valores

de Re>40 tanto para fluidos newtonianos como no newtonianos.
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Figura 4.51. Comparacién del tiempo de mesclady de las geometrias duales bajo diferentes
condiciones ds gaseo en #na solucidn newtoniana de ghucosa(0.5 Pa g).

El incremento de N'tm con Re, en condiciones no 2ereadas, empleando la geomettia
TS/H a pesar de patecer atipico, es similar a los resultados obtenidos por Novak y Rieger
(1975) quienes trabajaron con agitadores helicoidales. De acucrdo con los datos presentados
por dichos autores, cuando se aumenta el Re en el rango de 30<Re<100 se presenta un
incremento N'tm, lo cual es seguido pot una disminucién para Re>100. De la misma forma,
Takahashi e/ 4/(1988) encontraron que, para agitadores helicoidales y fluidos pseudoplésticos
(0.69<n<0.83), al incrementar Re el tiempo de mezclado adimensional incrementa ligeramente
hasta un valor critico 2 partir del cual N-tm disminuye. Los valores de Re criticos se reportan
entre 1 y 10.

La aereacién modifica considerablemente N'tm cuando se emplean fluidos con

viscosidad elevada. En el caso del sistema TR/H, la reduccién conduce 2 tdempos de mezclado
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de entre el 18 y el 89% de los tiempos de mezclado bajo condiciones no gaseadas. En el caso de
TS/H la reduccién es atin més pronunciada, es decir, se requiere s6lo del 4.7 al 7.8% del tiempo
utilizado en condiciones no aereadas(Figura 4.51),

Pata explicar los fendmenos anteriores, se puede hacer uso de Ia terminologia
propuesta por Mann(1986) relativa a los patrones de flujo, la cual fue citada por Vasconcelos ez
a(1995) en su trabajo de sistemas multi-turbinas. Cuando el tanque se encuentra “dorminado
por el agitadot” cualquier incremento de la velocidad de aereacién afecta la agitacién mecénica
sin compensacién de la agitacién neumitica. En cambio, cuando el tanque es “dominado por
el flujo de gas™, se observa que cualquier incremento en el flujo del gas favorece al mezclado,
¢ incluso existe un punto tal en que la circulacién se ve abruptamente favorecida cuando el
impulsor se inunda(Smith ef 4/, 1987). Existe también una “condicién intermedia® en la cual
los efectos negativos del bombeo de aire se ven contrarrestados por los efectos positivos sobre
el flujo axial del fluido.

Ademis, conviene recordar que los expetimentos se realizaron bajo condiciones de
dispersion, es decir, el aire recibido por las turbinas fue dispersado proyectindose hacia las
paredes del tanque en donde se incorpora al pattén de flujo impuesto por el agitador helicoidal
y de esta forma asciende por las paredes del tanque. Situacién un tanto semejante 2 la reportada
por Hsu y Huang (1997) quienes sefialan que, bajo condiciones de dispersién de un sistema dual
de turbinas PBT con baffles angostos, el aire asciende después de dispersarse por las paredes del
tanque. Considerando lo antetior, los patrones de flujo impuestos por las geomettias hibridas
estudiadas en este trabajo, bajo las condiciones de dispersién de gas, son “dominados por la
agitacion mecdnica y favorecidos por Ia aereacion”

Como se ilustra en la Figura 4.51, la reduccién de Nt mis importante con el sistema
TR/H se tiene a un Re=70. En este caso, la circulacién se ve favorecida por un incremento en
¢l gasto de aire, pero o porque el impulsor esté inundado, sino debido a que el aire potencia el
patron de flujo promovido por el agitador helicoidal, por las razones antes expuestas. En
cambio cuando la velocidad de agitacién se aumenta (Re=93), el patréon de flujo estd
pricticamente dominado por el flujo impuesto por el sistema de agitacién, de modo que no

existe influencia de la velocidad de aereacidn sobre Netm,.

139



Por otra parte, para el sistema TS/H se observa que bajo condiciones de no 2ereacién,
la reduccién de N'tm se da para los dos valores de Re estudiados. Recordemos que bajo
condiciones gaseadas, TS/H favorece una mayor dispersién de gas que TR/H. En cambio,
bajo condiciones no gaseadas, TR/H favorece una mejor circulacién que TS/H(Tabla 4.5).
Como se menciond lineas arriba, el patrén de flujo en el tanque se encuentra dominado por la
agitacién mecinica y favorecido pot la aereacidn. Asi, en virtud de que la dispersién de gas es
mayor con TS/H, sec esperatia que la circulacién se vea mas favorecida por la aereacién. Esto
queda de manifiesto en la Figura 4.51, donde N'tn, de TS/H reduce hasta el equivalente de
1/13 a2 1/20 del correspondiente valor de condiciones no gaseadas. Bajo las mismas

condiciones, TR/H reduce el valor de N'tm de manera menos significativa, es decir de 1/5 a

9/10 de lo requerido bajo condiciones no aereadas.

4.3.2,3.INFLUENCIA DE Re Y Q SOBRE Nt, EN FLUIDOS NO-
NEWTONIANOS

Antes de presentar los resultados de tiempo de mezclado correspondientes a los fluidos
no newtoianos, conviene hacer algunas observactones relativas al namero de Reynolds utilizado
en el anilisis. Debido a las limitantes experimentales, no fue posible evaluar el consumo de
potencia para el sistema dual con N1/Nu=10, por lo que no fue posible determinar una
viscosidad de proceso que permitiera evaluar un Re efectivo. De modo que se decidid utilizar el
Regen para esta parte del analisis. Asi el Re utilizado estd dado por la Ecuacion (1.9):

p N¥" g2
Regen, = T

Hsta situacion puede conducir a que exista una sub o sobre estimacién de Re. Para estos
experimentos se utilizaron soluciones de goma xantana (0.14<n<0.38; 0.316<m(Pa-s]<12.767).

El Ia Figura 4.52 se presentan la variacién de los de Ntm como una funcién de Regen
para la geometria de TR/H. Como puede observarse para las condiciones de 0 vvm, el
comportamiento es el tipico observado para un régimen de transicion(Chavan ez 4/, 1975), es
decir Ntn reduce 2 medida de que aumenta Re. En ese senddo, los valores de Regen pareceria
que estan subestimados, ya que la disminucién se manifresta incluso en la regién laminar (Regen
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<10). Bajo esas mismas las condiciones de no aereacién (0 vvm), obviamente la circulacién esté

controlada por la agitacién mecinica.

Cuando se utiliza aereacién, se observa la presencia de un valor miximo de Nty a
valores de Regen entre 4.5 y 8 para 0.5 vvm y entte 2.7 y 4.5 para 1.0 vvm (Figura 4.52). Este
comportamiento es similar al reportado por Takahashi ez 2/ (1988), para agitadotes helicoidales y
fluidos pseudoplasticos (0.69<n<0.83), quienes encontraron valores de Re criticos 1y 10. De la
misma forma Micheau ez 2/(1995) reportaron un valor maximo de N'tm con un Re alrededor de
100, obtenidos con fluidos pseudoplisticos bajo aereacién a 0.89 vvm. En nuestro caso,
parecetia que las modificaciones en las propiedades reolégicas debidas a la hidrodindmica y la
aereacion se combinan de tal forma que provocan que exista una competencia entre la
circulacion promovida por los impulsores y la debida 2 la aereacién. Como consecuencia de lo
anterior se obtiene el incremento de Nty antes referido.

En el caso del sistema TS/H se tiene que también se presenta una reduccién de Nty
con un incremento de Re (Figura 4.53), ain a valores de Re<10, lo cual hace suponer que
también dichos puntos se encuentran en la region de transicién y por tanto se tiene una

subestimacion del Re.
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La competencia entre los flujos promovidos por la aereacién y la agitacién mecanica
también se presenta con la geometria TS/H. Noétese que para valores de Re<10 2 0.5 vvm
existe, en la mayoria de los casos, un incremento de Netn en comparacién con el caso no
aeteado (Figura 4.53). Este hecho hace suponer que la agitacién esti dominada por la agitacion
mecanica y por ende la aereacién incrementa Ntm,.

Por otra patte, el sistema TS/H, bajo condiciones de 1.0 vvm, presenta una valor -
maximo entre un Re de 2.7 y 8. Esta tendencia es similar a la del sistena TR/H (0.5y 1.0 vvm) y
a los trabajos antes referidos de Takahashi e 2/(1988) y Micheau e #£(1995).

Al comparar el desempefio de los dos sistemas duales, se observé que los tiempos de
mezclado obtenidos con TR/H son, en su mayotia, menores a los obtenidos con 'TS/H, sobre
todo para el caso no aereado y de 0.5 vvm. Bajo las mismas condiciones de agitacién y
aereacion, el tiempo requerido por TR/H esti entre el 8.6 y 78% del tdempo requerido por
TS/H.

Finalmente, conviene destacar que los valores de Nt obtenidos con Re>65 poseen
6rdenes de magnitud semejantes y pricticamente son idependientes de la velocidad de aereacién
y de la geometria. Fl promedio de Ntm para dichos experimentos es de 12.3, con valores
extremos de 9.8 y 16.5. Si dichos valores se comparan ademis con los obtenidos con agua
(Figura 4.50), es decir, N-tm = 10.4, puede verse que los valores son muy semejantes. Por esta
otra razdn, de nueva cuenta podria decirse que los nameros de Reynolds estin subestimados.

Algunas de las conclusiones directas de esta parte del estudio indican que el tdempo de
mezclado es menor al 35% del tempo de mezclado requetido por los impulsores individuales.
Bajo las condiciones de operacién que garantizan dispersién de aire y macromezclado, se
observa que, para fluidos de baja viscosidad, el Hempo de mezclado adimensional (N'tx ) para
los sistemas propuestos (TR/H y TS/H) es pricticamente una constante (12.3 para xantana
0.1% y 10.4 para agua) que no depende ni de la geometria, ni de la velocidad de aereacién
(O<vvm<1.0).

En el caso de los fluidos no newtonanos los tlempos de mezclado son menores con
TR/H que con TS/H. Ademis, existe una subestimacién del Re, ya que se observan
comportamientos caracteristicos de régimen de transicion adn para valores de Re<10. Es decir,

existe una disminucién de N-ty con incremento de Re. En ese sentido, es necesario realizar
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mayores esfuerzos para la definicion de un Re efectivo, el cual incorpote los cambios
ocasionados en la velocidad de cizalla del sistema hibtrido dual.

Por otra parte, bajo condiciones de acreacidn se detectaron incrementos de Nty
seguidos de una disminucién (valores maximos) con aumento de Re, lo cual se atribuye a que,
bajo clertas condiciones de operacién, existe una dominancia del flujo impuesto por el agitador

con una posible competencia del patrén de flujo producido por la aereacién.
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5. CONCLUSIONES

Los resultados obtenidos mostraron que el consumo de potencia del sistema hibrido
formado por la turbina Rushton y el agitador helicoidal, girando de manera constante una
relacion de velocidades de Nr/Nu=6.2, no es igual a la suma de los consumos de potencia de
los impulsores individuales. Mientras el valor de Kp del sistema hibrido fue de 340.45, el de la
turbina Rushton fue de 72 y el del agitador helicoidal fue de 138.8. Por otra patte, el consumo
de potencia no-newtoniano se determind como una funcién del indice de flujo de los fluidos
estudiados. Con base a lo anterior, se establecié una correlacién Gnica adimensional de
consumo de potencia, para los fluidos pseudoplisticos estudiados. La influencia de las
condiciones de aeteacién en el rango de 0 2 1.8 vvm no fue muy marcada, siendo el incremento
del mimero de Froude el que mis contribuye a la disminucién del consumo de potencia
aereada. Ademds, para las condiciones de operacién de NT/Nu=6.2 y bajos ntimetos de
Reynolds, se detectaron zonas segregadas en la parte inferior del tanque.

Las condiciones de operacién Sptimas para el sistema hibrido dual propuesto fue de
Nt/Nu=10. Cuando la relacién de velocidades fue tomada como Np/Ny< 10, la dominancia
del patron de flujo se dié por el agitador helicoidal observindose algunas zonas segregadas en la
parte inferior del tanque. A valores Nt/Np>12, el patron de flujo fue impuesto por la turbina,
formando un patrén de flujo tal, que era poco alterado por el patrén de flujo generado por el
agttador helicoidal, observandose zonas no muy bien mezcladas en la parte superior del tanque.
En cambio cuando se mantuvo una relacién de velocidades N1/Nu=10, ¢l pattén de flujo en el
interior del tanque mantuvo un intercambio de fluido 2 lo largo de todo el tanque.

En el caso de los fluidos de baja viscosidad, es posible reducir el tamafio del vértice,
esto se logra con la introduccién en el sistema del agitador helicoidal estitico, en lugar de

baffles. Ademas la eliminacién del vértice se puede lograr de dos formas: 1) bajo condiciones
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no aereadas, operando el agitador helicoidal en sentido de giro contrario al sentido de giro de la
turbina a una relacién de Nt/Nu = 10 y 2) para condiciones gaseadas la simple introduccién
del agitador helicoidal estatico.

Los experimentos mostraron que las condiciones que favorecen la dispersién del aire en
los flutdos estudiados se dieron para Nt >450 rpm. Al operar el sistema dual a una relacién de
velocidades de Nt/Ny = 10, Ia dispersién se vid favorecida. Por otra parte, la tutbina Smith
present6 una mejor dispersién en todos los casos analizados.

El tiempo de mezclado de las geometrias duales es menor al 35% del tiempo de
mezclado tequerido por los impulsores individuales. Dichos valotes muestran que las
geometrias propuestas son potencialmente ttiles en los procesos que demanden valores bajos
de tiempos de mezclado.

Bajo las condiciones de operacién que garantizan dispersién de aire y macromezclado,
s¢ observa que, para fluidos de baja viscosidad, el tiempo de mezclado adimensional N'tm )
para los dos sistemas propuestos (IR/H y TS/H) es practicamente una constante, siendo 12.3
para xantana 0.1% y 104 para agua. Es decit, para dicho régimen, N'tm no depende ni de la
geotnetria, ni de la velocidad de aereacién (0svvm<1.0).

En el caso de los fluidos no newtonanos se observa un comportamiento caracteristico
del régimen de transicién, atin para valores de Re<10. Es decir, existe una disminucién de N-t,
con incremento de Re. En ese sentido, es necesario realizar mayores esfuerzos para la definicién
de un Re efectivo, el cual incorpore los cambios ocasionados en Ia velocidad de cizalla del
sistema hibrido dual. Ademds, bajo condiciones de aereacién se detectaron incrementos de
N-tm seguidos de una disminucién (presencia de valores miximos) con aumento de Re, lo cual
se atribuye a que, bajo ciertas condiciones de operacién, existe una dominancia del fiujo
impuesto por el agitador con una competencia del patrén de flujo producido por la aereacién.

Los ttempos de mezclado obtenidos con TR/H son, en su mayortia, menores a los
obtenidos con TS/H, sobre todo para el caso no aereado y de 0.5 vvm. Bajo las mismas
condiciones de agitacién y aereacion, el tiempo requerido por TR/H esté entre el 8.6 y 78% del
tiempo requerido por TS/H. Es conveniente sefalar que las comparciones de los ttempos de
mezclado de los sistemas TR/H y TS/H se hicieron a mismas condiciones de agitacion, en
términos de velocidad rotacional. En este sentido, pudiera resultar que al comparar ambas
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6. RECOMENDACIONES PARA
INVESTIGACIONES FUTURAS

Si bien las conclusiones anteriores permiten avanzar en la caracterizacién de la nueva
geometria hibrida propuesta, aiin es necesatio profundizar en el conocimiento de algunos
aspectos tales como el consumo de potencia bajo las condiciones de proceso Sptimas, es decir,
para una relacién de velocidades de Nt/Nu=10. Dicho patametro, permitird la comparacién
del desempefio de dicha geometria con otros sistemas teportados en la literatura, ya sea
utlizando el concepto de energia de mezclado o bien la relacién de potencia
consumida/volumen del tanque.

La definicién de un Re efectivo para el tratamiento del caso no newtoniano con una
relacion de velocidades de agitacién de Ntv/Ny=10 sigue siendo un aspecto a desarrollar. De
modo que sea posible obtener una curva Gnica adimensional Gt en el disefio de procesos que
evolucionan con el tiempo. En este sentido, el primer paso podtda darse utilizando la simulacién
numeérica, sobre todo con el cédigo numérico probado con éxito en la literatura para el sistema
dual con Ntr/Nu=6.2 (POLY-3DMR Rheotech Inc.). La simulacién numérica podtia contribuir
también al conocimiento més preciso de los patrones de flujo toda vez que permite la
visualizacién de los mismos con mayor detalle.

Indudablemente que la cuantificacién de la transferencia gas-liquido es otro de los
trabajos 2 realizar, sobre todo para comparatlo con otros atreglos de impulsores. En este
aspecto, dentro de nuestro grupo de mvestigacién se tienen ya algunos avances.

Otro de los aspectos a desarrollar en trabajos futuros es el estudio de la formacion de
cavidades en la presencia de los dos agitadores. Aqui habria que definir el papel que juega el
bombeo del agitador helicoidal en el proceso y sobre todo en la definicién del Fy minimo para

la formacién de cavidades y los limites de la regién de carga e inundacién.
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Ahota bien, en el campo de las fermentaciones, esta geometria tiene un reto a vencer,
probar que el macromezclado logrado con el agitador helicoidal de la geometria dual, es mi4s

favorable para el desarrollo microbiano que aquel promovido por los agitadores multiples

basados en impulsotes remotos.

Sea pues el beneficio de la duda que impulse  la biisqueda de nuevos retos.
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Abstract

Ungassed power measurements in a dual coaxial mixer composed of a helical ribbon and a Rushton turbime were carried out in lanyinar
mixing conditions for Newtonian and non-Newtonian shear thinning fluids. For the Newtonian case, the power draw constant K, for the hybrid

geometry was not the sum of the individual impeflers. This was ex
well as the top-ta-bottom circulation pattern of the helical nbbon im

plained by considering the radial discharge flow in the turbine region as
peller. For the non-Newtonian fuids, the results showed that, ata given

Reynolds number, power consumption decreases as the shear thinning behaviour increases. A dimensionless and unique representation of the
power draw data was obtained by shifting the non-Newtonian power draw results to the Newtonian curve. This was carried out with a K,
function defined from the K,(n) data. The predictions for &, were found to be in good agreement with those obtained using the classical
method of A.B. Metzner and R.E. Otto (AIChE J., 3 (1957) 3-10). It was observed that pseudoplasticity tends to shift the upper limit of the
laminar region toward Reynolds numbers higher than 10. © 1997 Elsevier Science S.A.

Kevwords: Viscous mixing; Dual impellers; Power consumption; Non-Newtoman fluids

1. Introduction

Many transformation processes in the food, chemical and
fermentation industries involve mixing operations of com-
plex fluid streams such as fibres, suspensions and gels. In
mixing, the flow conditions in the mixers are known to govern
the process efficiency and the product quality. These flow
conditions are particularly sensitive to the non-Newtonian
properties (shear—thinning, thixotropy, elasticity) of the
media at hand, and the rheological evolution in the vessel due
to physical or chemical reactions. Although it is now recog-
nized that for mixing rheologically complex fluids, close
clearance impellers are more effective, however, the classical
Rushton turbine remains the most common impeller in indus-
trial and research equipment, particularly in the fermentation
industry.

Fermenters are usually employed in the production of bio-
mass as well as intra- and extra-metabolites. In these proc-
esses, mixing plays a dual role: to ensure the homogenization
of nutrients, and also in oxygen transfer. An ideal impeller
should mix the bulk efficiently and at the same time promote

* Corresponding author.

1385-8947/97/$1700 © 1997 Elsevier Science S.A. All Tights reserved
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gas dispersion. It is well known that owing to the evolving
rheological properties of many broths, the Rushton turbine
does not perform efficiently. Henzler and Obernosterer [ 1]
using Rushton turbines with shear thinning fluids proved that.
under ungassed conditions, the dead zones in the agitated
vessel could be up to 70%. This problem was attributed to
the existence of viscosity gradients in the mixing tank, which
are generated by the different shear rates found in the vesse]
[2]. If mass transfer is considered at the same time, the
preblem becomes even more severe.

The design of optimal mixers for rheologically evolving
systerns is still an open issue in industry. Two basic schemes
are followed: the most common is to use an impeller which
represents the best compromise in terms of mixing efficiency
over the course of the reaction; the second is to change the
impeller during the process. The latter alternative is in prac-
tice difficult to implement and sometimes notrecommendable
for certain sensitive processes like fermentation.

Another possibie approach is the use of combined or hybrid
geometry impellers. Although not well documented, several
empirical designs have been proposed in the literature which
involve combinations of high-speed and low-speed impellers

[31.
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Investigations have been carried ont in mixing tanks with
non-standard geometries. Strek et al. {4] developed a conical
impeller in order to promote gas dispersion. The authors
concluded that power consumption is lower than that obtained
with an equivalent turbine. However, the authors warned that
these results could be modified with the presence of two
phases (gas—liquid). Pandit | 5] proposed an impeller with
flinging blades based on a Rushton turbine. The power con-
sumption level was found to be insensitive to the presence of
gas. Studies with a dual impeller (Rushton turbine and Scaba
impeller) were presenied by John et al. [6]. They noted that,
by keeping constant the velocity of the Rushton turbine, the
total power input is mainly governed by the Scaba impeller.
Nouri and Whitelaw [7] reported the flow characteristics of
hyperboloid stirrers. The authors observed that this device
has a power consumption up to 28 times less than Rushton
turbines but that the mixing performance was deficient.
Recently, Fort et al. [8] presented an uncommon mixing
system consisting of a spherical vessel with a modified anchor
impeller. They concluded that the power input depends on
the ratio of the immersed area to the total area, and that it is
independent of the liquid volume.

The objective in the above studies was to obtain a more
efficient geometry than the traditional Rushton turbine. The
performance of these new geometries is now relatively weil
documented for the Newtonian case but there is almost no
information regarding their efficiency in the context of rheo-
logically complex fluids.

The aim of the present work is to investigate the mixing
performance of a new dual impeller mixer under nngassed
conditions with both Newtonian and non-Newtonian fluids.
This mixer is composed of a coaxial Rushton turbine and an
helical ribbon impeller rotating at different speeds. The hel-
ical ribbon impeller was chosen because of its good top-to-
bottom pumping characteristics with non-Newtonian fluids
and the Rushton turbine owing to its proven capabilities for
gas dispersion.

It is worth noting here that this mixing system as well as
the operating conditions described in the following section
have been designed for aerobic fermentation applications.
Parallel work is being camried out by our research group in
order to evaluate the gas-liquid mass-transfer capabilities of
the system. The resuits of this study will be reported later.

2. Experimental set-up

The experiments were performed in a flat cylindrical vessel
of 0.21 m inner diameter using the double coaxial impzller
shown in Fig. 1. The impeller system was fitted to a driving
shaft coupled to a variable speed motor. A custom-designed
gear box was used to set the speed ratio between the Rushton
turbine and the helical impeller. This ratio was kept constant
and equal to 1:6.2 (i.e. the Rushton turbine rotates 6.2 times
faster than the helical ribbon, both in the clockwise direc-
tion}. Indeed, in typical fermentation applications the rota-
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Fig. 1. Experimental set-up.

tional speed of the Rushton turbine is around 0-60
rev min !, and in chemical reactors helical ribbon rotates :
speeds of 0—100 rev min~’. The ratio of the height of t
liquid to the height of the helical ribbon impeller was specifie
at 1.26.

Six Newtonian com syrup soluticns with viscosities rans
ing from 3.5 to 71.6 Pa s were used. For the non-Newtoniz
case, six shear thinning aqueous solutions of Gellan (Kele:
Merck) and xanthan gum (Keltrol T, Kelco-Merck) wes
studied. Gellan solutions were prepared by adding 0.5% (w
v) of sodium citrate. Xanthan solutions were prepared .
constant ionic strength by adding 0.1% (w/v) NaCl. Tt
steady shear viscosity function was evaluated using a rot:
tional rtheometer (HAAKE CV-20N) provided with a cor
and plate geometry (PK20-4). The viscosity for the she:
thinning fluids in the linear region, was well fittled by tt
QOstwald—de Waele model. The flow behaviourindex nrange
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from 0.25 to 1.0 and the consistency index m from 2.8t0 21.5
Pa s".

In order to determine the power consumption. torque meas-
urements were performed with a non-contact strain gauge
torquemeter (S. Himmelstein Co., model 2081T) in the range
from 0 to 2.8 N m, with an accuracy of 0.1% at fuil scale.
The speed of the Rushton turbine was measured with an
optical encoder, and with a digital tachometer in the case of
the helical tibbon (this last for verification purposes). Exper-
iments were carried out at room temperature.

3. Results and discussion
3.1. Newtonian fluids

We first show in Fig. 2 the experimental results for the
Newtonian power consumption. The power constant K, of
the dual mixer can be expressed as

N,Re=K,=340.45+3.4 (1)

It can be seen that the mixing regime for the Newtonian
fluids is laminar, since a straight line of slope —1 can be
plotted in the whole range of Reynolds number covered in
the experiments. It is worih noting that the helical ribbon
diameter and rotational speed were used as the characteristic
length and velocity respectively in the definition of the Reyn-
olds number.

Power draw measurements carried out on each individual
impeller showed that the individual power constant K, is
138.8 and 72.0 for the helical ribbon and the Rushton turbine
respectively. The power curve of these impellers values is
also shown in Fig. 2. As can be noticed, the power consump-
tion for the hybrid system is not the sum of the individual

10* prmrr

@ Experimental data
— Np Re = 340.45 = 3.40
| — — Helical ribbon

. N Rushton turbine

1025-

101 -

il

10

10°

Re

Fig. 2. Newtonian power consumption curve for the hybrid geometry, the

helical ribbon and the Rushton turbine.

impeiler contributions. Although it is very difficult to com-
pare these results with data from the literature, an explanation
may however be found in the flow pattern created by this dual
geometry. Tanguy et al, [9], from three-dimensional numer-
ical simulations on the same geometry, reported a significant
rearrangement of the flow pattern in the lowest half of the
helical nibbon region due to the action of the turbine. The
strong radial discharge flow in the turbine region almost com-
pletely offsets the axial pumping of the helical ribbon, result-
ing in an increase in the energy consumption. For other dual
impeller mixing systems (i.e. dual Rushton turbines), total
power input is strongly dependent on the impeller spacing
and therefore, the induced flow pattern. Hocker et al. [10]
concluded that, for dual Rushton turbines, in the turbulent
regime, the total power draw is the sum of the individual
impeller contributions. However, for the laminar regime, total
power is about 20% more than the sum of the individual
impeller power consumption.

3.2. Non-Newtonian fluids

Experimental power draw results for the shear thinning
fluids are treated as a departure from the Newtonian case.
Then, a generalization of the classic dimensionless powet
draw relation for power law fluids ig given by

P

K(n) =N, Regen=d3 N+

(2)

The above equation assumes as a characteristic velocity
the product of the impeiler diameter and the rotational speed
Nd, in this case both from the helical ribbon. Fig. 3 shows the
experimental results for the shear thinning fluids studied here.
As can be seen, for a given Re number, power consumption
decreases as a function of the level of pseudoplasticity, and
this decrease is more pronounced for the more extreme fluids.
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Fig. 3. Non-Newtonian power consumption curve.
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Fig. 4. Experimental K,{»} data and predicted values from Eg. (3).

It must be noted that the results shown in Fig. 3 allow us
toestimate the variation of K, as a function of n. This variation
is presented in Fig. 4 for each shear thinning fluid tested. The
experimental results were fitted by a non-linear regression
algorithm to the following model, as suggested by Brito-De
la Fuente et al. {11]:

Kp(’?)=Kp(,¢=1) bn—lc(n—l)!n (3)

where the value of K, -, is given by Eq. (1), b and c are
equal to 4,19 +0.79 and 1.48 +0.095 respectively. The plot
of Eq. (3) is also shown in Fig. 4. The fitting obtained is very
good. Let us mention here that Eq. (2) has been nsed in the
literature to process experimental power draw data obtained
with different impeller geometries [11,12].

In order to obtain a generalized dimensionless power draw
curve for both Newtonian and non-Newtonian fluids, an
effective viscosity (also named process viscosity) 7. must
be defined, which is a function of the effective shear rate 7.
Based on the concepts of Metzner and Otto [13], as well as
Eq. (2}, Brito-De la Fuente et al. [ 11] showed that

_x pN& _ K pN&

N 4
PP e m(ENT )
or
PT (N m)  Regen
Then, 7. can be defined by
1/(n—1)

K
.}-,:=[_2_(_’El] N (6)

KP

This effective shear rate is then used to calculate the effective
viscosity and thus the effective Reynolds number Re,, given

by

104:..“.| ———r— T — Ty
[ n[j m [Pasn}
@ 025 7.83
B 0.25 21.585
A 033 4.98
¥ 033 10.84
¢ o4t 2.88
108 |- 2 042 285
o F — Newtonian case E
Zﬂ.
102 =
101;....! . MRS | i —_—a

107 100 10"
Re, = (p N} / (my, ™)

Fig. 5. Generalized dimensionless power consumption curve for the dual
helical ribbon~Rushton turbine system.

Re.-—24_ @)
m( V)

The power input data for the shear thinning fluids were
recalculated by using Eq. (7). The results are shown inFig. 5.
As can be observed, the power input results for the non-
Newtonian fluids are superimposed on the Newtonian curve.
This suggests that the factor used to generalize the results is
adequate.

A tendency to shift the upper limit of the laminar region
towards higher Re numbers (Re>10)} owing to the shear
thinning behaviour is also observed. This is in agreement
with previous reports [11,13].

It shouid be pointed out here that the proportionality factor
between the effective rate of deformation and the impeller
rotational speed in Eq. (6), is nothing but the well known X,
factor from the Metzner and Otto {13] method, given here
by

K, (n)

1/(n—1)
Ks=[—P—-] (8)

K,

Then, from Eq. (8), it is obvious that the value of K,
depends on the model used to express the K,(n) resuits,

Rieger and Novék [ 14] expressed their power draw results
with shear thinning fluids and helical impellers by

K (n)=K,,—exp[ ~B(1—n}] (9)

where B is a constant equal to 36.73. If Eq. (9) is substituted
into Eq. (8), then the resulting X, is a constant. Netusil and
Rieger [12] using shear thinning fluids with » in the range
from 0.16 to 1.0, fitted their power consumption resuits.
obtained with helical ribbons, screw with a draught tube and
off-centered screw by

Kp(n) =Ko, yn® (10)
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Fig. 6. K, values from the experimental K,{n) data and the Metzner—Otto
approach.

where & is a constant dependent on the geometry. Again, if
this model is substituted into the K, equation. the result is a
decreasing function of » with high K, values at low values of
n. Although the authors proposed Eq. (10}, they concluded
that an average value of K may be used. In Fig. 6, we show
the predicted results for the K| parameters using our experi-
mental results expressed by Eq. (3) as well as the estimated
values obtained by following the classic Metzner and Otto
{13] calcnlation. It is clear that X, is a function of the fluid
flow properties regardless of the model used to express the
power input data. Let us emphasize that one advantage of
using Eq. (6) is that there is no need to know a priori a X,
value. Furthermore, if needed. K| can be determined with a
reasonable accuracy using only one power input measure-
ment and Eq. (2), in addition to the Newtonian power curve.

4. Nomenclature

b constant in Eq. (3) (~)
c constant in Eq. (3) ()
d impeller diameter (m)
K,  K,=ReN, (~)
K (n) defined by Eq. (2) {(-)
K, defined by Eqg. {6) (=)

m consistency index in the power law {(Pas™
model

n flow behaviour index in the power (=)
law model

N rotational speed of impeller (revs™h)

N, power number of impellers. N=P/ (-
pd’N?

P power consumption of impeller (W)

Re, effective Reynolds number, (=)
Re. = pNd*/my2 ™!

Re,.. generalized Reynolds number, ()
Regon=pN*~"d*/m

) viscosity (Pas)

p density (kgm™3)

Ve effective shear rate given by Eq. (6) (s~ 1)
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