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NOMENCLATURA

.

A = drea proyectada & de seccidn de una esfera.

C, = Coeficientc de arrastre.

d = didmetro de particula mds:ipedueiio en una mezcla de dos tamafios.
D = didmetro de la particula mds grande en una mezola dos tamafios.

didmetro de particula.

tJ
(]

D, = didmetro del tubo.

F = fuerza de arrastre.

g = constante de gravitacidn.

g, == factor de conversidn.

G = masa velocidad del fluido.

h = coeficiente de transferencia de calor.

k, = Conductividad calorifica del FRuido.

L = Altura del lecho.

Lo =- Altura del lecho estatico.

L .= Altura del lecho a la cual comierza la formacidn de €mbolos.
L= Altura del lecho fluidizado menos altura del lecho estdtico.

myn = pendientes.

NMu = Fimero de Nusselt.

L. Nimero de Reynolds.

A - Cafda de presidn total.

AP = Caida de presidn por unidad de longitud.

APt’ Caida de presidn tedrica.

APca Caida de presidn cuando ocurre canalizacidn.

APss Caida de presidn cuando hay agitacidn.

W = Peso del lecho fluidizado.
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NOMZ)MCLATURA (continuacidn).

Fraccidn en peso de componentes sdlidos.

Lecho €n reposo.

¥Minimo lecho fluidizado.

lecho fluidizado, fase densa.

Lecho fluidizado, fase diluida.

Fspacios libres minimos de fluido en el lecho.
Fgpacios libres del lecho.

Tgpacios libres en la formacidn de €mbolos.
¥gpacios libres en el lecho estdatico completo.
El)ensidad-a.pa.rente de la particula.

Dengidad del fluido.

Densidad de sdlidos.

“Velocidad superficial.

Factor de esfericidad de particulas.

Fraccidn en peso de finos

eficiencia de fluidizacidn.

Viscosidad de fluido.



IZT?2RODUCEI O N

"1 estudio de "R'ACTORTS "N L'CU¥) FLUIDIZADO", es muy extenso, ~ue
cortinua desarrollardose a medidas c“ue se aprovechan nuevas ideas ue -
tienden a simplificar las complicadas operaciones due intervienen. Como
todos los procésos en la industria quimica, €l reactor en lecho fluidi-
zado ha sido diseflado para obtener un producto econdmicamente deseado.
Fue en una planta industrial de cracking catalftico} donde se hicieron
los esiudios preliminares para el diserio de este tipo de reactori poste—

riormente a las instalaciones de reactores en lecho fijo.

*1 sistema consiste principalmente de un reactor 2ue puede llevar
un recercrador de solidos o simplemente extraer €l catalizador gastado
¥ asregar nuevo. Dicho reactor puede ser de cracking catalitico, un tos~
tador d¢ minerales o calcinador o un reactor hidrocol como el 7ue se uti
liza en la sintesis de Fischer~Tropsch: en estos tipos de reactores se -
lleva a cabo ¢l proceso de contacto sdlido~fluido, en el aue un lecho for
mado por particulas sdélidas finamente divididas se levanta y agita por -

una corriente ascerdente de un fluido rue puede scr zas o 1iruido.

Como puede observarse en esta reco-ilacidn de datos, en el disefio -
del rcactor pueden proponerse muchas alternativas para el proceso. Ya -
que, no si:zmore para obterer Sptimos resultados se tiene 2ue minimizar -
el costo del reactor. Asi, un aisefio puede terer un bajo costo de reactor
resultando costoso el tratamiento de los materiales. Por 1o nue tiene que

considerarse la cconomia de todo el proceso.

12
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1.1 FIUIDIZACION.

Se entiendé por fluidizacidn el proceso de contacto sélido—flui
do, en el cual un lecho formado por las particulas sdlidas finamente divi-
didas se levanta y agita por una corriente ascendente del fluido del proce
s0. Fn el extremo inferior del intervalo de velocidad, la elevacion es li-
gera y el lecho se comporta como un 1iquido birviente, por 1o que se le de
nominat lecho en ebullicidn. T™n el otro extremo de dicho intervalo, las -
particulas estdn totalmente en suspensidn en la corriente del gas, que las
arrastra consige: para designar esta accidn se acostumbra usar las expresio

nes siguientes: suspensidn, suspernsoide y contacto con arrastre.

1.2 EVOLUCION HISTORICA.

La tdcnica de fluidizacidn, tal como hoy se conoce, nacid de -
los trabajos iniciales de la Standard Oil Development Co., The M. 7. Kellogg
Co. y la Standard 0il, de Indiana, encaminados a hzllar un proceso . de crac_
king catalitico mejor aue el de lecho fijo rue habia sido introducido en 1la
industria en 1937. E1 proceso de. lecho fijo ya era mejor que los métodos -
primitivos de cracking t€rmico. Producia mds rendimiento de gasolina de al
to indice de octano y menos subproductos de aceite combustible pesadc de va
lor bajo. La experimentacidn inicial para descubrir un procesc aun mejor,
empezd siguiendo las lineas del método de lecho fijo. Se pasaban vapores de
aceite por uno de los dos tubos, hasta aue el catalizador se impregnaba con
el carbono formado en la reaccidn y entonces los vapores de aceite alimen-
taban el lecho limpio adyacente, mientras se pasaba aire por el'catalizador
sucio vara quemar el carbono y regenerar el catalizador. Pronfo ge aprecid
aue era de desear alguna innovacidn para evitar la complejidad y el costo
de estas operaciones intermitentes. B

La colocacidn en serie de los dos lechos, el de reaccidn y el
de regeneracidn, y el paso continuo del catalizador automaticamente del
uro al otro, parecia ser un m€todo claro para acercarse a la solucidn del
problema. Los cxperimentos iniciales indicaron 1ue este sistema podria ser
causa de considerables pérdidas por atricidn del catalizador, a menos que
se pudieran adoptar m€todos de transporte neumatico en vez de mecdnico. De
este modo la investigacidn se dirigid al estudio del transporte neumdtico

del catalizador.
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Pronto se descubrid Jue para evitar seria erosidn y atricidn, se
necesitaban velocidades gaseosas relativamentc bajas. ~sto 1llevd a la in -
vestigacidn ve catalizadores en forma de polvos y finalmente a la observa-
cidn de "ues se podian mantener lechos espesos de polvos con pe uedas cérdi
das de transporte, incluso con velocidades superficiales de gas mucho mayo
res "ue la velocidad de sedimentacidn calculada de las particulas que for-
man el lecho. Se observd que a estas velocidades gaseosas las particulas se
agitaban considerablemente al ascender las burbujas del gas por el lecho,
en forma andloga a como hierve un 1iguido. Simul tdneamente se observd que
la caida de presidn a trav€s de un lecho, €ste flotaba en realidad sosteni
do por la corriente gaseosa y asi adquieren propiedades similares a las de
los liauidos. "stos sencillos experimentos dieron vida a los conceptos ac-
tuales de lecho fluidizado.

Antes de poder aplicarse industrialmente estas técnicas de proce
so, hubo de dedicarse mucho tiempo al desarrollo de busznos sistemas de recu
peracidn de sdlidos, técnicas de ventilacidn adecuadas, aplicacidn de ins-
trumentos, mftodos para calcular adecuadamente el tamafio de la tuberia, es
tudios de los problemas de erosidn, de las correlaciones de conversidn en
el reactor, datos de transferencia de calor, velocidades de regeneracidn y
otros problemas més.ILa primera planta industrial de cracking catalitico -
en lecho filuidizado empezd a funcionar en 1942 en los Fstadas Unidos de -
Norteamérica y a €sta siguieron otras 31 plantas durante los afios de la -
suerra. Despu€s se han construido muchas plartas mds y €l proceso ha sido
considerablemente mejorado y simplificado en cuanto a construccidn, dispo-
siciones mecdnicas y curso de las operaciones .

Inmediatamente despucs de los aflos de la guerra, la avlicacidn
de la técnica de fluidizacidn se extendid rdovidamente a la tostacidn de mi
rerales metaldrsicos, a la calcinacidn de la caliza, a la gasolina sint€ti
ca, a la pctrocuimica e incluso al disefio de reactores nucleares.

Auniue el desarrollo industrial de la técnica de fluidizacidn -
orocede de las comvafiias mas importantes 7ue elaboran el petrdleo, se pue-—

den encontrar referencias de esta técnica, ~"uc se remontan rada menos “ue
a 1878.
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Fn todos los procesos que usan la técnica de sdlidos fluidizados,
es comin manejar el producto sdlido en uno o varios pasos y transferirlo
de paso a paso por tuberias en la misma forma due un 1iquido. Para que .-
el producto ascienda al nivel mas alto, se transporta en suspensidn en
una corriente gaseosa. Para bajarlo a un nivel inferior o a una zona de
presidn mas alta, el producto sedimentado se deja caer iaor una tuberia

hasta el punto deseado.

1.3 VEFTAJAS E INCONVERIFNTES DE LA T'CRICA DI’
FLUIDIZACIOR.

VENTAJAS. CONTROL DE LA TTMPERATURA.

La facultad del lecho sdlido fluidizado de acercarse a las condi
ciones isotérmicas es la ventaja principal de este método sobre los de-
mds seguidos para efectuar las reacciones. Fste factor es vital en casi
todas las aplicaciones y las demds ventajas tienen menos importancia.

¥l control de las variables es importante para obtener rendimien
tos mdximos de los productos deseados. De las diversas variables, la -
temperatura es una de las mds importantes, pues la velocidad de reac -
cidn varia expoucncialmente con la temperatura, (se duplic& con frecuen
cia por un aumento de 10°C cuando no hay té€rminos difusionales). Fn el
caso comin en Que pueden ocurrir varias rracciones en competencia, un -
cambio de *temperatura de pocos gfados puede desplazar el eauilibrio en-
tre las diversas velocidades desde una situacidn favorable a otra des -
favorable.

Tl control de temperatura relativamente estrecho que posiblemen-
te en un lecho fluidizado se debe a la combinasion de los tres factores
siguientes: :

1).~ Turbulencia en la masa fluidizada, que rompe y disperza cual
esquiera focos calientes o frios en el lecho antes de que puedan crecer
a dimensiones significativas. De lo dicho no deberd inferirse que la -
temveratura de todas las particulas sdélid2s en un lecho de catalizador
fluidizado es la misma. La actividad catalitica difiere de una particu-
la a otra y las que tienen mayor actividad aceleran la reaccidn en su -
vecindad en medida mds grande: como consecuencia su temperatura serd di

fercnte de la de las particulas de menor actividad "ue las rodean. Sin



embargo la desviacidn de la temperatura de cada particula, con respecto
del valor medio en el lecho, sera mucho meror que en un convertidor de
lecho fijo, a causa de la mezcla turbulenta, las altas velocidades de -
transferencia de calor y la gran capacidad calorifica del lecho.

2).- Alta capabidad calorifica del lecho en relacidn con el zas
en €1 contenido. Fste factor estabiliza la temperatura del lecho y le =
permite absorber olas de calor relativamente grandes con sélo pequefios
cambios de temperatura. Por ejemplo: un lecho de arena fluidizada con -
aire, con una concentracidn de sdlidos de unas 70 lb/:t’t3 conterdrd sdlo
unas 0.05 1b de aix-e/f'i:"’ lo que corresponde a una razdn en masa de ——-——
1400:1.

3).- Las altas velocidades de transferencia de calor, por la =~
gran magnitud de la superficie de transferencia por unidad de volumen -
del lecho fluidizado, permiten la nivelacidn rapida de cualesquiera o -
las de temperatura o de la reaccidn nue se produzca en el lecho. Aunaue
usualmente los coeficientes de transferencia de calor no son altos, la

magnitud de la superficie por unidad de volumen es muy grande: por ejem

plo el drea de la superficie de un lecho de arena viene a ser de 1000 a

5000 ftz/ft3 del lecho.

La notable uniformidad de temperatura en un lecho bien fluidiza~
do ha sido mencionada en muchas referencias. Fl estudio de la tempera -
tura en grandes lechos de catalizador fluidizado indican que la varia -
cidn de un punto a otro es menos de 10°C= cuando la temperatura del gas
de alimentacidn no difiere mucho de la del lecho y particularmente si -
ge distribuye cuidadosamente la entrada del gas.

1.4 CONTINUIDAD DE LA OPrFRACIOF.

La posibilidad de manejar el sdlido fluidizado como si fuera un
1fquido permite adaptar fdcilmente €sta técrica a muchas operaciones -
continuas y con ello obterer las ventajas de requerir menos maro de -

obra, vosibilidad del control preciso y automdtico de las variables.

1.5 TRAFSFTRIFCIA D' CAI 'R.

La téenica del sélido fluidizado es un método cémodo pars trans

17



ferir calor, bien sola o combinada con otras operaciones, como catdli-
sis, reacciones de gas-sdlido y el transporte de sdlidos o fluidos con-
ci;iente con estas operaciones.

las ventajas de esta t€cnica para la transferencia de calor som

las siguientes @

1).- Posibilidad de combinar la transferencia de calor con otras

operaciones.

2).~ Para unidades grandes de trasnferencia de calor, el volumen .

del equipo puede ser mds pequefio que con los cambiadores térmicos ordi-
narios porque se dispone de gran superficie de transferencia en el lecho
fluidizado.

3).~ Se obtiene fdcilmente resistencia a la corrosidn y a tempe~
raturas extremas usando materiales cerdmicos para los recipientes y los
sdlidos granulares.

4).~ La transferencia puede efectuarse en dos etapas y el sdlido
fluidizado actda como depdsito para transmitir el calor de um fluido a
otros las etapas pueden estar materialmente muy cerca entre si o my -
separadas.

5).- La transferencia es muy rapida por la gran superficie dis -
ponible; esto es muy importante cuando pueden ocurrir reacciones inde -
seables a temperaturas intermedias.

4

6).~ Similarmente un 1icuido puede calentarse, evaporarse y;dis-
persarse en una pe tuefia fraccién.de segundo por contacto directo con -
s6lidos fluidizados calientes.

1.6 CATALISIS.

La t€cnica de fluidizacidn se adopta especialmente a las reaceio
nes de contacto de los sdlidos granulares no pegasos y Jue corren libre

mente con los gases. Por ello es aplicable a reacciones gaseosas cata -

18



1{ticas en que se usa catalizador sdlido. Fsta t€cnica se aplica mas -
extensamente al cracking catalitico del petrdleo, a causa de la singu-
lar combinacidn de ventajas inherentes al proceso con un sdlido fluidi-
zado?

1) .- Buen control de la temperatura de reaccidn.

2).- Mantenimiento uniforme de la actividad catalitica, (y rege-

neracidn continua del catalizador).

3).~ Eliminacidn continua de subproductos sdlidos.

4).~ Fdcil aportacidn de calor a las reacciones endot€rmicas.

5)«~ Equipo sencillo con pocas pieczas mdviles.

6) .- Operacidn continua con control sutomdtico.

La mayoria de los catalizadores pierden gradualmente su actividad
por. envenenamiento o recubrimiento de la superficie activa con subproduc

tos. Por ello se necesita reemplazar o regenerar el catalizador. A medida

que disminuye la actividad, han de alterarse las condiciones en la opera
cidn de cafalizadores de contacto corriente, con el fin de mantener la
capacidad de la operacidn. Fl usoc de temperatura mds alta es una buena
medida pero aumenta el costo del producto deseado. )

La t€cnica de fluidizacidn, en cambio, hace posible el manteni —
miento de un nivel definido de actividad del catalizador, pdrgue se pue
de extraer continuamente el catalizador parcialmente gastado y agregar
catalizador nuevo. El nivel de actividad esta determinado por la rela -
cidn entre la rapidez de la pérdida de actividad del catalizador y la =
rapidez de su extraccidn. Un catalizador estable necesita ser extraido
con menos rapidez que uno tue pierde actividad rdpidamente; del mismo mo
do un nivel de actividad mds alto exige mayor rapidez de extraccidn. lLa
actividad en un lecho real debe ser una fdrmula de compromiso basada en

consideraciones econdmicas y ue tenga en cuenta los siguientes factores:

1).- Relacidn entre el rendimiento y la actividad del catalizador.
2).~ Valor del aumento de rendimiento.

3).~ Rapidez de degradacidn del catalizador.

4) .- Costos del manejo y regeneracidn del catalizador.

5).~ P€rdidas de catalizador durante su manejo y regeneracidn.
6).- Costo del ¢ talizador.

19



1.7 RFACCIONES DE GAS*SOLIDO

Las ventajas de la técnica de fluidizacidn para las reacciomes de
gas-sélido sont

Un lecho de reaccidn isotérmico, variacidn fdcil del tiempo de -
contacto, contacto mds efectivo (en comparacidn con la operacidn exn hor
nos rotatorics o en reactores del tipo de vu:deja), la sencillez del ma
nejo de los sdlidos (sin piezas mdviles en el equipo), mis facil trans-
ferencia de calor y la facilidad de la operacidn continua y automdtica.

Las desventajas son:

Los solidos que no corren libremente o que tienden a aglomerarse
no pueden ser usadeos en un reactor de ‘gdlido fluidizado; en cambio esta
limitacidn no la tienen los hornos rotatorios, ni los recactores del ti-
po de bandeja. A medida que prosigue la reaccidn, debido al efecto de -
rotacidn se forman a veces particulas sdlidas que son arrastradas por
gas Jjue abandona el lecho fluidizadoj por lo que hay que incluir en el
disefio, medios de recuperacidn. La caida de presidn en ¢l sistema gaseo
so de un reactor de sdlido fluidizado es mayor que en los hornos rotato
rios o en los reactores de bandejas, porque el gas sostiene.y fluidiza
el sdlido; €sta caida de presicdn es a veces un inconveniente serio, pues
se necesitan ventiladores de alta presidn & turbocompresoras.

En ocaciones conviene obtener un gradiente de temperatura en un
proceso catalitico: por ejemplo: puede desearse una temperatura mds al-
ta en 1a parte superior de un reactor para efectuar una limpieza de las
substancias reaccionantes residuales. Fn el reactor de sdlido fluidiza~
do del lecho de ebullicidn, esto no es posible: sin embargo con un dise
flo adecuado con tabicues u otro medio de separabién en etapas o en zo -
nas, mas cambiadores t€rmicos internos , empacues inertes o usa.ndo-reng
tores en serie se pueden consiguir gradientes de temperatura.

La caida de presidn a traves de un:lecho fluidizado es a veces —
grande comparada con la producida con un cambiador t€rmico ordinario. -
Si se usa el lecho fluidizado exclusivamente para transferencia de ca -
lor, esta ~aida alta de presidn puede ser perjudicial.

Tn el sistema debe equilibrarse la caida de presidn en tal forma

que los gases no pasen a las partes del sistema en que esto es indesea~

20
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ble lo que requiere disponer la purga de gases en varios puntos.

La existencia de burbujas de gas Que ascienden por el sdlido flui
dizado es una anormalidad y ademds contiemen poco producto sdlido indic-
cando que la eficacia del contacto en el lecho de ebullicidn es mucho me
nor ( en funcidn de la sup-rficie activa disponible del sdlido) que en
un reactor de lecho fijo: este inconveniente se salva en parte usando -

un catslizador de particula mas peduefia.

1.8 FLUIDIZACION HOMOGENEA

CURVA DE FLUIDIZACION.~ Cuando asciende un gas a peauefia veloci<
dad por un lecho de particulas, encuentra resistencia de rosamiento y ~
sufre una caida de presidn al fluir por los intersticios. Esta caida de
presidn expresada por unidad de longitud o de profundidad del lecho ha
sido estudiada por Chilton y Colburn, (9), quienes han deducido relacio
nes para todas las combinaciones de fluidos, sdlidos y densidades del -
lecho. Si el lecho de particulas descansa en una rejilla y se mantiene
en su sitio. por una criba de malla fina én la superficie del lecho, se
aplica la relacidn Chiltdn-Colburn para cualquier velocidad del gasto -
de fluido. Sin embargo, si el lecho de particulas no estd sujeto en la
superficie, a una velocidad suficientemente alta del fluido (en la cudl
la cafda de presidn o resistencia al paso del flufdo es igual o mayor -
que el peso del lecho que descansa sobre la rejilla), ascenderd el lecho.
Como las particulas no estdn unidas entre si y simplemente descansan =
unas sobre otras, se separardn mis y se abriran los intersticios para de
jar paso al fluido; asi la densidad aparente disminuye y el lecho aumen—
ta de volumen,

La curva de caida de presidn y velocidad para lechos fluidos se
trazan como se indica en la figura (1.1) en la cual la caida de presidn
a traves de todo el lecho se lleva a una grafica en funcidn de la veloci
dad. La linea de lecho fijo, representa la curva tipica calculada por la
relacidn Chilton-Colburn. Cuando la velocidad del gas aumenta hasta el
punto en que el lecho asciende, las particulas se reordenan, lo mds suel
tas posible, pero aun en configuracidn de lecho fijo. La proporcidn de

huecos en esta configuracidn, la mds floja posible, desigrada como F‘mf

ha sido relacionada empiricamente con el tamafio y forma de la varticula

Yy se iluatra en los diagramas comparados de las figuras 1.1 A y 1.1 B,
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-

en donde T _p es la proporcidn de huecos més baja representada de un le-
cho mas denso empaquetado o sedimentado (mas compacto). A velocidades -
(a trav€s de la configuracidn de lecho fijo.mds floja posible) lo bas =
tante grandes para dar una caida de presidn igual al peso del producto,
en el lecho por unidad de drea de seccidn transversal del tubo, el le -
cho se dilata de modo que todas las particulas ya no estan en contacto
y el lecho se dice que estd en estado fluido. -

Otro aumento de velocidad va acompafiado de nuevo aumento en la di
latacidn del lecho, o proporcidn de hﬁecos como se ve en la figura 1.1C
y 1.1D3 la cafda de presidn, por todo el lecho (registrada por las de -
rivaciones de presidn en las salidas laterales del lado iznuierdo de las
columnas), es igual en ambos casos al peso del lecho como indica la fi-
gura 1.1f. Fn la figura 1.1f corta en la linea E = 1.0 a la velocidad -
vE-l necesaria para equilibrar o sostener una sola particula en el tubo.
Esta velocidad de equilibrio se toma usualmente como la velocidad termi
nal o de cafda libre calculada por la fdérmula del coeficiente de arras-
tre (a). Se supone que en los cdlculos para un caso particular, han de
aplicarse las debidas correcciones a las fdrmulas patrones del coefi -
ciente de arrastre. Por correcciones debidas se entiende temer en cuen-
ta: 1) el efecto de la pared, 2) el mimero de Reynclds relativo al tubo
¥y 2 la particula, para tomar en cuenta el cuadro del flujo regulador (la
diferencia entre la velocidad de equilibrio real y la terminal o de ca~
fda libre, puede ser apreciable); 3) el efecto de la altura del reci -
piente (la diferencia de velocidades necesaria para sostener o ejuilie-
brar particulas aisladas a 2, 5, 10, 20, etc. pies contados a partir —
del fondo de un tubo vertical, varia considerablemente).

Fn un tubo en el cual se mantiene el flujo contimuo de particulas
en estado fluido, la caida de pr:esién se refiere en general a la unidad
de longitud del tubo. Como el lecho fluidizado es un sistema de flujo -~
continuo, en el cual sin embargo, sdélo hay un flujo neto de fluido, pa~
rece razonable trazar una grafica de la caida de presidn en el lecho flui
dizado a base de la unidad de longitud del lecho. ,Tsf);e tipo de grafica
se ilustra en la figura 1.1g en donde la caida de presidn en las deri -
vaciones ae la derecha de las columnas disefiadas en la figura 1.14 a 1.
1F, se han trazado en funcidn de la velocidad.
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Al dilatarse el lecho, la proporcion de huecos aumenta y €s menor el -
peso del material de carga por unidad de longitud del lecho, lo que da
una caida de presidn menor a traveés de esta unidad de longitud. Fsta -
curva de fluidizacion tivica, indicada en la figura 1.1G, corta también
la linea de caida de presidn para el tubo vacio en el punto de velocidad

terminal de las particulas individuales.

1.9 FORMULAS DERIVADAS DE LA CURVA DE FLUTDIZACION
HOMOGT XFA.

Fn el cdlculo de la curva de fluidizacidn para un sistema sdlido
fluido, han de establecerse tres puntos de referencia particulares. Fl
primero de ellos es la proporcidn de huecos en el lecho en su configu -
racidn de lecho fijo mds posible Emf‘ Si esta propercidn no se conoce -
explicitamente puede calcularse por las curva‘.s_ presentadas por Leva -
(22), como se indica en la figura 1.2. El segundo punto a considerar -
es la velocidad terminal o de caida libre de la particula mds grande -.
en el lecho de sdlidos. Esta se calcula por la correlacidn de sdlidos -
del coeficiente normal de arrastre revisada concienzudamente por Lapple
y Shepherd. E1 tercer re uisito es una correlacidn generalizada de la re
lacidn velocidad-huecos. Afortunadamente esta se puede expresar como un
coeficiente de arrastre modificado, perteneciente a una multiplicidad
de particulas y representado graficamente del mismo modo que el coefi —
ciente de cafda libre normal de cada particula.

La fuerza de arrastre sobre una esfera aislada Que se mueve en u

na ext:nsidn infinita de un fluido estancado, se representa por la fdor-

F= CD?HU’ I,Z T DW’DF E"'}

El coeficiente de arrastre CD estd definido vor esta ecuacidn, es

nulas

una funcidn del numero de Reynolds. Para el caso dc¢ esferas ‘ue caen por
una extersidn de fluido estancado, la fuerza de arrastre es igual a la

fuerza de gravedad, y asi:
F=Tesf BpuZ_, 17= Vo, (s RF=To(ff) ]
De este modo el coeficiente de arrastre puede ser definido como:
= e 4 %DP(FP‘fE)
D 3 F )
f Vg =
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Manifiestamente si Cj se traza en funcidn del numero de Reynolds
la velocidad y el didmetro aparecerdn a la vez en abscisas y ordenadas,
lo nue re-uiere un método de tanteos para calcular cualguiera de los dos
valores.

Como han sugerido Klinkenberg y Mooy, esto se ewita representando
grdficamente (CDRe)1/3 en funcidn de (Re/CD)l/3. Fsta grdfica se indi
ca en la figura 1.3, con los datos de fluidizacidn de varios investiga~
dores referidos a la curva de caida libre de una sdla particula. Hay que
observa_r que los datos concuerdan bastante bien y Que se puede trazar -

una familia razonable de curvas para valores constantes de proporcidn

de huecos del lecho. Esta grdafica puede usarse en unidn con la fioura 1.2

para dar el punto inicial de fluidizacidn, la velocidad que llevard a
la particula mds grande fuera del recipiente y la curva de velocidad y
densidad del lecho entre estos limites. Fn la figura 1.3 no se indican
todos los datos disponibles de fluidizacidn publicados, sdlo se han re-
presentado aguellos que abarcan el intervalo mdas amplio de variables ex
perimentales y muestran dilatacidn uniforme, como se describe en la figu
ra 1.1. Por ello una limitacidn existente en el unoc de la figura es que
particularmente en el caso de los lechos de particulas de tamafio unifor
me, toda relacidn calculada de densidad del lecho y velocidad sdlo es —
aplicable a los sistemas que muestran los caracteres de la fluidizacidn

.
homogenea.

1.10 FLUIDIZACION PARTICULADA Y FLUIDIZACION
AGEEGATIVA.

Las expresiones fluidizacidn particulada y fluidizacidn agrega -
tiva se refieren al aspecto fi'si'co de la masa fluidizada. Si al aumen——
tar la velocidad superficial del licuido a trav€s del lecho de particu-
las, el lecho se dilata continuamente y la separacidn entre las partfcg
las aumenta de modo uniforme hasta Que en el recipiente sdlo quede una
particula, como se representd estuematicamente en las fisuras 1.1A y -
1.1F, se dice 7r.e el gsistema muestra fluidizacidn particulada. Si, en
cambio, a velocidades superiores a la de fluidizacidn incipiente el me
dio de fluidizacidn atravieza el lecho de particulas en forma de burbu-

jas, de modo muy parecido a como los gases asciernden por una columna de
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1fyuido, se dice nue el sistema muestra fluidizacidn agregativa. La dis
timcidn entre una y otra clase de fluidizacidn se demuestra fdcilmente
por comparacidn del aspecto de un lecho, por ejemplo, de perlas de vi -
drio de 0.5 mm. de digmetro fluidizado con aire y agua. Fl lecho flui-
dizado con aire muestra fluidizacion agregativa, mientras que el fluidi
zado con agua muestra fluidizacidn particulada. Lo que se ve claramente
en la figura 1.4.

Aunjue se acepta de modo general que la diferencia entre la flui
dizacidn particulada y agregativa es de atribuir simplemente a la dife-
rencia entre los medios liquidos y gaseosos, nuevos estudios han demos-
trado que en ciertas condiciones (por ejemplo un sistema de agua y perdi
gones de plomo) pueden prevalecer condiciones agregativas en sistemas de
1fquido-sdlido, (por ejemplo, fredn comprimido y cubos de papel huecos)
pueden-mostrar fluidizacidn particulada. Los datos disponibles hasta la

fecha indican que el intervalo de concentraciones en el cual existe flui d

dizacidn agregativa en funcidn del tamafio de particula y de la razdn en-
tre las densidades del sdlido y el fluido tiene la forma representada es
quemdticamente en la figura 1.5.

Si la razdn entre las densidades del sdlido y el fluido es baja,
por ejemplo del orden de 3, las particulas de tamafio Dpz (figural.s), -
muestran homogeneidad completa en todo el intervalo de proporcidn de -
huecos desde un lecho compacto (F = 0.4), hasta una sola particula E=l.
La formacidn de €mbolos ocurre cuando el didmetro de la burbuja de flui
do es igual al didmetro del recipiente. Con valores mas altos de ﬁa/ﬁ
asi las particulas de tamafio Dp2 mostraran tambi€n fluidizacidn agrega-
tiva. "n los procesos industriales de cracking del petrdleo en fase ga-
seosa y los experiméntos de fluidizacidn con aire en el laboratorio la
razon de densidades ﬁo/!‘; es de 1200, aproximadamente con diametro de
particulas de 60 a 3000 micras. Fn cambio los experimentos de fluidiza-
cidn particulada tiene valorcs de ﬁ>/ﬁ de 2 a 3. En la figura 1.6 se
presertan graficamente observaciones experimertales de huecos al princi
pio de violento burbujeo y de formacidn de €mbolos. Los datos oublica -
dos en el intervalo bajo de razon densidad de particula a densidad de -
flujo son insuficientes para describir curvas de confianza. Los puntos

simplemerte orientan de modo aproximado acerca de 1lo3s intcrvalos de dia

metro de particula y dan alguna indicacidn del Srden de magnitud de las

.uq
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densidades de la particula y del fluido para poder prever si la fluidi
.zacidn serd agregativa o varticulada. 4
Fn la prdctica el grado de fluidizacidn agregativa varia mucho.-
Algunos sistemas consisten en grande's burbujas que ascienden a traves
de los sdlidos mientras Que en otros hay mayor multiplicidad de burbu-
jas de petuefio diametro y se¢ acsrcan mis a los caractercs del flujo —
particulado.
Por analogia con el piso de gases por 1iruidos, se interpretan
los grados de fluidizacidn agregativa en funcidn de la viscosidad del
lecho y de modo ‘u nos lleve a una definicidn de la distribucidn dpti

ma del tamafo de particula.

1.,10"!L CONCEPTO D: VISCOSIDAD D'L LECHO.

- La ascencidn de un gas por una columna de sdlidos fluidizados a
gregativamente es similar en un aspecto a la ascencidn de gases a tra-
v€s de 1iquidos, Observaciones de €ste tipo muestran que los gases pa—
san vpor lechos de sdlidos de tamario p qu {io y buena fluidez en forma —
andloga a como ascicnden por un 1iquido de poca viscosidad, mientras -
~ue los 1liquidos viscosos al hacer pasar aire por ellos muestran el —
mismo tipo de formacidn de €mbolos que €l quc se observa con los sdli-
dos gruesos. La figura 1.7 ilustra estas dos formas caracteristicas de
flujo. Fllo sugirre la posibilidad de clasificar los sistemas fluido—sg’
1ido en funcidn de una propicdad similar a la \-riscosidad de los liquidos
¥ que esta pseudoviscosidad podria relacionarse en forma fundam ntal con
la formacidn d - €mbolos, bu na fluidez y otras propicdades caracteristi
cas d~-1 lecho. Matheson Herbsf y Holt ori:sentaron los resultados d. tal
estudio, para lo cual midi=ron 1la viscosidad r<lativa de varios lechos
fluidizados en furcidn del peso necesario para hacer girar una paleta
de tama’o fijo a 200 r.p.m. a 3 pulgadas de profundidad de un lecho, de
una pulgada de¢ didm tro interior, de sdlidos fluidizados con aires

Se halld aur €l par motor nec sario vara hacer girar la ovaleta
nun 1 ¢h; por €l cual no circula aire, ¢std extremadamente alta, pero
tue descendia rdpidamerte cuarndo se hacia circular aire. A velocidades
de ventilaci Sn mayore s que las rejucridas para fluidizacidn incipiente,
el par de rot:cidn o viscosidad disminuye muy lertam:rte y guedd casi

¢ .nstante e indepenai rnte decl sistema de v ntil=zcidn.
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La variscidn de la viscosidad con %a ventilacidn es menos brusca
con particulas gruesas en comparacidn con las finas, pero el punto de -
fluidizacidn fue en todo caso muy claro. Se halld 'ue la viscosidad re-
lativa de los lechos aumenta con el tamalio de 1a particula y de su den-
sidad. La figura 1.8 ilustra datos tipicos del efecto de ventilacifn ¢n
dos tamaios de particulas. Como viscosidad Jue caracteriza los lechos -
se toma el vailor obtenido en el punto de fluidizacidn incipiente.

Cor. el fin de estuciar el efecto de la iistribucidn del tamafio -
de particula sobre la viscosidad de! lecho, Matheson en colaboracidn -
cor otros, midid el par de rotacidn para diversos lechos fluidizados -

"formados vor mezclas dc¢ dos compuestos en fracciones estrechas diferen-
tes, de catalizador de cracking sintético. Los rasultados mostraron que
relativamente pequefias cantidades de finos agr-gados a la fracciodn de -
gruesos disminuyen la viscosidad, de manera notable. En cambio, la adiQ
cidn de una cantidad relativamente grande de material grueso a un lecho
de particulas finas tiene poco efect> sobre su viscosidad. Se concluyd

1ue en un lecho de particulas gruesas, la prescncia de mds finos de los
necesarios para Que no s€ traben las particulas gruesas tiene un efecto
menor sobre la viscosidad del lecho. La variacidn de viscosidad del le-
cho con la composicidn muestra un punto de cambio neto a la minima con-
centracidn de finos requeridos nara evitar esta trabazdn de partfoulas
gruesas. Il punto de cambio es mds brusco cuando mas pequefiz es la Te -
lacidn del didmetro de las particulas finas al de las gruesas.

Trawinski intentd una solucidn analitica para este punto de con-
certracion de finos. Supuso que la viscosidad se debe al rozamiento de
la particula gruesa entre si. La introduccidn de finos entre los granos
gruesos actuariaz asi como lubricarte reduciendo el rozamiento entre los
sélidos gruesos y recReiendo con. ello tambi€n la viscosidad del lecho.

Seqin este modelo, la mirima concentracidn de finos seria la can
tidad necesaria para recubrir cada particula gruesa de una monocapa de
finos.

Si se tratan las particulas como esferas perfectas, se puede con
siderar un lecho compuesto por particulas finas de didmetro d y grue -
sas de aismetro D, como se representa en la figura 1.3.

Fl cambio fraccional en el volumen de particulas en virtud de la

pelicula adicional de finos es entonces:

Vv = _(volumer de D +d) - (volumer de D) 7 3
A‘ volumen de D ={a +D) (D-1)

34
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2
A = 3(a/p) + 3(a/)? + (a/D)® = 3 (a/D + (a/)).
Como la diferemcia de volumen esta compuesta por huecos intersti
ciales (entre las particulas finas), la fraccidn en peso de finos, por,

causa de la pelficula de finos (supuestos d, D de igual densidad es:
2
v . 38(a/p+ (d4/D) %
d 1 4 13s(a/D + (a/D)°)

Fn donde s es la fraccidn en volumen de sdlidos en un lechd de -

esferas. Fn empaquetamiento cibico, s tiene el valor 7/6 = 0.524 y en
empaquetamiento hexagonal s = 0.605.

Hasta este punto, el modelo ha considerado las posibilidades como
en un lecho fijo en reposc. Fn la fluidizacidn, el lecho se dilata y es
ta fraccidn de huecos adicional, sin ocupar por sdlidos ha de restarse
del volumen para tener la fraccidn en peso minima mds cercana a la ver-

dadera. La expresidn resultante entonces es:

v. - —803(/p - (a/m)? ) - BYuy (1)
T 14 a(s(a/n + (/) -

Un valor razonable de LL/Lo estd en la proximidad de 0.253 el ca
talizador de cracking tiene un intervalo de densidad de lecho desde 39
1b/ft3, en la fluidizacidn incipiente hasta 49 11'>/f1:3 en el estado den~
samente compacto. Con estas aproximaciones, la ecuacidn (1) se reduce -

a ¢

_ _1.695 (a/D + (4/D)2 ) - 0.141 (2)

W
1.695 (a/D + (d/D)2 ) - 0.859

d

Fn la figura 1.10 se han %raza.do, en funcidn de la fraccidn en -
peso de finos, las viscosidades relativas de mezclas de dos componentes
de fracciones de varios tama.ﬁos,:medidas por la t€enica del viscoafme -
tro de paleta. Tambi€n se muestran las concentraciones minimas de finos
calculados por la ecuacidn (2), para estos sistemas de dos componentes,
debe observarse que la concentracidn calculada concuerda bastante bien-

con los valores observados del punto de cambio.
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Si se acepta como vdlida la ecuacidn (2) es posible calcular la dis
tribucidn dptima de tamafio para sistemas de dos o mds componentes. Hay -
que considerar el hecho de que en la prdctica se desea en general: a) ha
cer maxima la fluidez del lecho e inversamente reducir al minimo su vis-
cosidad: b) el minimo arrastre, y c¢) el drea maxima de superficie de ca-
talizador. Desde luego es posible que no todas estas condiiciones sc¢ sa -
tisfagan: vor ejemplo: cuantc mayor e€s la concentracion por finos tanto
mds se satisface el inciso (¢), pero a expensas del inciso (b), etec. Sin
embargo, aceptando la ecuacidn (2), es posible calcular para uno de los
dos compénentes la cantidad minima del tamaflo mds pedue.o nicesarin 0;31
mantener er ur. valor bajo la viscosidad del lecho, donde un mayor porcen-—
taje de finos nos serviTd para reducir.la viscosidad del lecho de modo -
apreciable y sdlo aumentaria el arrastre. Asi la ecuacidn (2) define 1la
composicidn para satisfacer las condiciones mercionadas (a) y (b), esto
es, viscosidad minima y minimo arrastre, para cualquier sistema de dos -
componentes en funcidn de la razdn d/D.

Si se supone que las particulas son esferas perfectas, las dreas de
la suverficie de las particulas por pie cubico son proporcionales a las -
inversas de los didmetros. Fsto estd de acuerdo con el tipo de superficie
para particulas menores que unas 300 micras, 1o cual se considera mas re-
presentativo de drea de contacto gas-catalizador, jue el dvden de super—
ficie obtenido por adsorcidn de nitrdgecnc, jJue tiene en los poros internos,
Asi para todos los valores de d/D~, desde cero a 1.0, pueden calcularse las
dreas relativas de superficie total de las composiciones de las mezclas —
que satisfacen la ecuacidn (2).

Seain se ve en la figura (l.il), el sistema dptimo de dos componen—
tes es aquel en que el didmetro de particulas mfs pedueiias es 22.5 % del
de las particulas mds grandes y en el cual las particulas mds pequetiag -
constituyen el 25 % en peso de la mezcla.

Al ampliar €l modelo al sistema de multicomvponentes, son posibles to
das las combinaciones y permutaciones en que pares de componcntes obedecen
a la ecuacidn (2). Sin embargo es razonable suponer que la distribucidn -
dptima debe ser una u otra de las dos formas siguientes:

a) Cada componente estd representado en una cantidad, en relacidn con

el componente mds grande, definida por la ecuacidn (2).
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b).- Caia componente estd prescnté en una cantidad, en relacidn
con el comporente que ‘le sigue en tamafio, como define la ecuacidn (2).

Se calcularon composiciones y efectos acumulativos para un sis -
tema de diez componentes con unv intervalo de tamafio de particula de 1 a
10 y conforme con el esiuema (a) o el (b), se halld que el esiuema (a)
tenia aproximadamente 10% mda de area de superficie total. La figura -
1.12 muestra la curva de distribucidn del tamafio de particula definida
por el esiuema (a), en comparacidn con andlisis publicados de un cata—
lizador de cracking tipico microesferoidal limpio. El acercamiento asin
tdtico 4 los valores de la ordenada en los extremos de la curva es indi
cacidn de un tamafio de particula minimo y maximo. Fsta desviacidn de la
curva e¢s tipica en la mayoria de los polvos o pruductos molidos. Fn la
prdctica se prescinde de estas asintotas, pues los porcentajes se hacen

muy pequeilos & vno y otro extremo de la curva.

1.11 FLUTDIZACION AGRIGCATIVA.

Fl1 fendmeno de burbujeo.- Fn la fluidizacidn agregativa, el gas
que entre en el lecho, encuentra su camino hacia la superficie en dos -
viast una de ellas es por los intersticios de los sdlidos en fase densa
¥y provee un excelente contacto de gas-sdlido. La otra via es en forma de
"burbujas" de gas y provee mal contacto de gas-sdlido. La cantidad de -
gas que asciende por los intersticios se calcula como la velocidad de -
fluidizacidn incipiente necesariaj toda cantidad de gas en exceso y con
mayor velocidad debe pasar por el lecho en forma de burbujas. El tamario
medio de particula y su distribucidn determinan la cantidad del gas de
fluidizacidn incipiente para condiciones de lecho fijas. En general cuan
to mds pequefio es el tamafio de particula tanto mayor es el porcentaje -
de gas Que asciende en forma de I;urbujas.

Fn un lecho ae particulas grandes, las burbujas cre -
cen rapidamente por fugas del gas a la burouja desde ¢l lecho gque la ro
dea. Fn el fondo de las burbujas, en virtud de la diferencia de densi -
dad entre la burbuja y el lecho 7ue la rodea hay un gradiente de pre -
sidn que arrastra el gas a la burbuja: la resistencia al flujo del gas
a la burbuja es menor cuanto mds grandes son las particulas sd’idas que

forman el lecho.



Figura (1.12). Comparaeidn entre la distribueidn ealculada para el

modcle de multieomponentes y el analisis del catalizador tipico.
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Pn un lecho de particulas grandes, una burbuja asciende mds len—
tamente por la alta viscosidad del lecho; las burbujas coalescen y for-
man €mbolos (burbujas Jue llenan la seccidn trarsversal del lecho) si ~
el lecho es suficientemente alto y estrecho. Por otra parte con parti -
culas pecquefias, la velocidad de crecimiento de una partilcula es menor -
en virtud de la resistencia al flujo del gas a la burbuja, las burbu -
jas ascienden mds repidamente porque la viscosidad del lecho es mas pe-
quefla, y por estas dos razones, con menor velocidad de crecimiento de -
la burbuja y tiempo mds breve de permanencia en el lecho, hay menos —-—
tendencia a formar €mbolos con una altura y anchura de lecho dadas.

Fl mimero maycr de aplicaciones de la t€cnica de fluidizacidn, -
con mucha diferencia estd en el intervalo de fluidizacidn gaseosa agre—
gativa y por ello la interpretacidn del flujo de burbujas en relacidn -
con la transferencia de calor, transferencia de masa, densidad del le -
cho y disefio del reactor, reviste el mayor inter€s.

Fn la bibliografia se encuentran muy pocos estudios en que se -
ha intentado investigar especificamente la velocidad de ascencidn o el
tamafio de las burbujas, formadas en lechos fluidizados. Superficialmen-
te el problema es dificil por observacidn visual, vues mds alld de una
capa de particulas en la pared de un recipiente transparenfe es imposi-
ble ver lo que ocurre en el lecho. Esta dificultad puede aliviarse de -
un modo muy sencille con la construcci_én de un re¢cipiente rectangular -~
en vez del tubo redondo.

Si se suvone que el comportamiento en cuanto a la formacidn de -
émbolos en tubos pequefios de didmetro es la consecuencia de crecer las
burbujas en el lecho hasta un digmetro igual al del tubo, podrian extra
polarse estos datos de formacidn de €mbolos para obtener un cdlculo del
tamafio de la particula en lechos;industriales mds profundos. Son pbcos
los invesiigadores 'ue han efectuado un estudio a fondo, o sijuiera de
amplia explicacidn, de las alturas de lechos correspondientes a la apa-
ricidn de €mbolos, pero 1os datos disponibles son bastante consistentes.
Matheson (29) y otros han publicado datos obtenidos cuicadosamente con
cuatro muestras de catalizadores de cracking y un polvo de hierro, en
tubos de 20 x 13 x 76 mm. Leva (23) y otros dan indicaciones aproxi -
madas acerca de la aparicion de €mbolos en alsunoss experimentos, los -

datos de cstos investigadores se resumen en la figura l.13.
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Los datos de la figura 1.13 muestran una concordancia notable -
mente buena si se tiene en cuenta que la interpretacidn visual es en -
cierto modo cualitativa. Obs€rvense las vastas diferencias entre los -
extremos de catalizador de cracking de 75 micras y de particulas de -
magnesio de 508 micras. Con una altura de lecho de 20 cm, podrian es-
perarse en el catalizador de cracking burbujas de 20 mm en el lecho, =
mientras las particulas de 508 micras tcndrian burbujas de 10 cm. Des~
de el punto de vista opuesto, las burbujas crecerian hasta 76 mm de -
didmetro en un lecho de unos 15 cm de altura, de particulas de 508 - -
micras, mientras que se necesitaria un lecho de mds de 8 tantos mds al
to para que crecieran burbujas de esa magnitud en un lecho de particu-
las de 75 micras. La figura 1.13 presenta esencialmente todos los he -
chos disponibles hasta la fecha en la literatura acerca dcl crecimien~
to de burbujas en lechos de sdlidos. La figura 1.14 representa los da-
tos de la figura 1.1 comparados con curvas calculadas por la ecuacidn
de Yagi y Muchi para relacionar las alturas de lecho en las cuales ob-
gservaron formacidn de €mbolos en lechos de hierro, arena, codue y par—
ticulas de hierrc y hulla. Estos autores dan como limite de altura del
lecho L, , donde ocurre formacidn de dabolos por la r lacidn siguiente,

en uridades C.g.8.°
-0.3
L = 0, D (D
o, 95Dy (D 1)

en donde D, = didmetro del tubo = didrmetro de la burbuja, segin las fi-
guras 1.13 y 1.14.

Tl acuerdo entre esta ecuacidn y los datos vara particulas mayo-
res de 100 micras es excelente, se ha demostraedo en la figura 1.14. In~
dicaciones cualitativas de tamafios probables de burbujas en rcactores
industriales muestran que para varticulas de 75 micras de didmetro, por
ejemplo, los tamafios de burbujas son mucho mds grandes que los extra -
polados de los datos de Matheson y otros (29). Tstas indicaciones in -
dustriales cualitativas estan en mucho mejor acuerdo con la ecuacidn —
de Yogi y Muchi y pueden ser resultado del efecto del disefio de la re-
jilla que sostiene el catalizador. Las aberturas de la rejilla en uni
dades industriales son del orden de 13 a 50 mm de didmetro, miertras -

que en los aparatos experiment-les de e€nsayo, la rejilla puede ser un
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Figura [ 1.15). Datos de fluidizacidn arregativa er rolacidn con las

correlacicres halladas para la fluidizacidn de partfcula,
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cedazo de malla fina o placas metdlicas porosas. Cuanto mds grande son
los agujeros de la rejilla tanto mayores son las burbujas que emergen -
en el lecho.

La figura 1.13 presenta una revisidn comparada de los datos pu -
blicados hasta la fecha. Los futuros estudios de fluidizacidn se han de
encaminar a ampliar datos publicados acerca del crecimiento y la veloci
dad de las burbujas que permitan sentar bases fundamentales para relacio

nar los datos de arrastre y los mecanismos de transferencia.

1.12 RELACIONES DEDUCIDAS DE LA CURVA DE FLUIDIZACION AGREGATIVA

El paso de un fluido en burbujas por un lecho de particulas ha -
sido estudiado experimentalmente por varios estudiosos con equipo de ci
nenatokraffa de gran velocidad. Se ha publicado que las velocidades de
las burbujas varian entre 2 o 10 pies/segundo, con velocidades de flui
.diza.cidn superficial de 1 a 3 pies/segundo. Asi, pues, las burbujas -
presentan una via de paso a gran velocidad jue puede alterar la relacidn
entre la velocidad y la densidad del lecho, definido por sistemas par -
ticulados en la figura 1.3. Para sistemas de tamafio uniforme de partfcg
la, los datos obtenidos en columnas experimentazles, hasta de 12 pulgadas
de didmetro, siguen las curvas de fluidizacidn de las figur‘as Tel F 143
pero terminan bfusca.mente al llegar a la densidad del lecho, o propor -
cidn de huecos, en cuyo momento se produce formacidn de €mbolos (vedse
la explicacidn de las figuras 1.5y 1.6). Para el caso de sistemas de ma
yor inter€s industrial en que intervienen productos molidos de amplia -
distribucidn de tamafio de particula (vedse el ejemplo de la figura 1.8)
puede haber desviacidn considerable entre la curva real de fluidizacidn
Y la curva calculada para la figura 1.3. Fsto no se decte solamente al -
ferdmeno de burbujeo, sino tambi€n al hecho de que en un sistema asi, -
existe un flujo neto de sdlidos al igual que el fluido.

La figura 1.15 ilustra estos datos de fluidizacidn tipicos para
catalizadores de cracking industrial, en relacidn con la familia de cur
vas trazadas con los datos de la figura 1.3. Normalmente estos datos se
trazan ref:ridos al digmetro medio geom€trico de la particula (definido

por el punto 50% sobre una grafica como la de¢ la figura 1.8). Fsto indi
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ca que los datos son incompatibles con las curvas de sistemas particula
dos y de tamafio uniforme de particula. En la bibliografia se encuentran
intentos de relaciorar esta desviacidn en funcidn de un pardmetro 1llama
do de eficacia de fluidizacidn. Pero esta relacidn nunca ha tenido exi
to de modo completamente general. Un criterio mds funddmentado de estu-
dio es la apreciacidn adecuada de las condiciones fisicas en el lecho.

Todo sistema, en el cual las particulas tienen un intervalo amplio de -

tamafios, al fluidizarse es en realidad un estaco no estable.
En la regidn inmediatamente por encima de la suverficie de un-

lecho de este tipo de particula fluidisedas, las burbujas de gas fluidi-

zante que estallan arrojan hacia ai'riba las particulas en concentracidn
francamente alta. Como la mayoria de e€stas particulas (y de preferencia
las mas grandes) vuelven a caer en el lecho, la concentracidn de sdlidos
disminuye al aumentar la distancia. sebre €ste. Simultdneamente, los so-
plos dé gas de las burbujas que estallan emergen en un perfil de flujo
el cual es cada vez mdas uniforme. Dentro del lecho, y en la regidn inme
diatamente superior a la superficie, la velocidad superficial carece de
significado fisico y #s 8610 un mimero que relaciona el didmetro de la
vasija y el gasto del gas. Finalmente a una altura determinada, y a ma-
yores alturas que ella, vor encima del lecho, el perfil de velocidad se
acerca a la constancia y la referencia a una v;elocidad superficial en
el recipiente vuelve a tener significado. Por encima de esta altura la
velocidad de recaida de las particulas se acerca a cero, evidentemente
sdlo es afectada por la posicidn de las particulas en relacidn con‘la -
distribucidn de la velocidad de fluido radial en el perfil de flujo. A
esta altura, y por encima de ella, sdlo las particulas con velocidad ter
minal o de caida libre menor que la velocidad s%perficial del gas sal -
dran del recipiente en suspensidn diluida en la corriente del gas.

Asi, la cantidad y el tamafio de las particulas arrastradas del -
lecho es una funcidn de la densidad y distribucidn de tamafio de-la par-
ticula de las propiedades y velocidad del medio fluidizante y de la al-
tura del recipiente entre la superficie del lecho y el punto en que la
corriente de gas abandona la vasija.

Si se recogen los sélidos en un separador de cicldn y se devuel~

ven continuamente al lecho, el sistema alcanza equilibrio, pero sigue -
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representzndo un estado de flujo sdlido al igual nue gageoso. Puede ope
rar a velocidades de éas con los cuales normalmente sin devolucidn de -
los sdlidos arrastrados, el sdlido sdlo existira como lecho del reactor,
breve tiempo hasta convertirse en particulas tales Jue puedan ser arras
tradas a la velocidad superficial que prevalece, es por ello evidente -
que no puede esperarse que un sistema semejante pueda relacionarse; con
los datos de fluidizacidn particulada estable, a menos de tenerse en -
cuenta la fraccidn del lecho que esta transportando y el didmetro efec—
tivo de la particula con 1o que ha de relacionarse las densidades del -~
lecho, como en la figura 1.15, y no con el didmetro mecio ue la particu-
la del material del lecho inicial. Como 21 diAmetro efectivo de partfcg
la para un sistema dado es funcidn dé la velocidad superficial, cuando
se trazan los datos de las coordenadas de la figura 1.15 definirdn una
curva que vuelve a alinear los puntos con la familia de curvas dibuja-
das con los datos de la figura 1.3.

Los intentos de representar en esta forma los datos primitivos -
publicados no han tenido éiito, pues en la mayor parte de los casos no
se han descrito bien las alturas de desprendimicsnto ni el tamafio de la
particula. Ademds la naturaleza de las burbujas, que tieren influencia
en el arrastre, sobre todo en recipientes pequefios, es funcidn del dise
flo de la rejilla y este rara vez se describia suficientemente .. Tampoco
ha tenido €xito el intento de hallar una relacidn genecral del arrastre
de lechos fluidizados. Ambos problemas suardan relacidn con la capaci -
dad de saturacidn de transporte del meaio fluidizante, que sdlo en es -
tos Ultimos aflos, se ha sometido a investigacidn experimental. Fn la -
prdctica los organismos tecnoldgicos han encontrado mds comodo medir ex
perimentalmenfe las propiedades de la fluidizacidn de cualquier material
para el cual se necesitan datos de diseflo detallados. Si se dispone de
un andlisis de tamafio aproximado es un problema sencillo calcular, la -
velocidad de caida libre de la particula mds grarde de la mezcla ue de
fine el limite superior prdctico de velocidad supcrficial, todo por me-
dio de la figura 1.15. "ntre ellos se puede hacer un cstudio razonable

del diseflo hasta obtener los datos de fluidizacidn experimentales.
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1.13 FLUIDIZACION Y TRANSPORT! D™ 30LISOS.

Fn vista de la relacidn entre la capacidad del medio fluidizarte
para transportar particulas y la correlacidn de la fluidizacidn agrega~
tiva y el arrastre, se puede mirar un lecho fluido como la suma de sis-
temas de dos componentes. Cada sistema representa el lecho fluido como
la suma de sistemas de dos componentes. Cada sistema representa elklechq
fluido y uno de los tamaflos de particula del material del lecho. Alguno
de estos sistemas est-rdn en estado de transporte como en un transporta
dor neumdtico, otros en suspensidn en la fase diluida y otros simplemen
te agitados. Por eso tiene inter€s considerar todos los modos de flujo
fluido-sdlido en dos fases, para un sistema dado de particula, que pue-
de 1lamarsele, particula fluido. Fsto se representa mejor grificamente
en forma del llamado diagrama de fases.

%1 diagrama de fases es una grdafica en Jue se trazan como ordena
das las diferencias de presidn por unidad de longitud del tubo, en fun-
cidn de la velocidad superficial del gas, referida a la pared del tubo,
como abscisa, con lineas de velocidad de flujo de masa de sdlidos cons-
tante, como pardmetros. La figura 1.16 presenta esquematicamente un dia
grama de fases completo y algo exdgerado para un sist-ma de gas-catali-
zador, contenido por ejemplo, en un tubo de 15 cm. Los valores de las -
abscisas a la derrcha del origen indican aumento de la velocidad de as~
cencidn por el gas, mientras qQue en su prolongacidn, 2 la izquierda —
del origen, las abscisas representan el aumento de valores positivos de
la diferencia de presiones P1 - P2 del origen hacia abajo, los valores
By = P2 creciertemente negativos, o de otro modo, aumenta P, - P.. Las

1 2 1
curvas selialadas con Hl, "2 y W, representan lineas de flujo de masa -

constante de sdlidos en libras ior unidad de tiempo por unidad de area
de seccidn transversal del tubo. Las flechas que salen de las curvas —
indican la direccidn del movimiento (hacia arriba o hacia abajo) de las
particulas sdlidas. . ste tipo de grdafica se traza mds comodnmente en -
coordenadas logaritmicas 7ue no permiten pasar por los valores de cero
sin una discontinuidad en la rejilla. “sta se representa en la figura -
1.16 por las lineas de puntos horizortales y verticales. Observense Tue

€ste es un diagrama compuesto esencialmente por tres cuadr ntes.
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%] superior a la derecha contiene regiones de ascencidn concurrente
de gas-sdlidos y tambi€n regiones de flujo a contracorriente mientras -
que los de la iz7uierda representa descenso corcurrente.

Aunque los problemas asociados al diserio de tubos fijos y de las tu
berias de transporte del catalizador requieren un entendimiento de todo
el diagrama de gases, para el lecho fluidizado propiamente dicho sélo -
tiene inter€s el estudio del cuadrante superior de la derecha. Este cua-
drante se reproauce con detalle en la figura (1.17). La curva ABC repre-
senta la relacidn entre la caida de presidn y la velocidad para un lecho
se convierte en fluidizado y si sigue aumentando la velocidad superficial
del gas, disminuye el inventario de sdlidos entre las derivaciones de -

presidn, y la diferencia de presidn P;-P, desciende a lo largo de la cur

va BD. Cuardo las burbujas del gas que ascienden por el lechec fluidizado
alca.nzim un tamafio igual al didmetro del tubo, empieza el flujo en forma
de €mbolos alternos de gas y de sdlidos, con las fluctuaciones alternati
vas corresvondientes en las diferencias de presiones P2 y Pl. La razdn —
altura-diametro para aue fluya el émbolo se establece segin el tamafio de
particula y la razdn entre las densidades de particulas y fluido como se
explicd al estudiar las figuras (5) y (6). Si el lecho fijo estd restrin
gido en la superficie de modo 7Jue los sdlidos no puedan orientarse de -
nuevo, fluidizarse o ‘trasladarse, en cualouier forma continuard el au -
mento ds la caida de presidn a lo largo de la curva BC, al aumentar la -
velocidad superficial del gas.

La curva EFG representa la p€rdida por rogzamiento, de Fanning, para
el flujo del gas solo por el tubo vacio. F1 punto F representa la velo -
cidad del edcuilibrio para una sola particula.

Si se reduce ligeramente la velocidad del gas por debajo del valor
en el punto F, resulta posible aumentar la concentracidn de las particu-
las suspendidas como una fase homoge€nea dispersa. Finalmente, cuando la
concentracior ha alcanzado el punto H, un nuevo aumento produce un co -
lapso de toda la suspensicn, 1ue pasa de dispersidn homogenea a un lecho
denso con formacidn de €mbolos. La magnitud d= la concentracidn en el -
punto H, es generalmente del drden de O a 10 11’)/1'1:3 y representa el 1i-
mite de la fase diluida de homogeneidad fluidizada a Jue se hace referen

cia por los puntos D y H, existe un regidn de flujo de €mbolos.



Si a eierta velo?ida.d en la proximidad del punto G se in*troducen St_’,’
lidos er la corriente del gas, la fuerza adicional nececsaria para sus -
<rder las particulas y elevarlas por el tubo con 1 gas se r~flejard {,.*r
una diferencia mds alta, como en €l purto I. Para un flujo constante de
sdlidos, =1 reducirse la velocidad de los sdlidos y aumrnta el inverntario
de particulzs que se mueven en una unidad de longitud del tube, As_‘i', la
diferencia de presiones disminuird al prircipio corn la reduccidn del ro-
zamiento del gas y finalm.nte auncntard de nuevo a 1o lareo de la curva
IJ. Pn el punto J, la pérdida por rozamiento del gas €s pe ue’n y 1o di--
ferencia de presiones, en esercia el invcntario de solidos, sc acerc: a
la concentracidn mdxima permisibdle de sH1idon B8 Tage Hlulla, Pucvs is
minucidn en la velocidad del gas causa el colapso d: la dispersidn y de
nuevo sc¢ produce flujo de €mbolos. La linea de purtos LYNITX represonia
el lugar goemftrico de concentracidn de saturacidn constante en fase Ji-
luida. La curva IJ es una de la familia de curvas dus representan la as—
cenecidn concurr;nte en fase dilufda. Pn 1a Jigura 1.17 las curvas se™1
das con '1’ W2, oo "n’ representan velocidades crecicrtrs dec masa de sé
lidos.

Consid”rcse ¢1 tubo vertical provisto dc un medio para introducir -
el sas “n ¢l fondo y los _&dlidos fluyendo por gravedad desde una tolva
situada en la parfe superior. Sin entrada de gas por el fondo del tubo y
con la vdlvula de salida de la tolva regulada para descargar uniformemen
te W, 1b/seg/ft2 en la parte alta del tubo, una diferencia de pr-sidn se
rd registrada entre las derivaciones P, ¥ Py, creada por la accidn de -
bombeo de compresidn ejercida por los sdlidos de caida libre cayendo por
el tubo como una dispersidn diluida. Fsta diferencia de presidn se indi-
ca con el punto M en la figura 1.17 y corresponde a la p€rdida de altura
en 1a fluidizacidn en fase dilufda para la misma concentracidn de parti-
culas. Si se introduce por el fondo del tubo una pequefla corriente ascen
dente de los sélidos, se descubrird un ligero aumento en la diferencia -
de presiones. Al aumentar la velocidad de ascencidn del gas, disminuird
la velocidad de descenso de los sdlidos. El aumento resultante en el in-
ventario de las particulas que descicnden se rcgistrard como aumerto en
la diferercia de presidn entr las derivaciones Pl y I’,2 a lo largo de la

curva MN,
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N\
Pinalmente cuando la velecidad del gas aumenta al valor del punto N

el inventario de sdlidos corresponders de nueve al alcanzado con la mfn_i_
ma distancia entre las particulas antes de que ocurra interferencia entre
los campos de flujo de las particulas aisladas (la 1irea LNMHJK en 1la b
gura 1:17) ¥ 1a dispersidn uniforme se colapsa de nuevo en €mbolos. Fi -
punto N corresponde a un punto de "inundacidn" a contracorriente de la
fase diluida. La curva MN es otra vez de una femilia de curvas de-flujo
de masa de sdiidos constante.

Desde luego, es posible cargar sdélidos por una tuberia de transoor-
te o tubo vertical en el fondo del lecho fluidizado y extraerlos a la mis
ma velocidad por la superficie del lecho. De modo andlogo, pueden intro-
ducirse sdlidos en la parte alta del _lecho y extraerse por el fondo.

Estos dos casos representan ascensidn y descenso netos en un estado
fluidizado denso y se han representado en forma exagerada por las -curv'aa
PQ y RS en la figura 1.17. E1 ascenso y descenso en fase densa se obtiene
tambi€n en estado completamente compactos (no fluidizado). Manteniendo 1la
velocidad superficial de ascensidn del gas por debajo de la fluidizacidn
incipiente, en el punto B, los sdlidos pueden descender a contracorriente
del gas como un lecho fijo compacto a lo largo de urna curva como la ST.
Fl punto S corresponde al estado en el cual el gas que asciende por el -
lecho en descenso no puede ya enconirar su camino por la via irterstici-
al sin crear burbujas y el lecho de sdlidos en el tubo se fluidiza. F1 -
ascenso de fase densa en el estado completamente compacto (no fluidizad o)
puede obtenerse con velocidades de gas supericres a la correspondiente a
el movimiento de la particula con un orificio, vdlvula o seccidn ensan -
chada de sdlidos en el extremo de salida del tubo (parte alta). Esas con
diciones de flujo estdn representadas a lo largo de la curva VW, que es
otra vez de una familia que repljesenta velocidades de flujo de masa cons
tante de sdlidos. '

La linea LNHJK y las curvas de transporte vertical como IJ y i - =
guen siendo la clave para las relaciones de arrastre y fluidizacidn a -
agregativa. La complejidad del problema se hace visible per el numero de
grdficas, como las de la figura 1.17, cada una de las cuales representa
un didmetro diferente de particulas en la mezcla del lecho y superpuestas
unas a otras. A una velocidad superficial del gas dada, cada tama®io de -

particula componcnte de la mezcla r-ovreserta una capacidad de transporte



distinta y contribuye con su parte a las caracteristicas de conjunto de

la mezcla.
1.14 COXVI'RSION, CONTACTO Y TRANSFFR NCIA DE MASA.

Tn un lecho fluido de particulas, finas, hay dos intervalos netos -
de retencidn del gas. La mayor parte del gas pasa pcr el lecho en forma
de burbujas a una velocidad de varias veces la velocidad superficial (v
por consiguiente los tiempos de retencidn son bajos), mientras una pe -
quefia porcidn del gas encuentra su camino por la fase densa en la que -
queda retenide largo tiempo. La cantidad de gas asi retenida es una can-
tidad relativamente fija, y la proporcidn del gasto total del gas con -
breve tiempo de retencidn, aumenta con la velocidad superficial. El gas
en fase de burbujas (con tiempo de retencidn corto) estd expuesto a con-
diciones de reaccidn muy diferentes de las del gas en fase densa (con lar
go tiempo de retencidn): el grado de conversidn es sefialadamente distinto
¥ la cantidad del producto global es funcidn de las cantidades relativas
de las dos clases de flujo de gas y del grado de contacto que experimenta
cada una de ellas. La geometria del reactor, el tamafic de la particula
y la velocidad superficial alteran considerablemernte los flujos relativos
¥ por lo tanto el contactc o converaidn global. -

En general cuanto mds grandes son las .burbujas Que emergen de la su-
perficie de un lecho fluido, tanto mas baja es la conversidn. Fl inter—
cambio de gas entre una burbuja y las fases densas\ que la rodean es de -
esperar que sean menos cuanto mds grande es la burbuja y por ello el gra
do de no conversidn en la burbuja emergente serd mds grande. “n un reac-
tor de 20 cm , del cual emergen burbujas de 10 cm de didmetro, puede ha-
ber. en lag burbujas una cantidad mensurable del gas sin convertir aungue
el gas circundante que por percolacidn ha atravezado los intersticios de
la fase densa puede no contener practicamente nada de gas sin convertir.
Sin embargo, si una burbuja crece hasta aproximadamente casi igual al -
didmetra del reactor, ya no hay un mecanismo para establecer un gradierte
de concentracidn entre el gas en ¢l interior de una burbuja Yy el gas en
la fase densa. No se sugiere Jue necesariamente sea siempre buena prdc -
tica operar en el rdgimen de formacidn de €mbolos, pero debe obscrvarse

que ciertas unidades de¢ laboratorio, de vequefio didmetro y con razdn alta



de longitud a diémetrp, que dan buenas conversiones, operan e€n condicio=-
nes de formacidn de embolos. Se pueden conseguir diferentes conversio -
nes con formacidn de €mbolos, segin la . zona del reactor en Gue aparecen
primero los €mbolos del gas.

Cen una velocidad espacial dada, se obtiene conversidn mds alta en
un lecho fluidizado profundo que en uno superficial. ¥l efecto del auarn
to de altura del lecho puede muy bien ser el causante de que cambie el -
régimen de fluidizacidn con burbujas de tamafio moderaio que dan baja con
versidn a otro en que los €mbolos de gas incipientes dan conversidn alta
por hacer uniforme la composicion del gasy dispersar los sdlidos y no -
€ste en aquéllos . Si con una velocidad fija se aumenta la altura del le-—
cho del catalizador, existe mayor tendencia a la formacidn de €mbolos de
gas, por la velocidad mds alta del gas y el camino mds largo para €l cre
cimiento de la burbuja. Esta idea explica el mejor funcionamiento de los
reauctbres de laboratorio, con mayores alturas de lechos. No pueden espe
rarse mejoras comparables en un reactor de dimensiones irdustriales de -
seccidn transversal grande donde la formacidn de €mbolos de gas queda ex
cluida.

Parece haber dos modos de obtener buen contacto de gas-catalizador
en el ‘estado fluidizado. Un medio es asegurar la dispersidn uniforme de
pequefias burbujas de gas en los sdlidos de la fase densa y el otro es -
dispersar los sdlidos en fase dilufda en la corriente del gas. Fn el -
primero, los sdlidos en fase densa forman la fase continua. Numerosos —
invegtigadores han advertido estos problemas y e€s interesante observar
las direcciones que han tomado las patentes de disefio en cuanto a ambos
medios de mejorar el contacto.

La dispersidn del gas en los sdlidos en fase densa se efectda por -
rotura de burbujas grandes en mds pequefias, por medio de tabijues, relle-
nos o agitacidn o, de otro modo, por distribucidn del gas que de modo -
efectivo rompe un lecho profundo en una serie de lechos superficiales.

Se dan a continuacidn una lista parcial de patentes ideadas para -
dispersar el gas por estos medioss

1.- Sensel y Beck ( 10% ) sugieren disponer a lo largo del reactor
un tornillo que al girar produce agitacidn.

2.~ Matheson (29 ) sugiere rellenar el reactor con anillos de ras —

ching o con relleno de albardillas de Berl para presertar al gas un ¢ ¢
no tortuoso, -
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y.—Hogan y Banks ( 3* ) proponen el uso de pantallas cdnicas de lami
na verforada, distenciadas a diversos intervalcs, para romper las burbu -
j2s de gas y distribuir los sdlidos.

4 ~Matheson ( 29 ) ha icecado colocar tubos dispuestos en espiral -
por todo €l reactor para qu@ al llegar una burbuja del gas al extremo in
ferior de uno de esos tubbg . ocurra una descarga de‘sélidos en la burbuja

S5.—Watson y Wilco; ( 1A»-) sugieren reactores dcl tipo de-plato per
forados.

6.~Huff y Ford ( 4% ) abogan por un recactor de tipo de platos con
campana de burbujeo que en esencia divide un lecho fluidizado profundo -
en una serie de lechos fluidizados delgados. .

La mayoria ce estas propuestas sdlo son aplicables en condiciones -

egpeciales y son impracticables en unidades industriales a gran escala.

Por «jemplo €1 uso de un medio de agitacidon da excelentes resultados en
unidades de vetueilo didmetro, pero una seria practica en un recipiente -
grande (por ejemvlo de 3 a 6 metros de didmetro). Il uso de materiales -
de relleno es extrictamente aplicable sdlo a sdlidos que tienen la pro -
piedad de "correr libremente"; por el contrario, todo depdsito de cera,
co ue u otro material en una unidad industrial conducird a canalizacidn
y mala distribucidn del gas y de los sdlidos. 'l uso ae pantallas de 1ld-
mina verforada fue ensayado en unidades de planta piloto y se halld oue
retairdaba la mezcla de sdlidos de arriba a abajo hasta el grado que se -
desarrollaban puntos calientes y se producian rapidamente en el lecho -
gradientes de temperatura de 50°C a 60°C. Parece aue la unica solucidn -
factible al problema de romper las burbujas grandes consiste en la redis
tribucidn del gas por divisidn del lecho en una serie de lechos delgados
¥y en uso de particulas de tamafio pequefio que permiten relaciones mas al—
tas de longitud a didmetro del lecho antes de que las burbujas -alcancen
un tamario excesivo. 'videntemente las rejillas en cadia caso deben dise -~
flarse para una cafda de presidn suficiente para asegurar buena distribu-
cidn inicial del gas Que entra en el lecho.

La dispersidn de sdlidos en el medio fluidizado continuo se efectua
por unc de los medios siguientes:

a).- Operacidn con btajo inventario de sdlidos a velocidad suficiente
merte alta éara obtener buena fluidizacidn de la fase dispersa.

b).~ Uso de reactores ce peaueilo didmetro cor urz razdr 2lta de 135

situd a idmetro, en los cu-les 12 formacidn de <mboios oviiga a lios
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gdlidos a caer en forma de lluvia por las bolsas de gas.

c).- Operacidn del reactor como una tuberfa de transporte en la cual
se produce reaccidn al circular el fluido y el sdlido en suspensidn di -
luida.

A continuacidn se ds una lista parcial en que se sugieren medios -
para obtener este contacto.

1l.—Hujsak, Kratzer y Mungen, Baro y Rex han sugerido el emplao de
reactores con compartimientos, que conduciria a unidades en paralelo del
tipo de formacidn de €mbolos, con razdn mds alta longitud a didmetro.

2.—Latta ( 7% ) ha publicado los resultados obtenidos usando un -
reactor revestido interiormente con el catalizador. Perry y Merrill ( 9% )
sugieren el uso de gasa metdlica catalfticamernte activa.

3.~—Kirkbride y Dart (6* ) sugieren el uso de la rama elevadora de
una unidaéd T.C.C. como reactor d.e( transporte.

4.—Jewell y Jhonson ( 5% ) han patentado un reactor del tipo de -
transporte de fa,sev diluida para la sintesis Fischer-Tropsch.

5.—Goodson y Guyer sugieren un reactor de transporte de fase diluf
da, con flujo ascendente y descendente ( 2% ).

6.—La firma Humble 0il ( 11%) ha inforsado aceroa de 1la conversidn
de ia unicad Baytown en un reactor de tuberia de corduccidn. '

El uso de muchos tubos peduefios o de un reactor con un compartimien
to, o compartimientos, del tipo de formacidn de €mbolos, para operaciones
er escala industrial no presenta problemas de diseflo en escala mayor. Sin
embargo, el costo del propio reactor, mds el de proveer una buena distri
bucidn del vapor a cada compartimiento o tubo hace Jue la instalacidn -
completa sea relativamente cara y~ algo menos atractiva oue una unidad del
tipo de tuberia de conduccidén. Fn la operacidn -funciona igual o mejor que
una serie de lechos fluidos delgados, si esta bien diseflado.

Hay numerosas aﬁlicaciones de la t€cnica de lecho fluidizado en pro
cesos en los cuales bastan sdélo las condiciones de temmeratura o conver—
siones moderadas para la aplicacidn industrial: el cracking catalitico -
de hidrocarburos es un ejemplo sobresaliente. Por otra parte la sintesis
Fischer-Tropsch ®cuiere un reactor diseflado para obtener contacto intimo

de gas-sdlido.



Son muckos los investiga.ores quc han explotado ¢l contacto de gas-

catalizador en lechos fluidizados mediiante estudios ¢xperim.ntales de

recacciones especificas y han expresado los resultados en funcidn del coe

ficiente de transnfer<ncia de masae.

"n la obra de Chu (8), s¢ encuentra una recopilacidn excelente y -

las correlaciones de estas irvestigaciones cientificas en ¢l mecanismo —

de la transferencia de¢ masa.



CAPITULO 1II

CORRELACIOFES EF¥ SISTFMAS FLUIDIZADOS.



FLUJO A TRAVES DF LECHOS Y FMPAQULS.

CORRFLACIONFS EN SISTFMAS FLUDIZADOS.

Como predecir la iniciacidn de la fluidizacidn y estimar la veloci-
dad de masa de la fluidizacidn, altura del lecho expandido, eficiencia -
en sistemas fluido-sdlidos.

Vamos a discutir en este capitulo las correlaciones que nos permi -
tan predecir la iniciacidn de la fluidizacidn y la estimacidn de la al -
tura de los lechos fluidizados, ejemplificando cuando sea necesario con

probtlemas resueltos experimentalmente.

2.1. INICIACION DE LA FLUIDIZACION.

Cuando un lecho de sdlidos se encuentra con una fluidizacidn inci -

piente, la pfrdida de presidn es entonces muy aproximadamente igual as

AQ= L ((—E)(rs_ ﬁ) (2.1)‘

Fn este estado el lecho se encuentra fijo. Si suponemos que la velo

cidad del fluido es lo bastante baja de tal modo que el flu_'jo laminar -
p-rsista como si estuviera quieto, la p€rdida de presidn es entonces i —
gual at
FomRss e siee (2e2)

_ 2006 l). (1-g)?
AR DheFdd:

Por encima de las ecuaciones (2.1) y (2.2) y resolviendo para la -

masa velocidad resultat

_ Do el (f-fe)
A(1-€)

Esta ecuacidn es importante porque nos permite predecir la inicia~

= 0.00 semin veepesime 12:3)

cidn de la fluidizacidn de una carga granular. Es también provechoso -
porque nos permite examinar cualquiera de los dos; y asi como en gran -
parte, el flujo a trav€s de los lechos expandidos se avega al comporta -
miento de los lechos fijos.
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Figura 2.1. Comparaeién de minimes espacios libres en el fluide
y tamafio de partioula. *

(1) Catalizador de hierre de Fiseher-Trepsch, didmetro = 0.58

(B) Partieulas agudas, didmetro = 0.67

(c) Particula redenda, diaﬁetro = 0.86.
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2.2, FLUIDIZACION MINIMA.

El estado de fluidizacidn incipiente es terminada con la fluidiza -
cidn minima. La ecuacidn (2.3) nos permite la estimacidn de una masa ve-
locidad G o, de minima fluidizacidn, si la esfericidad de la particula y
los espacios vacios del lecho en el punto de fluidizacidn minima son pro
vechosos.

Las medidas de esfericidad de los sdlidos han resultado de las pér-
didas de presidn de los lechos fijos. Las estimaciones de los minimos egl
pacios vacios son hechos por la intensid#d‘ de la fluidizacidn de sdli-
dos granulares y la lentitud de como el flujo del gas se reduce a cero.
En este camino los sdlidos se arreglan gradualmente a una condicidn de -
densidad de lecho que puede ser considerada razonablemente cerrada al mi
nimc espacio vacio del lecho fluidizado.

Los valores de "(Eup son dados en la figura (2.1) para una variedad
de materia les de esfericidad conocida. Estos valores estan relacionados
al diametro de particula Dp.

De una consideracidn de los datos de la figura (2.1) y el uso de la
‘ecuacidn (2.3) es ahora evidente aue la pura expansidn del lecho no es —
suficiente para inducir la fluidizacidn. Otro requisito es Qque los sdlie
dos ﬁel lecho deben tener un minimo de espacios libres (E‘.}) del lecho
fluidizado. Y

Si los sdlidos del lecho estdn por abajo de (ah’.), la expansidn po
drd continuar hasta el punto en que (iu{) es alcangada. La dependencia
de (&u\.) sobre DP y ( CP‘) es esperada y puede ser cualitativamente a -
clarada de las particulas de superficie, energia de drea y su afinidad -
al punto de fluidizacidn inicial.

’ Siendo asi que la ecuacidn (2.3) es totalmente satis -
factoria para la estimacidn de Gmf’ sin que puedan ser evaluados los va-
lores de ( cP‘) y (Eh}). Esto es especialqente cierto para los materia-
les en forma vesicular.

Las estimaciones de los espacios vacios y densidad de particulas pa
ra estos materiales pronto nos llevan a grandes o pequefios errores. *s -
tos érrores resultan del hecho de que la porosidad es afectada por una -

provorcidn de espacios que pertenecen al interior de las varticulas. “s-
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tos espacios son por esto, no ordinariamente provechoso al flujo de flui

do. Por esta razdn la composicidn del lecho de particula estd dada vor -

el producto: ¢:ts/ ( I &)

que puede ser expresado para cualquier forma de particula como una funcidn
de (b'h ’). Cuando esta funcidn es substituida en la e€cuacidn (2.3) re

i . Yb'n [T;(f-. RY1O-9 o

/l. " B sa e SR e e as el

G,

Si en esta ecuacidn D_ esta expresada en pulgadas: ( r‘ Yy o ﬁ') en
1‘13/1&"t3 y la viscosidad del fluido ( p ) en centipoises, G - estd dada
en lb/ft ~hr. El caracter no dimensional de la ecuacidn resulta meramen
te de las unidades escogidas y la inclucidn de g, en la constante experi
mental .

La ecuacidn (2.4) estd virtualmente basada en todos los datos de 1i
teratura aprovechable. Se aplica igualmente a los materiales vesiculares
como a los no vesiculares. La densidad de los sdlidos estd determinada -
por un picndmetro, usardo mercurio como fluido.

Fl didmetro de la particula para una mezcla de particulas es calcu-
lada por: '

D = 2 1,
. xn n
donde X es la fraceidn en peso individual de los componsntes sdlidos y
dn representa el tamafio medio geom€trico de un corte, calculado vor las
aberturas adyacentes de un tamiz (cedazo).

Para el propdsito de solucidn de problemas que involucra a los ga -

ses se encontro conveniente el uso del nonograna de la figura (2.3). 1a

aplicacidn de la ecuacidn (2.4) é€s posible directamente a cualauicr caso

ol 1< 5

Para mimeros de Reynolds altos, los valores de dmf pueden ser corre
gidos por el uso de la figura (2.2).

para €l cual el valor resultante de

Fl procedimiento se puede describir con uno de los siguientes pro -
blemas:
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Figura (2.3 ). Menegrama utilizade para eneentrar la masa

velocidad del fluje de gas.
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Los datos en los cuales la ecuacidn (2.4) estd basada son caracte-

rizados por los siguientes limites experimentales:

D_ = 0.205 a 0.002 in.

Dz = 0.5 a 6.000 in.

f,- 0.0005 a 62.3 1b/ft3.
B~ 70 a 673 1v/£¢1.
M- 0.022 a 2.42 1b/ft-hr.

Problema 1.—-Una columna de 4 in D.I. estd cargada con un cataliza~
dor granular de Dp = 0.00430 in. La altura del lecho es de 2 ft cuando
es vaciado y prefluidizado. La forma de los sdlidos es esférica y la den
sidad picnométrica es 300 1b/ft3. Es fluidizada por una corriente de ai-
re cuya densidad promedio es de 0.071 lb/ft3 y la viscosidad es de 0.018
centipaises. Encontrar la masa velocidad minima de fluidizacidn.

SOLUCION .—Para resolver este problema utilizaremos el monograma de
la figura 2.3. Primero encontramos el valor de:

(fs - Po) (7 = (300 - 0.071)0.071 = 21.3. En el monograma G o =20

£
1b/ft2-hr. Para esta condicidn el L

Dmef/pl = 0.164. Sabemos que el NRe es menor que 5, por lo que el
factor de correccidn no es requerido. ’ :

Problema 2.—Un lecho catalitico ee intenta fluidizar con agua. Fl
catalizador tiene una densidad de sdlido de 100 1b/ft3 Yy D_ =0.174 in.
Fstimar el valor requeride de Gmf . ?

SOLUCION.—Se supone que U = 1.0 centipoises y ( ﬁ-‘ ) = 62.3. Usan
do la ecuacidn (2.4), la razdn del fluido Gp¢ ©s encontrada como:

Gmf = 42,200 1b/ft2-hr. E1 KRe = (0.17 x 42,200)/(12)(2.42) = 253,
Vemos que el NRe es mucho mayor que 5 , por lo que el valor de Gmf pue
de ser el correcto.

De 1a figura (2.2) el factor de correccidn se encontrd que es 0.375.
Por lo que an = 42,200 x 0.375 = 15,800 1b/ft2-hr. Es interesante obser
var que este ‘resultado estd determinado sin el usoc de cantidades tales -

como altura de la columna, didmetro y espacios vacios de la misma.
Wilhelm y Kwauk fluidizaron un catalizador como el del ejemplo, en
una columna con un didmetro de 6in en agua. Sus datos experimentales e

portan un valor de Gmf de cerca 17,000 lb/ftz—hr lo cual checa favora -
blemente con el valor calculado.

68



69

2.3 .~—EXPANSION DF LFCHOS FIUIDOS-SOLIDOS.

Como ya sabemos el estado de exvansidén de lechos sdlidos vuede ser
rdpidamente examinado por el uso de la ecuacidn (2.3). Se requicre sim-
plemente evualar los espacios vacios del lecho de la altura de expansidn
¥y calculart?y (1 - €). 8i el flujo de fluido en el lecho expandido estd
de acuerdo con la ecuacidn (2.3), una grdfica de log G vs log (1 = § )/ls
producird una linea recta de pendiente m =~ 1.

Los datos extensivos pertenecen a gas y iiguidos fluidizados, los -
solidos pueden luego ser analizados. Los valores de la pendiente mostra
dos en la figura (2.4) son relacionados a didmetro de particula. Los dé
tos exhiben esencialmente dos brazos geparados A y B los cuales parecen
retirarse y acercarse al valor de - 1, cuando el didmetro de particula -
exce#e un valor de cerca de 0.015 in.

Para todos los tamafios de particulas, los sdlidos fluidizados con -
1fquidos siguen la ecuacidn. Como Qquiera que sea, los sdlidos fluidiza~
dos con gas exhiben progresivamente grandes desviaciones cuando decrece
el didmetro de particula. Fay mucha evidencia de Jque esta diferercia en
tre fluidizacidn con gases y liouidos cstd relacionada con la homogenei-
dad de los espacios libres en el lecho.

Asi esta diferencia puede ser otra expresidn del ya mencionado com-
portamiento agregativo y particular de sistemas fluidizados.

De lo observado puramente visual, es bien conocido que el movimien-
to de particula aparece mas intenso en el gas que en los sistemas flui -
dizados con 1iquicdos. Ademds considerando los sdlidos fluidizados con -
gas, €s tambi€n sabido 7ue la agitacidn interna se incrementa como =1 dié
metro de particula disminuye.

De las varias interoretaciones ofrecidas con relacidn a las desvia-
ciones, solamente la teoria de la floculacidn de Morse necesita ser men-
cionada. Morse supuso que la formacidn de comolejos sdlidos (compucstos
de particulas simples) son hidrodindmicamente activas, razdn por la cual
las particulas son individuales.

Mientras esto puede explicar el rumbo de las desviaciones, es dificil
de aceptar que los complejos pueden aumerntar su tamario, como un incremen

to en la velocidad del fluido.

’



valor de la perdiente (m)
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Tigura (2.4 ). Valered .c 12 perdirnte utilizades p.ra encentrar

la exparsidn del leche.
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Puede ser este concepto en algin sentido eauivalente a un incremento en
el estado de agregacidn del lecho.

Al evaluar la expansidén del lecho para el didmetro del sdlido Dp,‘ =
una de las primeras evaluaciones de Gmf se hace preferentemente por la -
ecuacidn (2.4). Despu€s de eso (f,..‘.) eg estimada para el material para
el cual una forma del vabr del factor ha sido visualmente encontrada. Fn
tonces usando las coordenadas logaritmicas G, es graficada Vs (1~ &)/E‘
De la figura (2.4), la pendiente m para las condiciones deseadas es en -
contrada. Fntonces una linea recta de pendiente m es visualizada a tra -
v€s del punto de partida.

La linea mostrada en la figura (2.5) es termirada en la linea de -
fluidizacidn. Obviamente, nos muestra la relacidn del flujo de masa con
los respectivos valores de espacios vacios del lecho ( & ). La relacidn
de la expansidn esta determinads por : )

R =(1-&up/(1 - &),

la correlacidn para la predicacidn de la expansidn de los sistemas
fluido-sdlido es limitado. Para los espacios vacios del lecho por encima
del 65%, la columna fluidizada pasa rapidamerte a heterogénea hasta que
la dispersidn de sdlidos es realizada. Bajo estas condiciones las corre-
laciones se van hacia abajo. Los datos de ecxpansidn del lecho fluidizado
actual rcvelar esta caida por una curva de la linea de fluidizacidn o al
gunas veces c¢n forma de S.

Fara condiciones en donde él grueso de los espacios libres excede -
el 65%, hay presente un m€todo no .seguro de predecir ¢l cwportamiento
de la exparlsién. Tl remate del lecho vucde variar considerablcmente, por

¥ -
un fendmero Tue estd r-lacionado con cl de zzitacidn.

2.4 "FICTTICIS D¥ LA FLUIDIZACIOY.

la examinacidn visual de los sistcmas fluidizacos con gas mucstran
aue para una velocidad fijada, la conveccidn de la corriente de sdlidos
en un lecho parece incrementarse en intcnsidad al disminuir ¢1 didmetro
de particula.

F1 movimiento de sdlicos dentro del lecho es uno de los semblantes

esenciales de la fluidizacidn. Por esto la definicidr de una cantidad -



Linea de fluidizacidn,

pendiente: ~m

e expamsién, pendiente
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Funcién de espacies lidbres: (l — é)/ 63

:
Figura ( 2.5 ). Ceme se afecta la veleeidad de fluje en les
espacies vacies del leeho.



que puede tener ura relacidn con la intensidad de la ‘corriente de convec-
cidn de sdlidos es deseable.

La terminologia-escogida e€s poco mds o menos desafortunada, vortue
la funcidn no es realmente para describir en cualquier camino la intenei-
dad de contacto entre sdlido~fluido como podria desearse en cualouier ins
tante.

Fn lugar de oue la funcidn se considere totalmenté, como exoverimer
to sistemdtico, sabemos que esta definitivamente indicada a toda lz.velo-
cidad de los sdlidos pasadios por los confines de la pared y por todas las
partes por donde pasa el fluido.

Pruebas sdlidas del significado fisco de la funcidn eficisncia dr
la fluidizacidn, es tambi€n presentada por correlaciones sucesivas, de -
virtualmente el repertorio entero de los Jatos, de tra sferencia de calor
en la pared exterior del lecho filuidizado.

Podemos agregar 7ue la linea de fluidizacidn Cpp = Cps figuré (2.5)
es terminada en una linea de expansidn Gy = G, a lo largo de la linea de

fluidizacidn en donde los valores de los espacios libres en t€rminos de -

la funcién (1 - é )/:’ , han sido relatados con valores de operacidn de
masa velocidad del fluido del lecho. "ntonces estas masas velocidades eox-
panden el lecho y pornen en movimiento el conjuntn de particulas.

A lo largo de la linea de expansion Cpe = G, » cOmO ouiera 7ue sea,
tales valores de la masa velocidad del gas son relacionados 2 los espa -
cios libres ( f_ ). Y¥stas velocidades meramente expandsr el lecho ¥ no
al conjunto de particulas en movimiento.

Obviamente la expansidn de la linea serd de pendiente m = - 1: y -
estd de acuerdo con el comportamiento de flujo en el lecho Pijo. Ademds ~

las pérdidas de presidn atendierdo a los flujos Gp ¥ G, pueden ser el -

migmo. Con base en esto la eficiencia de la flufdizacio’n puede definirse

como: : :

"l = (0, - ce)/cf.

Fl m€todo grdfico es satisfactorio a los valores dados de "() va
ra el rango de tamafios como estd indicado en la figura (2.4). Las correlz
ciones generalizadas para obtener la eficiencia en t<rminos ‘de Dp y la -

masa velocidad reducida son dadas como quiera ue sea.

13



Por defiricidn 1a misa velocidad reducida es 17 rusdn e la masa -
velocidad d¢ operacidn Gp a la masa ve locidad de minima fluidizacidn C—ﬂf.

Una breve descripeidn referente a la cficierncia de la fluidizacidn
estd presentada aqui porque las velocidades de particula a lo largo de -
la parcd lel lecko , tambie€n como los coeficicntes de transferencia de -
calor crtre 1 lecho y la pared, son prortamente r+lacionados a la afici

encia de la fluidizacidn.

2.5 TEPANSIOF D'L 1 CHO LIQUIDO-SOLIDC.

La ecuacidn (2.3) nos describe la expansidn de los sistemas liquido
sdlido sobre un espacio libre con un 80% de asperesa. Para espacics 1i -
bres en exceso de egte valor substancial podrdn introducirse errcres si
la ecuacidn (2.3) es usada. Ademds puede recordarse que esta aplicacidn
se restringue a condiciones para flujo laminar. Algunos estudios tedri-
cos y semitedricos han sido sugeridos permitiendo la evaluacidn de la -
altura de los lechos expandidos en los elevados rangos de espacios lie
bres. Como quiera que sea, desie el punto de vista de la Ingenierfa pra’g.
tica, de todos los desarrolles, el trabajo de Richardson Y Zaki (35), es
de los mds usados. En las bases de una examinacidn de un gran repertorio
de datos, han encontrado que las lineas rectas resultan cua.nd.o el RRe es

graficado contra el logaritmo de los espacios libres del lecho.

Ademis las pendientes de las lineas son dependientes del rango del

N, y otras cantidades como sigue:

R
D /D
Para el rango 0.2 (NRe <1 Yt = (435 + 1765039/ t)
x O°
Re
Para el rango lLNRe < 206 - 4.35 + 18 D;/Dt
1 5 Dat
Re
Para el rango 200 £ Koo & 500 W = 4.48 2
n O
Re

Cuando el nuimero de Reynolds es mayor que 500, la pendiente ( V’ ) es -
constante e igual a 2.39.



Froblema 3 .—Una vasija de fluidizacidn de 4.0 in D. TI., es cargada
con 2.355 gramos de arena de Dp = 0.0031 in, y dan una columna de 0.786
ft de altura. E1 lecho es fluidizado con aire a una masa velocidad de -~
17 lb/ftz-hr. la temperatura y presidn del sistema son 76°F y 740 mm, -
respectivamente. La gravedad especifica de la arena es de 2.65. Fncon -

trar la altura del lecho expandidoe.

-

SOLUCION.—%La densidad del gas ( [ ) correcta a 76°F y 740 mm es i-
gual a 0.0720 1b/£t
la Gy~ Entonces (fi-fr) fe = 11.9. suponiendo (f) =0.018 centipoises
Entonces G, = 7.0 Ib/ft°—hr, F1 Np modiZicado = 0.00075. Por 1o que G,

necesita correccidn. Sabemos que es un granulo redondo, el espacic libre

. Usando el monograma de/ 1a figura (2.3) Para obtener

es ( £ ) = 0.5 encontrado en la figura (2.1). Entonces (1 - £ )23_=4.0.
Con estas dos coordenadas, el punto mf es analizado en la figura (2.6).

De la figura 2.4, m = 2.8, Esta pendiente nos permite dibujar la 1i -
nea de fluidizacidn como se muestra en la figura (2.6). Con una masa ve-
locidad del aire de 77 1b/ fta-hr, la linea de fluidizacidn en la figura
(2.6) produce un valor de la funcidn: (1 - & )/ a_’: 1.72. Por lo que los
espacios libres ( $ ) = 0.61. La razdn de expansidn del lecho:

R=(1-&4)/ (1-E&) = 1.28
La altura del lecho calculada de los valores de (&“l.) es como si -
gue : Peso del lecho = 2.355/453 = 5.2 1b. Con una densidad aparente dec¢ -
82.5 1b/ft3, el volumen es 0.0622 ft>. Sabemos que la seccidn en cruz -
de la columna es de 0.087 ft2 sla altura del lecho expandido es 0.715 ft
X 1.28 = 0,925 £8. =

Esto estd de acuerdo con un valor experimental de 0.943 ft.
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Figura (2.6 ) . Relacidén de espacies vacies (é ) sara el
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3.1 CONDICIORFS PARA FLUIDIZACION.

Las caracteristicas de los estados fluidizados y los rejuisitos -
para su ejecucidn vienen aparentemente de las siguientes consideraciones:
Sea la figura (3.1) una representacidn de una columna de seccidn en crusz
igual a la unidad. La columna estd cargada con material granular de tama
fio de particula uniforme y densidad tambi€n uniforme, con una forma esf€
rica tambi€n verdadera.

Los sdlidos som soportados en un disco porosc. La tapa de la colum-
na es cerrada a la atmdfera y el gas es admitido de la parte inferior -
del disco. Se supone que la pérdida de preeidn a través del disco es des
preciable. Entonces la presidn atmosférica por encima de la entrada de =
gas es tambidn una medida de la p€rdida de presidn a través de la colum-
na.

Un estado de equilibrio prevalecerd en el sistema cuando para cual-
quier diferencial de estratos (capas de rocas), el gradiente del peso -
que actua hacia abajo estd precisamente balanceado por el gradiente de -
presidn del gas gue actua hacia arriba. Integrando sobre la altura del -
lecho entero, el gradiente de pérdida de presion puede ser expresaio por
la siguiente ecuacidni .

AP ' "
. = 0-8)(fy -[F) ool )
Obviamente esta condicidn podrd ocurrir a una velocidad de fluido defi -
nitiva, lo cual es caracteristico de los sdlidos y liquidos escogidos. -
En este caso el ledp se mantiene fijo. Si la razdn del fluido es incre —
mentada mds alld de este valor especial, la configuracidn del lecho va -
rfard de un modo tal que se mantendra constante el gradiente de presidn.
Ts este grado de libertad el que fundamentalmente distingue el sistema -
fluidizado del lecho fijo. DIntonces la expansieén del lecho es una condi
cidn necesariz‘; para int - rpretar el sistema fluidizado. Pero como se vera
mds adelante no es un medio que nos proporcione una condicidn suficiente.

Suvoncremos que el lecho de sélidos estuvo expandido, asi ou: su es
pacio vacio es igual ( t‘). Tsta condicidn estd reoresentada vor la
figura {3.2a). Como las velocidades del fluido son incrementos al valor

G po 12 pérdida de presidn se mantiene constarnte.



Presion atemesférica.

oresidn dcl gas, P, .

Figura {3.1). Puerzas en la earga fluidizada.
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La parte vacia del leche (ver la figura 3.2b) se incrementard a valores
minimes del fluide (&n} )

Arriba de este punte la celumna de sélides fue expandida, sin im
partir un mevimierto detsrminade a las particulas.

Come juiera que sea la parte vacia (f..,..;), las particulas se han

mantenido desunidas lo suficientemente una de la otra para permitir el

mevimiento incipiente de particula. Este es impertante ya que son sefia~

les del principie de fluidizacién.

®l valer (f,uq) ha side determinade ceme fluide minimo en el es
pacie vacie o mdxima densidad del fluide en el leche. Fs un cencepte im
pertante para entender la relacién entre la ferma de la particula y el
principie de fluidizacién. La condicién para que el leche de arena en
mevimiente se encuentre en repese ceme se ilustra en la figura (3.2¢)
puede ser censiderada enuivalente a la cendicién de un leche, o ligera~
mente per enoima dsl espacio vacie (C_\,_.‘ ). Para tuertes incrementes -
en la velecidad del fluide G,, el leche de sélides centimia en expansién
¥y el movimienteo de particula interne viene mds intenso. Esta es una cen
dicidn general en la eperacieén del estade fluidizade.

Les estudies de fluje de caler a traves de las paredes de les le
ches fluidizades nes indican jue les ceeficientes sen grandemente in -
fluenciades per e¢l patrén de mevimiente y velscidad de las partfculaa.
Le mde frecuentemente ebservade es que les sélidos se mueven ceme-en el
medele describiende un Vpequefio didmetre en el equipe de fluidizacién ha
cia abaje ceme en un mevimiente vielente de enda, mientras Qque en- el -
centre de la celumna se ebserva un ascense general de sélides. Por le —
tanto se ven los sdlides moverse en "u" en la base de la celumna. Tam -
bi€n hay evidencia de movimiente lateral fuerte por encima del leche.
Fsto es especialmente cierte para vasijas de didmetro grande. En las va
sijas, los mevimientos ceordinades verticalmente sen modificados por la
interferencia horizental de las cempenentes de la velocidad.

Por arriba del fluje Gf. y los solides han formade un leche de fa
se densa. Una interfase definida entre el lecho fluidizado y la fase -
gas ue estd aparentemente por arriba. Como la velecidad Gf‘es aproxima
da y sigue los pasos de la velocidad terminal de las particulas, los s¢

lidos seon llevades hacia arriba en la corriente del gas.
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Figura { 3.2 ). Ttapas pregresivas durante la fluidizaeidn.
(a) Masa velecidad del fluide.

(b) Velecidad en la fluidizaeieén minima.

(e) Velecidad del estade inmévil.

(d) Velsoidad en el primer pase de la fluidizacién.

‘(e) Velecidad en la fluidizacien cempleta. ‘
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La interfase entre lecho y fase gas tiende a desaparecer. Bajo ta -
les condiciones se muestra en la figura (3.2e), una nueva fase que es la
fluidizada dispcrsa. Fsto es algo cornocido como la fase diluida. Las -
transiciones d-ueadss fueron estudiadas experirmentalmente por Wilhelm y

Vallartine (42), asi ‘como por Zenz.

3.2 DFSVIACIONIS 'L 3I5T A IDVAR,

Asi como se ha limitado a ~ue puede ser llamado un sistema ideal -

cuardo ticre particulas y vropiedades de fluido ideales, también al sis-
tema operade sin perturbaciones de nirngin tipo, se conoce como "sistema
ideal". Tn la prictica actual las desviaciones del comportamiento ideal
gson completamente comunes. Un cntendimientc de este fendmeno anormal y
su relacidn con el estado fluidizado en general son importantes. Estos

fendmenos vienen aparentemerte de las siguientes consideraciones:

3.3 COMO S° DISPLRSAN LAS PARTICULAS.

Sea el lecho fijo de la figura (3.2), en donde se tiene la parte va
cia ( Eg )y por virtud de la contra gravedad del flujo de fluido que se
expande de (£q ) 2 (ah*). Deperdiendo del caracter del sistema (en par
ticular del fluido), el lecho expandido resultante serd tambi€n del tipo
agregativo o particular.

La fluidizacidn agregativa nos define una condicidn de coexistencia
de la fase densa y diluida en la misma columna. *ntonces un lecho fluidi
zado agregativo es esencialmente heterogéreo. La fluidizacidn particula-
da por otra parte, se refiere a un estado donde las particulas se encuen
tran uniformemente distribuidas en la columna, por lo que tambi€n se 1le
conoce como fluidizacidn homoge€nea.

Generalment: .ablardo la fluiaizacidn agresativa es usualmente en -
contrada con sistemas solido-gas. N> obstante casos de tales sistemas se
sabe que tienden a fluidizarse mas particularmente en algunns sistemas -
sdlido-liruido. La fluidizacidn porterior es predominantemente homog€nea
excepto en casos de grardes diferencias de dersidades entre sdlidos ¥ li
7uidos. La ilustracidn (3.2) nos muestra que la suspersidn cisversada es
rechazaca en ambos casos como las velocidades de fluido cuando se ircre

mentan sir ninguna coordinacidn.



camiro incierte,.

Canalizacién

camine incierte b

a
P

camine incierte a

v
§

R
;
&
)

s 9 g

primera etapa segurda etapa Fane

leche lecke

fije. en repese Tase dened: faec denea dispersa.

Figura (3.3 ). Caaralizaciér y acitacién, desviscienes comures del

comportamicrte ideal.



84

3, 4 FLUIDIZACION IDFAL .

la fluidizacidn no puede considerarse como una consecuencia de la ex
pansidn del lecho. Muchas veces los sdlidos compactados de este tipo se
conducen con una comin irregularidad.

Para sdlidos, los cuales tienden a fluidizarse casi idealmente, el
diagrama para p€rdidas de presidn del flujo es del tipo indicado"por la
figura (3.4a ). De este modo en el punto a, el lecho estd fijo, de aqui
comienza a exparderse y la pérdida de presidn es precisamente igual al
pe so dél graciente del lecho. Otro retuisito para los sdlidos de este 51
po es tue en el lecho debe haber la minima parte vacia del fluido. Como
quiera que sea las condiciones indicadas vor la figura (3.4a) son raramen
te recalizadas. Frecuertemente el lecho fijo puede ser mas pequerio-que -
({E“‘P, por esto, la fluidizacidn no puede considerarse como una conse -

cuencia de la expansidn del lecho.
3.5 CAFALIZACION "N LOS LICHOS GRANULARTS.

¥l lecho fijo en el espacio vacio ( éiﬁi) puede no expanderse unifor
memente al espacio vacio requerido (éih‘). De este modo pﬁede inicialmen
te abandonarse a una fluidizacidn uniforme. En vez de que el fluido pue-
da seleccionar ciertos caminos imprecisos a traves del lecho como se mue s
tra en la figura (3.3). F1 residuo de lecho se coloca a la izquierda zin
contacto.

De la distribucidn del flujo no homoge€neo en un reactor de seccidn
en cruz, es luego claro due la canalizacidn es una serie de perturbacio
nes. *sto es primeramerte causado por el tipo de sdlidos empleados. Tam
bi€n las caracteristicas del equipo tales como la entrada de un gas y -
los artificios de distribucidn y la razdn de la altura y didmetro del le
cho pueden tener una relacidn con el fendmeno de canalizacidn.

Los fendmenos de canalizacidn son encontrados en peuefia escala o -
tambi€n en gran.escala en lo due se refiere al equipo. Las causas del fe
ndmeno de canalizacidn son pobremente entendidas. Por lo tanto, estd cla
To que varias dificultades por arriba de esta escala puedan surgir cuan-
do los sistemas con tendencias a la canalizacidn estdn por sufrir €ste -

fendmeno.
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Desde el punto de vista del desarrollo de un proceso, la canaliza -
cidn es muy perjudicial. Bajo esta condicidn los espacios, velocidad, -
eficiencias generales de contacto y caracteristicas de transferencia de,
calor vienen grandemente oscurecidas (es decir que no se encuentran bien
definidas).

Ademds en los lechos que despliegan canalizacidn el perfil de tempe
ratura puede venir muy erratico. Esto obviamente tiene un efecto em la -
actividad catalitica, su duracidn y desde luego en la economia entera -
del proceso.

Generalmente hablando la canalizacidn se encuentra mds frecuentemen

te en los sistemas gas-sdlido. Segin parece la canalizacidn prevalece =~

mas cerca del punto de fluidizacién' incipiente. Un camino para prevenir
o minimizar la canalizacidn es operar 'el lecho a una masa velocidad del
fluido tan alta como sea posible. Otros medios de minimizar la canaliza~
cidn pertenece a los artificios de la distribueidn de los gases, inser -
cidn de bafles y equipo similar.

Analiticamente las caracteristicas de la canalizadiidn de un sistcma
gson realmente demostradas por un diagrama de p€rdida de presion de un -
sistema, la figura (3.4b) representa uno de tales casos. En lugar de co-
menzar a fluidizacidn con un espacio vacio (é"‘f) y exhibiendo esencial~
mente la pérdida de presidn calculada tedricamente (&Fg), un valor (f)
en exceso de la teoria, es observada en la expansidn inicial del lecho.

Despu€s de esto la pérdida de la presidn a traves de un punto es -
minima. Si las relaciones de flujo son bastante grandes, como para aca -
bar con los canales, la fluidizacidn puede ser normal. Los caminos mos-
trados en la figura (3.3) indicam que la fluidizacidn ti-re <ue pasar -
por €l estado de reposo. )

Dependierdo de la severidad de las caractérfsticas de canalizacidn
del sdlido, esta fluidizacidn retardada puede ocurrir. En lugar de aue -
el sist.ma pueda pasar directamente al estado de la suspensidn dispersa,

del flujo para €ste caso se indica en la figura (3.4c).

3.6 AGITACION EN LFCHOS GRANULARES.

Otras perturbaciones encontradas frecuentemente son conocidas como
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" gacudimientos" . Definen una condicidn en la cual los gases se juntan a
las burbujas del orden de magnitud del didmetro de la vasija. Por vir -
tud de su tamafio, las burbujas son fuertemente obligadas al golpeo de -
los sdlidos granulares avanzando y subiendo por la vasija. En su paso -
hacia arriba los sdlidos tienden a romperse. De este modo la suspension
dispersada comienza a formarse. )

La agitacidn estd principalmente limitada a un pequefio didmetro -
del evuipo de considerable altura. Los efectos son diferentes a los pro
ducidos por la canalizacidn.

Sabemos que los fendmenos "canalizados" y "agitados" no son causa
dos inicialmente por los sdlidos, un lecho puede empezar a fluidizarse
normalmente. Fn seguida las velocidades del gas son elevadas motivando
la agitacidn del lecho. Feto indicado por la posicidn que ocupa la agi-

tacidn en relacidn a otros fendmenos de fluidizacidn como se muestra en
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la figura (3.3). Obviamente una relacidn de fluvido incrementada, mds alla

de la agitacidn da lugar a la fase dispersa.

la agitacidn presenta problemas para el estudio del desarrollo de -
procesos por varias razones. Primero hayiun efecto sobre el espacio ve ~
lccidad y por lo tanto un contratiempo. Segin hay restricciones de cier—
tas facultades como la transferencia de calor, estabilidad en las coli -
siones en los mecanismos cataliticos. .

Fl uso de bafles diseflados especialmente han sido de utilidad para
minimizar el efecto de agitacidn en peaquefias vlantas piloto.

Analiticamente las caracteristicas de agitacidn de un sistema son -
tambi€n indicadas por los diagramas de pérdidas de presidn de flujo, fi-
gura (3.4d). La fluidizacidn normal ocurre inicialmente arriba del mini-

mo espacio vacio del lecho fluidizado. Luego la pérdida de presidn se -

mantiene constante, cerca del valor tedrico. Despu€s de este punto la pér

dida de presidn aumenta. Iste incremento es causado por la friccidn en

las paredes.

3.7 FORMACION DF 1A FLUIDIZACION.

La imvortancia del acabado uniforme de la dispersion de sdlid s flui

dos, puede ser reconocida rdpidamente. Los primeros intentos fueron des
cribir cualitativamente la fluidizacidn por varias observaciones. "ueron

tambi€n subjetivas y resultaron satisfactorias.
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La clasificacien agregativa en particular derivada principalmente de
la ebservacien visual, es algunas veces mejor. Sabemos que el estado -
particular puede ser definide radicalmente y reproducide mas © menes -
satisfactoriamente dende se mantiene simplemente la tarea de ir ecnecien
de las varias formas de agregacien.

Un avance significative al respecte fue heche por la intreduccien de
un instrumente de capacidad eldctrica per Merse y Balleu (33). Las se ~
ries de medidas de capacidad sistematica nes revelan les senides preduci
dos per las particulas y la unifermidad del leche fluidizade la cual es
independiente de la distribucién del tamafie de particula, velecidad del
gas, altura del leche y mds que nada de la razén de la altura y el did -
metre del leche.

3.8 VISCOSIDAD N FASE DINSA.

Les sélides fluidizados han side frecuentemente cemparades a les 1i-
quides. De atui que es sugestive atribuir cempertamientes visceses a ta-
les sistemas. Cemo Mathesen ha apuntade, las medidas cen les viscemetres
de Stermer medificades no han realmente redituade verdaderes dates de -
viscesidad.

La razén es Que en las fuerzas del fluide hay cemponentes de vele —
cidad indeseables para la aceleracien de particulas y fue;rzas de friccien
entre ellas.

Cen tedo ese las medidas cen el viscemetre de Stormer ne han pedide
alcanzar cenclucienes significantes cen relacién a las anticipadas cem —
pesicienes de les sistemas fluidizades.

Entre etres facteres pueden ser les mostraces en la figura (3.5) -
donde la razen de altura y el didmetre, coneciendo los efectes de agita
cién, podran tambié€n in}luencia.r en la viscesidad. Similarmente la dis-

tribucidn en el tamafie de la carga es un factor definitive.

3.9 RAZORN LIMITF PARA FLUJO LIBRE DI AGITACION.

Una serie de interesantes pruebas fueren tambiér repertadas per -
Kramers. Sus pruebas indican cue la unifermidad en la fluidizacien, ce-

me reflejadas por la viscosidad, es una funcien de altura del leche.
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Esto cerrobora las conclusienes de Merse y Ballou (33) quienes usa-
ven medidas de capacitemetria.

Las prepiedades del fluje de la catdlisis fluidizada han side rela-
cienadas por Dickman y Fersythe (11) a la viscesidad del leche. General-
mente encentraren que las propiedades del fluje de tales catalizaderes -
fueren mejeres cuande la viscesidad se incrementaba un pece. Fncentraren
que a altas densidades y particulas grandes la influencia de las prepieda
des del fluje eran zdversas.

Hay muchas etras prepiedades de particulas y leches de particulas -
ouya influencia en las prepiedades del fluje y per le tante en las carac
teristicas de la fluidizacién gen netables. Pedemes menciemar en esta ce
nexién selamente caracteristicas de superficie.

Virtualmente les dates ne cuant{tativea sen ventajoses en les efectes
de superficies caracteristicas. Primeramente la dureza de la partfcula y
sa ferma, 1;; cuales sen relaciensdas inberentemente. Este es, ne estan
tedavia definidas le suficiente para que se temsn muy en cuenta.

Muy peca atenci‘n se le ha dade a la naturaleza y aspecto de las -
fuerzas electrestdticas. n les estudies de fluidizacién estes fendmenes
han side frecuentemente citades ceme afectables a la investigacidn. In -
dudablemente muches dates repertades en la literatura sen afectsdes per
egtas dificultades. Pue encentrade especialmente penese en estudies de -
lévigacién, { preceso por medie del cual una mbstancia es reducida a pol
ve muy fine). Aqui muches de les materiales precesades fueren frecuentes
mente encentrades en las zenas superieres de la parte desecupsda de la -
vasija. Estames cenvencides de que pretegiende el fonde del aparate cen
material aislante a las fuerzas electrestdticas y centrelanie la bumedad
de entrada del gas fluidizante pueden pouihlaqgnte eliminarse estes feqé

menes electrestdtices.
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4.1 DISFNO D''L REACTOR

las fisuras f4.1) y (4.2) ilustran esquemdticamcnte la relacidn del
diagrama de fases con una de las principales unidades eataliticas, for -
mada por dos recipientes unidos lateralmente, y con un disefio de la uni-
dad Orthoflow (1*). En los dos tipos de unidades, los valores del aceite
introducido, arrastren particulas de ocatalizador caliente regeneraﬁo, de
20-180 micras &é didmetro, en una tuberia de transvorte de fase dilufda
al lecho fluidizado ern el reactor. Fl gas introducido se desintegra en -
componentes mds ligeros, deja un depdsito carbondceo en el catalizador y
pasa del reactor al sistema de recuperédo. El catalizador recubierto de
carbdn, frio, pasa del reactor al regénerador por un tubo vertical. Fl
lecho del &en.racor se fluidiza con una corriente de aire precalentado
nue quema el carbdn depositado sobre el catalizador. El catalizador rege
nerado calierte wvuelve a circular al reactor por arrastre de los vapores
del aceite de alirentacidn.

La aplicacidn de los procesos de fluidizacidn en la industria del -
petrdleo representa hasta la fecha el mayor campo de utilizacidn de esta
operacion llamada unitaria. ¥n realidad, la mayor parte de la investiga-
cidn pura y aplicada del comportamiento de fluido-sdlidos ﬁa surgido es-
pecificamente de las operaciones de cracking catalitico en las que s -
tropieza con casi’todas las regiones del fluido-sdlidos en dos fases. Una
indicacidn de la relacidn entre las caractercs del flujo y del disefio -
material de la planta, se da en las figuras (4.1) y (4.2), al sefialar -
las regiones especfficasien las recipicntes del proceso en relacidn con
los puntos correspondientes en el diagrama de fases generalizados. Cier-
tas regiones del diagrama de fases, 7que no depérden especificamente de-
la fluidizacidn, han sido descritas por Zenz (12%) con mds detalle's en -
la revisidn de los datos experimental-s que les sirven de base.

Fn las industrias de proceso metalurgico nunca se han presentado -
muchos de los problemas a que hay que enfrentarse en las aplicaciones de
esta mueva operacidn uniiaria al petrdleo. Por ejemplo: la introducecidn
de mineral o piedra caliza en reactores de fluido-sdlidos se reaiizs di-
rectamente por alimentador helicoidal o con papillas liquidas muy densas}
no se necesita el paso de regereracidn y la transferencia concomitante -

de sdlidos de un reciviente a otro. las ficuras (4.3) y (4.6) ilustren .

9
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disposicidn de varios reactores de paso unico empleados en la tostacidn
de minerales, calcinacidn de caliza y sintesis quimica.

¥l primer calcinador de minerales de oro, figura (4.3) fue constru_'}'_
do en 1947 por Cochenour Willans Gold Mines Ltd., N. W. Ontario. "1 mi -
neral se muele como de costumbre a 200 mallas con el fin de separar los
sulfuros de la ganga: el concentrado de flotacidn es el productec que ha
de calcinarse: 7T5% a 90% de este producto puede estar por debajo del ta~-
mafio de malla 200, con una distribucidén normal de tamafio de particulas -
hasta el drden de micras. La tostacidn de este concentrado consiste sim-
plemente en suministrarle suficiente oxigeno para volatilizar el azufre
y el arsénico simultaneamente, resultando un producto calcinado que pue-
de cianurarse.Esta unidad especial estd provista de una rejilla con 120
aberturas en forma de copa, cada una de ellas con una bolsa de corundal
de 3 pulgadas: estas bolsas actudan como distribuidores del gas y como -
vdlvulas de retencidn para evitar que los sdlidos desciendan por las -
aberturas y lleguen a la cdmara de aire cuando se cierra el reactor. 'n
el disefio original, el mineral molido se introducia mediante un alimenta
dor helicoidal por el fondo del lecho. Fste sistema de alimentacidn de -~
los sdlidos ha sido revisado ahora en casi todas estas unidades. Las tor
tas del fieltro se muelen y alimentan el lecho por arriba en forma de pa
pilla acuosa concentrada. Las alturas de los lechos varian en el Srden -
de 1.5 m, con una. relacidn altura-didmetro aproximada de 0.8-1.0. La -
temperatura del lecho que segun se ha publicado no varia en mas de S -
por toda la masa fluidizada, se regula por aspersiones de agua en forma
muy semejante a la empleada en ias uridades de cracking catalitico flui-
dizado para controlar la postcombustidn en los regeneradores.

La figura (4.4) muestra un calcinador de caliza de 3.60 m de diame-
tro que calcina 90 ton/dia y que fue insta.lado“en las fdbricas de New -
England Lime Co., e inicid la operacidn en 1949. In este proceso, se in-

yecta el aceite combustible en el lecho fluidizado y se supone que se -

distribuye por doquier como recubierto de superficie sobre las particulas.

Se inflama y arde en el aire precalentado Jue atravieza @l lecho como me
dio fluidizante.

La caliza calcinada caliente pasa a un lecho inferior para preca -
lentar el aire que entra. Los gases de escape calientes pasan por uno ¢

més lechos superiores para precalentar los sdélidos que ingresan, asf, -
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mediante varios lechos, se consigue considerable recuperacidn de calor y
se reduce al minimo la cantidad de aceite necesario para la calcinacidn
endotdrmica. La buena transferencia de calor y la purga de gases mds ri-
pida gue puede conseguirse en los lechos fluidizados hace gque aumente la
eficiencia de este proceso en la t€cnica de fluidos sdiidos.

Uno de los adelantos mds interesantes debidos a la calcinacidn flui
dizada es la tdenica de produccidn de bolas. Esta se efectua en el inte-
rior del lecho fluidizado por adicidn de pequefias cantidades de carbona~
to sddico o de sosa cdustica. Estos productos se funden a los intervalos
de tenﬁér&turas empleados y las superficies pegajosas de cada una de las
bolas formadas por fusidn se recubren con. los finos del lecho y asi ha-
cen crecer la bola. Con buena regulacidn de la proporcidn de bolas mds
finas, se puede  controlar la velocidad de crecimiento de la bola. Fsta
tdcnica permite un aumento hasta dfcuple en el rendimiento del gas. La -
técnica de produccidn de bolas ha sido adaptada, segin a la tostacidn -
fluidizada de pirrotita y ha permitido una reduccidn del drea del reac -
tor por un factor cuddruple y una reduccidn quintuple en la levigacidn -
o transporte.

La figura (4.5) Ilustra el primer reactor de sintesis en lecho flui
dizado, Hydrocol, para convertir mondxido de carbono e hidfégeno en hi -
drocarburos ¥y productos quimicos Ytiles como subproductos. Este reactor
en escala industrial did conversiones del Srden obtenido en los reac -
tores de cracking catalitico flﬁido; sin embargo, el disefio de la planta
¥ su operacidn provcchosa se basaban en las conversiones a escala de la~
boratorio, que fueron mis altas. Por dltimo fue necesario apagarlo y Tea
nudar un programa completo de estudios del proceso y del reactor. fste es
un ejemplo tipico de la diferencia en el contacto de gao-;atalizador -
que se obtiere con un reactor de burbujeo por un lecho delgado de ‘didme—
tro grande y el ~ue se obtiene en una instalacidn de planta piloto de la
boratorio de didmetro grande aparentemente pero en realidad estrecho, -
con formacidn de €mbolos y con una razdn alta entre la altura y el dié—
metro, en donde ocurre completo contacto gas-catalizador cuardo los €m -
bolos del catalizador cder en chaparrdn a través del gas.

La figura (4.6) (13%) ilustra un esquema de reaccidn, con transpor-

te de fase diluida, ideado recientemente para realizar la sintesis de -
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hidrocarburos con hidrdgeno y mondxido de carbono. Solamente se indica
un recipiente refrigerante, pero en la practica se instalan varios en
serie para regular mas estrechamente la temperatura a lo largo de toda —

la trayectoria de reaccidn.

“4.2 TRANSFITRENCIA DE CALOR.

Habitualmente se considera un lecho fluido como una %0na de tempe -
ratura uniforme y esta idea conduce a la creencia de que este lecho se -
caracteriza por que en €1 ocurre una mezcla muy turbulenta de gases y ag'
lidos. Sin embargo, el lecho dispone_&e un mecanismo mucho mas eficaz Pa
ra crear tcmperatura uniforme que para mezclar gases con el fin de con -
seguir composicidn uniforme. Fn la fluidizacidn agregativa ocurren dos -
tipos de movimientos de sdlidos: a).- Movimientos a escala bastante gran
de, pero locales, de los sdlidos en la proximidad de una burbuja ascen -
dente, ¥ b).— La llamada mezcla de arriba a abajo probablemente debida
a la preferencia de las burbujas porA la parte media del lecho y la -
densidad mds alta consiguiente de sdlidos cerca de las paredes. La tem-
peratura uniforme de un lecho fluido es principalmente el resultado de -
estos movimientos rdpidos de los sdlidos de una a otra parte del lecho,-
del contenido de calor de los sdlidos y del establecimiento de su equili
brfio de temperatura, extremadamente rdapido, com el gas cirocundante,

Fl inter€s prdctico en la transferencia de calor reside en la adicidn
o substraccidn de calor de ia masa fluidizada mds que en la velocidad de
* transferencia de calor entre el .fluido y las particulas aisladas. Fsta -
ultima velocidad es tan grande que los coeficientes generalmente se con-
sideran infinitos. Tn experimentos (11*) en qf;e fue medida la eficacia -
del contacto de gas-sdlidos en funcidn del establecimiento del equilibrio
de temperatura entre los sdlides calientes y el gas frio, se halld que -
sdlo 25~-50% del gas entrante (en forma de burbujas) habia evitado t€rmi-
camente el contacto dentro de un lecho de una altura de dos pulgadas. -
Fvidentemente, para alturas de lecho de inter€s industrial, el coeficien
te de particulas-fluido puede ser considerado como infinito en relacidn
con el coeficiente de lecho-pared.

Una aplicacidn ti'pica para la disipacidn de calor se representa en
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la figura (4.5). La reaccidn en este caso es exotérmica, el lecho de flui
do esta er ¢l lado del cuerpo del reactor y el medio refrigerante circula
por haces de tubos. ¥l diseflo requiere el conocimiento del coeficiente. -
de lecho-pared del tubo. Tsta cuestidn ha sido estudiada experimental -
mente por muclhos investigadores en equipo relativamente pequefio, usando
sistemas de gas-sdlidos en fluidizacidn agregativa. la eor?elacién de es
tos datos estd sujeta a multitud de variables de modo muy semejante al a
ndlisis de la -relaciones de tamaflo de particulas, densidad del lecho, y
velocidad. Fl mecanismo de transferencia de calor supone principalmente
transferencia entre el gas y la pared del tubo, ayudada por la accidn de
lavado de las particulas que reduce de modo efectivo el ecspesor de la =
pelicula y por la conduccidn calorifiva entre las particulas y la pared.
Cada uno de estos medios contribuye a un coeficiente de la pelicula por
el lado del lecho hasta un grado Qque por el momento es cuantitativamente
indeterminable.

Hasta tanto que no puedan hallamse las relaciones cuantitativas en
la mecdnica del flujo de fluidos en la fluidisacidn agregativa, no es de
esperar que- gse resuelvan las discrepancias en los datos de transferencia
de calor.

Los datos de transferencia de calor han sido representados géafiqg
mente en la figura (4.7) como nimewos de Nusselt en funcidn de mimeros de
Reynolds vara ilustrar los intervalos investigados experimentalmente y -
su relacidn con las correlaciones de lecho fijo y de tubo vacio. Se ve -
'ue los datos se agrupan segin la provorcidén de huecos del lecho y por -
estos puntos pueden trazarse cyrvas uniformes. No se sugiere que esto pu
diera representar una correlacidn general, sino 7ue mds bien ilustra la
tendencia existente y orienta los datos disponibles. Se pueden hallar -
informes amplios de transferencia de calor en la bibliografia { 8%) pero
hasta la fecha no se ha publicadﬁ una correlacidn general. Los datos'qg
presentadosen la figura (4.7), han sido seleccionados a base de la mfni
ma formacidn-de €mbolos, per> con altura de lecho .suficiente para evitar
efectos extremos. ¥n la prdctica del disefio, generalmente se hace refe -
rcrcia a los datos publicados obtenidos con velocidades de flujo tanafios
d+ varticulas y otras condiciones tue se asemejan mis cstrechamente al ca

so particular del diselo.
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CONGLYSTION.

Po:g los estudios efectuados podemos ver que los factores mas impor
tantes que deben tenerse en cuenta enVIOs reactores en lecho fluidiza
do son:

a) Fl control de la temperatura, el cual se puede efectuar gracias
a la turbulencia en la masa fluidizada, la capacidad calorifica del -
lecho y las grandes velocidades en la transferencia de calor.

b) Se requiere de la adaptacion al reactor de un sistema regenerador
de sdlidos.

¢) Facilidad er la operacidn continua y automdtica.

d) Cuando el fluido utilizado es un gas, hay necesidad de adaptar ven
tiladores de alta presidn o turbocompresoras, ya que en este caso se
presentan grardes caidas de presidn.

e) Con respecto al contacto sdlido-fluido, puede incrementarse, cuando
hay formacidn de burbujas, rompiendo €stas utilizando un buen sistema
de agitacidn. En este caso se aconseja el uso de reactores de didmetro

peruefio y de gran longitud.

Con resvecto a la bibliografia €sta es muy amplia, al final de es -
tos apuntes he introducido suficientes referencias con el fin de que -

cualquier problema al respecto quede suficientemente aclarado.
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