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Resumo

Os leitos fluidizados sao amplamente utilizados em muitas operacoes nas in-
dustrias quimicas, agricolas, bioquimicas, de geracao de energia e em especial
petroquimicas. Com o aumento na disponibilidade de computadores, a aplicacao
de modelos matematicos para predizer o comportamento de um leito fluidizado
segue a mesma tendéncia, e varios modelos tém sido propostos. Neste trabalho
foi abordada a modelagem matematica de simulacao de um leito fluidizado. O
modelo empregado é baseado na descricao euleriana (continuo) de ambas as fa-
ses, e consiste num conjunto de equacoes de conservacao de massa e momento
para cada uma destas. Neste modelo estao contempladas a turbuléncia (modelo
k-epsilon) e mistura multifasica. Para descrever o comportamento das muitas
particulas em um continuo foi utilizada a teoria cinética do escoamento granular,
que vem se tornando uma aproximacao tipica para executar simulacoes eulerianas.
A teoria cinética do escoamento granular é baseada na teoria cinética dos gases.
Na teoria cinética do escoamento granular, as interacoes na fase particulada sao
levadas em conta, pela contribuicao das colisoes entre as particulas. Nesta teoria,
as colisdes sao o principal mecanismo de transporte nas propriedades da fase
particulada. A geometria e a malha numeérica foram geradas utilizando o software
ANSYS ICEM CFD. O conjunto de equacoes diferenciais parciais foi discretizado
e resolvido utilizando o software ANSYS CEX 10. A KTGF foi implementada em
subrotinas Fortran externas ao codigo comercial. Os resultados obtidos com as
simulacoes foram por fim validados com os dados experimentais encontrados em
SAMUELSBERG e HJERTAGER (1996).

Palavras chave: Dinamica dos fluidos computacional. Escoamento multifasico.
Leito fluidizado. Simulacdao numeérica.



Abstract

Fluidized beds are widely used in many operations in chemical, metallurgical,
energy generation and specially in petrochemical industries. With the increase in
the availability of computers, the application of mathematical models to predict
the behavior of a fluidized bed follows the same trend, and several models have
been proposed. In this work, it has been studied mathematical modelling for the
fluidized bed simulation. The model utilized is based in the Eulerian (continuum)
description for both phases, and is composed of a set of mass conservation and
momentum equations, for each phase. In this model are contemplated turbulence
(k-epsilon model) and multifasic mixture. To describe the behavior of the several
particles in a continuum, it has been used the kinetic theory of granular flow, that
is becoming a typical approach to perform eulerian simulations. The kinetic theory
of granular flow is based in the kinetic theory of gases. In the kinetic theory of
granular flow, the interactions in the particulate phase are taking in account, by
the contribution of the colisions between the particles. In this theory, collisions are
the main mecanism of transport in the properties of the particulate phase. The
geometry and numerical mesh were generated usins ANSYS ICEM CFD software.
The set of partial differential equations was discretized and solved using ANSYS
CFX 10 software. The KTGF was implemented by Fortran subroutines apart from
the commercial code. The results achieved with simulations were validated with
experimental data found in SAMUELSBERG and HJERTAGER (1996).

Keywords: Computational fluid dynamics. Multiphase flow. Fluidized bed.
Numerical Simulation
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Capitulo 1

Introducao

“A hora de chegada de uma sonda espacial viajando até Saturno pode ser
prevista com mais precisao que o comportamento de um reator quimico de leito
fluidizado.” (GELDART, 1986, p. 11). Essa declaracdo continua sendo verdadeira,
apesar de ter sido escrita ha mais 20 anos e os leitos fluidizados serem ampla-
mente utilizados em muitas operacoes nas industrias quimicas, petroquimicas,
agricolas, bioquimicas e de geracao de energia.

A fluidizacao ganhou forca durante a Segunda Guerra Mundial, momento em
que os Estados Unidos demandavam uma grande quantidade de gasolina de avia-
cdo. Naquela época ja estava disponivel o processo Houdry. Contudo, por utilizar
leito fixo de catalisadores de alumina, esse processo requeria operacoes intermi-
tentes para regenerar o catalisador desativado, e por causa de arranjos complexos
para controlar a temperatura, este processo nao era muito apropriado para grande
escala.

Entdo, a comunidade de engenharia quimica naquele pais se engajou em en-
contrar novos meios para transformar querosene e gasoleo em gasolina. Neste
interim, um grupo de pesquisadores do Massachusetts Institute of Techology pro-
puseram e confirmaram experimentalmente que um circuito completamente pneu-
matico de leitos fluidizados e linhas de transporte poderia operar estavelmente
para o processo de FCC. Em paralelo com tais esforcos, engenheiros da Standard
Oil Development Company (atual Exxon), tentavam desenvolver um sistema de
transporte pneumatico para craqueamento catalitico do querosene em escala in-
dustrial. A importancia do desenvolvimento do processo de FCC pode ser avaliada
quando muitos especialistas que vivenciaram 0s acontecimentos naqueles dias
afirmam que os Aliados venceram a Guerra por causa do FCC.



O marco da fluidizacao em escala industrial se deu em 1942, com a implantacao
da primeira unidade de FCC construida na refinaria Baton Rouge, Louisiana, EUA, e
em 1960 com a introducao do transporte pneumatico, e este tipo de reator perma-
nece como fundamental e essencial no campo da engenharia de processos. Desde
entao a fluidizacao passou a ser utilizada em varios outros tipos de industrias,
como ja citado (KUNII e LEVENSPIEL, 1990).

O movimento dos solidos num leito fluidizado é bastante complexo, e depende
de inimeros parametros, tais como a geometria do leito e as propriedades das
particulas. Pequenas diferencas nestes parametros podem causar uma drastica
mudanca em termos da eficiéncia dos reatores de leito fluidizado. Do ponto de
vista da engenharia, os maiores problemas da fluidodinamica sao os efeitos dos
fatores de projeto, tais como o diametro da coluna, forma da parede, distribuidor
de gas, entrada de solidos, estrutura da saida, separacao dos solidos e dispositivos
de circulacao, bem como as condicoes de operacdo. Para se ter certeza que um
reator de leito fluidizado esta num ponto 6timo de eficiéncia, normalmente é
feito um modelo em escala de laboratorio, ou em escala piloto, para investigar
o leito fluidizado. Embora tais aparatos sejam de grande valia no entendimento
do escoamento, nem sempre sao acessiveis.

Desde que a disponibilidade de computadores tem aumentado significativa-
mente, o uso de modelos matematicos para predizer a performance e a eficiéncia
de um leito fluidizado também tem aumentado. Varios modelos matematicos tém
sido propostos para a modelagem de leitos fluidizados. A maior parte destes
modelos sao equacoes diferenciais baseadas nas equacoes de conservacao.

Neste trabalho sera abordada a modelagem matematica de simulacao de um
leito fluidizado. O modelo matematico empregado consiste num conjunto de
equacoes de conservacao de massa e momento para cada uma das fases. Neste
modelo estdao contempladas a turbuléncia e a mistura bifasica. Para descrever
0 comportamento das muitas particulas em um continuo sera utilizada a teoria
cinética do escoamento granular (KTGF), que vem se tornando uma aproximacao
tipica para executar simulacoes Eulerianas.

1.1 A fluidodinamica computacional

O desenvolvimento da moderna fluidodinamica computacional (CFD) comecou
com o advento do computador digital, nos primordios da década de 1950. A

partir da década de 1960 em diante, a industria aeroespacial passou a integrar as
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técnicas da fluidodinamica computacional (CFD) no projeto, pesquisa, desenvolvi-
mento e manufatura das aeronaves e motores a jato.

Entretanto, o uso da fluidodinamica computacional para predizer escoamentos
internos e externos apresentou um grande crescimento a partir da década de 1980.
Nesta década tal método passou a ser aplicado no projeto de motores a combustao
interna, camaras de combustdo, turbinas a gas e fornos. Cada vez mais a CFD vem
se tornando um componente vital no projeto de produtos industriais, e no projeto
de processos industriais ou quimicos. Os atuais desafios da sao os escoamentos
gas-solido, gas-liquido, gas-solido-liquido e a turbuléncia.

Na década de 1980 a solucao de problemas envolvendo escoamento de fluidos
por meio da CFD era do dominio académico; somente pesquisadores de pos-
graduacao, pos-doutorado ou especialistas bem treinados utilizavam a CFD. Na
década de 1990, com o aumento da disponibilidade de estacdoes de trabalhos
cada vez com maior poder computacional, algoritmos de solucao mais eficien-
tes e ferramentas de pré e pos-processamento sofisticadas habilitaram o uso de
codigos comerciais por engenheiros para pesquisa, desenvolvimento e projetos na
industria.

Os codigos comerciais, desde entao, passaram por inumeros progressos, po-
dendo ser extremamente poderosos. Entretanto, sua operacao ainda requer um
alto nivel de entendimento do pesquisador para obter resultados significativos,
principalmente em situacao complexas. O longo tempo de aprendizagem exigido
na década de 1980, chegando a 4 anos, muitas vezes dentro dos estudos de um
doutorado, significava que os usuarios naquela época, através de suas proprias
experiéncias, eram muito conscientes das limitacoes da CFD. Atualmente, com a
facilidade cada vez maior dos co6digos CFD, tem se tornado cada vez mais comum
encontrar usuarios incautos sobre as armadilhas da CFD, o que freqlientemente
leva a falhas.

A CFD é muito poderosa e engloba um grande gama de areas de aplicacao
industriais e ndao-industriais. Alguns exemplos de aplicacao da CFD sao (VERSTEEG
e MALALASEKERA, 1995):

Motores a combustao interna e turbinas a gas.

Aerodinamica de aeronaves e veiculos.

Hidrodinamica de navios.

Engenharia elétrica e eletronica: equipamentos de resfriamento incluindo
3



microcircuitos.

e Engenharia de processos quimicos: mistura, separacdao, escoamento mul-
tifasicos e reacoes quimicas.

e Engenharia naval: estruturas de plataformas maritimas.
e Escoamentos em rios, estuarios e oceanos.
e Previsao do tempo.

e Engenharia biomédica: fluxo sangiiineo através de artérias e veias.

1.2 Objetivo

Este trabalho teve como objetivo a simulacdao transiente de um escoamento
multifasico tridimensional gas-solido via fluidodinamica computacional, utilizando
a Teoria Cinética do Escoamento Granular.

1.3 Apresentacao
Uma apresentacao do que sera exposto em cada capitulo encontra-se a seguir.

Capitulo 2 E feita a revisdo bibliografica acerca dos modelos de fluidizacdo e suas
principais caracteristicas. E discutida uma coletanea de trabalhos publicados
com a teoria cinética do escoamento granular e abordada a fluidodinamica
computacional.

Capitulo 3 Sao mostradas as equacoes de transporte, de turbuléncia, de fecha-
mento e é apresentada a teoria cinética do escoamento granular. Sao mos-
trados também o método dos volumes finitos, a geometria e malha numeérica
geradas.

Capitulo 4 Sdo apresentados os resultados das simulacdes realizadas. E mostrado
o teste de malhas, que ajudou na escolha da malha a ser utilizada. Também
sao mostrados os resultados para as simulacoes multifasicas, comparando-
se as simulac¢oes utilizando-se o modelo da KTGF, com as que nao o usaram
e com dados experimentais.



Capitulo 5 Neste capitulo sao apresentadas as conclusoes e apontadas as suges-
toes para trabalhos futuros.



Capitulo 2

Fundamentacao Teorica

Neste capitulo é feita a revisao bibliografica acerca dos modelos de fluidizacao
e suas principais caracteristicas. As equacoes relevantes encontradas nesta revisao
podem ser encontrados no Capitulo 3. Em seguida sera discutida uma coletanea
de trabalhos publicados com a teoria cinética do escoamento granular (KTGF). Por
ultimo é abordada a fluidodinamica computacional (CFD).

2.1 Fluidizacao

Fluidizacao é a operacao pela qual particulas solidas sao transformadas em
um estado similar a um liquido. Isto é conseguido por se bombear um fluido,
um gas ou um liquido, ascendentemente através do leito a uma taxa que seja
suficiente para exercer uma forca nas particulas que contrabalancam seus pesos.
Desta maneira, em vez de ser mantida uma estrutura rigida por meio das forcas
gravitacionais e de contato, o leito adquire propriedades similares a um fluido,
com as particulas podendo se mover relativamente livres com respeito uma a
outra.

Um conjunto de particulas em uma coluna é chamado de leito de particulas.
Quando um fluido é injetado na parte inferior desta coluna, este escoamento
exerce uma forca em cada particula individual. Na fluidizacao, a forca da gra-
vidade agindo nas particulas é compensado pelas forcas de arraste exercidas pelo
escoamento local do fluido. O escoamento local do fluido é diferente para cada
particula, fazendo o comportamento de cada particula inico (GIBILARO, 2001).

A fluidizacdo é provavelmente a aplicacao industrial mais importante envol-

vendo escoamentos gas-solido, devido a excelente troca de calor proporcionada e
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facilidade no manuseio dos solidos. Existem diversos regimes de fluidizacao, cada
um consistindo de diferentes comportamentos das fases gasosa e solida.

2.2 Regimes de fluidizacao

Se um fluido ascendente passa através de um leito de particulas finas, a uma
baixa velocidade, o fluido percola através dos espacos vazios entre as particulas
estacionarias. Isto caracteriza um leito fixo, como mostrado pela Figura 2.1(a).
Conforme aumenta a velocidade do fluido as particulas se separam e comecam a
vibrar e se movimentar em pequenas regioes.

Numa velocidade ainda mais alta, um ponto ¢é alcancado onde todas as particulas
estao suspensas pelo gas escoante. Neste ponto as forcas entre as particulas e o
fluido contrabalancam o peso das particulas, a componente vertical das forcas de
compressao entre particulas adjacentes desaparece, e a queda de pressao atraves
de qualquer secao do leito é igual ao peso do fluido e das particulas naquela secao.
O leito é considerado recém fluidizado, e é referido como estando na minima
fluidizacdo.

Um pequeno aumento na velocidade do gas acima da minima fluidizacao pode
resultar numa progressiva expansao. Assim as instabilidades sao amortecidas e
permanecem pequenas, e heterogeneidades nao sao observadas. Tal leito é cha-
mado como leito fluidizado particulado ou leito fluidizado homogéneo. Este regime
€ mostrado na Figura 2.1(b). Esta condicao geralmente é conseguida somente sob
condicoes especiais de particulas leves e finas com gases densos a altas pressoes.

Geralmente, em sistemas gas-solido, com o aumento na velocidade do gas além
da minima fluidizacao, grandes instabilidades como borbulhamento e canalizacao
sao observadas. A altas taxas de escoamento, a agitacao se torna mais violenta
e 0 movimento dos solidos se torna mais vigoroso. Adicionalmente, o leito nao
se expande muito além de seu volume na minima fluidizacao. Este leito é cha-
mado de leito fluidizado agregativo, leito fluidizado heterogéneo ou leito fluidizado
borbulhante, tal como mostrado na Figura 2.1(c).

Ambos os leitos fluidizados sao considerados como sendo leitos fluidizados
com fase densa, desde que haja um claro limite superior definido pela superficie
do leito.

Em sistema gas-solido, bolhas de gas coalescem e crescem conforme elas so-
bem, e num leito suficientemente profundo elas podem ser tornar grandes o sufi-
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(a) Leito fixo (b) Regime (c) Regime
particulado borbulhante

(d) Regime (e) Regime (f) Fluidizacao
intermitente turbulento Rapida

Figura 2.1: Diferentes regimes de fluidizacdo com o aumento da velocidade.
Adaptado de (KUNII e LEVENSPIEL, 1990).



ciente e se espalhar através do vaso. No caso de particulas finas, elas escoam para
baixo ao redor de bolhas de gas ascendentes e proximas a parede. Para particulas
mais grosseiras, a porcao de leito acima da bolha é empurrada para cima, como
em um pistao. A Figura 2.1(d) exemplifica este regime de fluidizacao, chamado de
fluidizacdo intermitente.

Quando particulas finas sao fluidizadas a velocidades suficientemente altas de
gas, a velocidade terminal dos solidos é excedida, a superficie superior do leito
desaparece, o transporte se torna apreciavel, e ao em vez de bolhas, se observa o
movimento turbulento de clusters de solidos e espacos sem particulas de varios
tamanhos e formas. Isto caracteriza a fluidizacdo turbulenta e ¢ mostrado na
Figura 2.1(e).

Com o aumento na velocidade do gas, solidos sdao carregados do leito com
o0 gas. Neste caso tem-se um leito fluidizado disperso ou diluido com transporte
pneumatico dos solidos, (Figura 2.1(f)).

Em ambas fluidizacoes turbulenta ou diluida, grandes quantidades de particulas
sao carregadas, tornando impossivel o estado estacionario. Para tornar possivel
um regime desenvolvido nestes modos de contato, as particulas transportadas
tem que ser coletadas por ciclones e retornadas ao leito.

2.3 Classificacao classica dos solidos de Geldart

Para predizer o modo e a transicao entre diferentes modos de fluidizacao,
GELDART (1973) focou nas caracteristicas das particulas. Sua aproximacdo é
simples, tem grande poder de generalizacao e é bastante util.

Por cuidadosa observacao de fluidizacoes de varios tipos e tamanhos de solidos,
foi sugerido por GELDART (1973) quatro tipos de comportamento de particulas.
Os grupos sao discutidos em ordem crescente de tamanho de particulas.

2.3.1 Grupo C

Particulas que sao coesivas, ou muito finas pertencem a esta categoria. A
fluidizacdo neste caso é extremamente dificil para estes sélidos, sendo que para
leitos com diametros pequenos, os solidos tendem a subir como um pistao, en-
quanto que para leitos com diametros maiores, ocorrem canalizacoes do gas do
distribuidor até a superficie do leito, sem acontecer nenhuma fluidizacao de solidos.
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Figura 2.2: Classificacao de Geldart; adaptado de (GELDART, 1986).

Estas dificuldades ocorrem porque as forcas interparticulas sao maiores que aque-
las resultantes da acao do gas, e estas forcas sao resultantes do tamanho muito
pequeno das particulas, geralmente menor que 20 um, fortes cargas eletrostaticas,
umidade, solidos flexiveis ou particulas tendo formas irregulares.

A queda de pressao atraves do leito €, num todo, menor que o valor teorico.
A mistura das particulas e, conseqiientemente, a transferéncia de calor entre a
superficie e o leito é muito mais deficiente que com os solidos dos grupos A e B.
A dureza da particula também tem forte influéncia, porque materiais flexiveis sao
mais coesivos uma vez que eles deformam facilmente e proporcionam uma area
maior para os contatos entre as particulas.

Pode-se processar estes solidos pelo uso de agitadores mecanicos ou vibrado-
res que quebram as canalizacoes, ou em outros casos introduzi-los em um leito
do mesmo material, mas maiores, preferencialmente do grupo B.

2.3.2 Grupo A

Uma quantidade consideravel de pesquisa tem sido devotada para este grupo,
principalmente porque a maior parte dos reatores cataliticos de leito fluidizado
usa particulas deste grupo. Fazem parte deste grupo particulas que tem pequeno
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tamanho e/ou baixa densidade (<~ 1,4 g/cm3) . Nos solidos deste grupo as forcas
entre as particulas estao presentes.

Este solidos fluidizam facilmente, com fluidizacdao particulada a baixas velo-
cidades do gas e borbulhamento controlado com pequenas bolhas a velocida-
des de gas mais altas. Quando estes soélidos sdo fluidizados, o leito expande
consideravelmente antes das bolhas aparecerem, isto ¢, nao sao formadas bo-
lhas imediatamente apos excedida a velocidade de minima fluidizacdao. Outra
caracteristica ¢ que quando o suprimento de gas é cortado, o leito colapsa, ou
defluidiza, lentamente.

2.3.3 Grupo B

Este grupo contém a maior parte das particulas de tamanho entre 40 e 500 um
e massa especifica entre 1,4 e 4 g/cm3. Em contraste com 0s grupos anteriores, as
forcas entre as particulas sao despreziveis e o borbulhamento comeca a se formar
na velocidade de minima fluidizacao, ou pouco acima desta. A maior parte das bo-
lhas sobem mais rapidamente que a velocidade intersticial do gas e o tamanho da
bolha aumenta com a altura do leito e o excesso de velocidade, isto €, a diferenca
entre a velocidade do gas e a velocidade de minima fluidizacao. A coalescéncia é o
fenomeno predominante. Os tamanhos das bolhas sdao independentes do tamanho
medio das particulas e a distribuicao do tamanhos.

2.3.4 GrupoD

Particulas grandes e/ou densas. Leitos muito profundos destes solidos sao
muito dificeis de fluidizar. Se comportam erraticamente, produzindo grandes
bolhas e ou severa canalizacdo, ou até mesmo comportamento de jorro se a dis-
tribuicao do gas é irregular. Grandes quantidades de gas sao necessarias para
fluidizar este solidos.

Um resumo qualitativo destas propriedades é dado na Tabela 2.1.
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Tabela 2.1: Resumo dos grupos de Geldart, adaptado de (GELDART, 1986).

Grupo C Grupo A Grupo B Grupo D
Caracteristica mais Coesivo, dificil flui- Faixa livre de bolhas Comeca a borbulhar  So6lidos mais gros-
relevante dizacao na minima fluidiza- seiros
cao

Propriedade
Expansao do leito Baixa quando ha ca- Alta Moderada Baixa

naliza¢do, pode ser

alta quando fluidi-

zado
Taxa defluidizacao Inicialmente rapida Lenta Rapida Rapida

2.4 Comportamento pseudo-fluido

Um leito fluidizado com injecao de gas e com fase densa se parece muito com
um liquido em ebulicao e em muitos casos exibe um comportamento similar a
um fluido. Este comportamento é chamado de pseudo-fluido. Estes sistemas
gas-solido possuem outras propriedades de um liquido. Objetos leves flutuam
facilmente na superficie do leito, enquanto que objetos densos afundam. Quando
0 vaso ¢ inclinado, a superficie superior do leito permanece horizontal, e quando
dois leitos sao interconectados seus niveis se tornam iguais. Se ha um buraco na
lateral do vaso, as particulas escoam como um jato liquido. Um leito fluidizado
pode ser agitado facilmente. A diferenca de pressao entre dois pontos num leito é
praticamente igual a pressao estatica do leito entre aqueles dois pontos.

Este comportamento pseudo-fluido permite que varios esquemas de contato
sejam planejados. Estes esquemas incluem contato contracorrente em um vaso
contendo pratos perfurados e downcomers e circulacao de solidos entre dois lei-
tos.

A aproximacao do comportamento pseudo-fluido ¢ importante do ponto de
vista matematico, uma vez que com esta hipotese é possivel aplicar as equacoes
de Navier-Stokes para a fase particulada, tratando a fase particulada como um
continuo, e sujeita as equacoes de conservacao analogas as do meio fluido (BAS-
TOS, 2005). E possivel, a principio, resolver o problema empregando-se as equacdes
de Navier-Stokes para a fase gas e as equacoOes das leis de Newton para cada
particula em suspensao. Entretanto isto acarretaria um numero muito grande de
equacoes, devido ao grande numero de particulas, tornando esta uma solucao
inviavel com os computadores existentes (ROSA, 2002).

DAVIDSON et al. (1977) estudaram o comportamento pseudo-fluido em leitos
fluidizados. No primeiro experimento de seu trabalho verificou-se que a aparéncia
e as propriedades das bolhas de gas em leitos fluidizados tém similaridades qua-
litativas aquelas de bolhas de gas em liquidos. No segundo, foi discutido como
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certas propriedades da bolha, particularmente sua forma, ajudam a explicar a
viscosidade da fase particulada de um leito fluidizado.

Em seu trabalho, DAVIDSON et al. (1977) fizeram uma revisao da teoria para o
movimento de uma bolha em um liquido viscoso e a estenderam para prover uma
adequada descricao de uma bolha de gas em um leito fluidizado. A seguir, esta
revisao foi estendida para que o movimento das particulas e o fluido intersticial
pudessem ser descritos pelo tratamento da fase particulada como um liquido
inviscido, isto é, com viscosidade desprezivel, e conseguiu-se as equacoes gerais
para o movimento das particulas e do fluido. Concluiu-se entao, da comparacao
da teoria e dos experimentos, que as colisoes das particulas fornecem a maior
contribuicao para a viscosidade do leito fluidizado.

Um leito fluidizado com gas consiste de ambas as fases, de bolha e particulada,
mas as bolhas sao geralmente livres de particulas, as forcas interparticulares
que geram as tensoes de cisalhamento estao efetivamente confinadas na fase
particulada. Assim, faz sentido falar em viscosidade da fase particulada, a qual é
assumida com sendo um continuo na escala macroscopica.

2.5 Revisao do escoamento gas-solido

Sistemas de escoamento gas-solido sao partes essenciais de inimeros proces-
so0s quimicos, e nas ultimas décadas diversos pesquisadores tém contribuido para
um melhor entendimento do comportamento de tal escoamento. Geralmente é
atribuido a DAVIDSON (1961) o primeiro passo no entendimento dos fundamentos
da fluidizacao, devido a sua analise do movimento de uma bolha em um leito fluido
infinito usando duas equacoes da continuidade e uma expressao para calculo
das velocidades relativas em funcao da lei de Darcy para escoamentos em meios
POrosos.

Na segunda metade da década de 60, ANDERSON e JACKSON (1967) comecaram
o desenvolvimento da modelagem do escoamento multifasico gas-soélido. A partir
de equacoes do movimento de uma unica particula sélida e as equacoes de Navier-
Stokes para o movimento do fluido, um conjunto de equacoes foi desenvolvido
para um sistema de particulas fluidizadas. Como aproximacao, foi utilizada uma
definicao matematica formal de variaveis locais médias para traduzir as equacoes
de Navier-Stokes em um ponto para o fluido e as equacoes do movimento de
Newton para as particulas, em equacoes representando o balanco de momento

para as fases soélida e fluida.
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KUNII e LEVENSPIEL (1968) propuseram um modelo para o escoamento de gas
através de um leito fluidizado. Este modelo contém um parametro, o tamanho efe-
tivo da bolha, e todos escoamentos internos e transferéncias no leito sao derivados
deste parametro. Este trabalho manteve seu foco apenas na regiao densa de um
leito fluidizado, regidao esta que consiste de uma fase continua, chamada emulsao,
através da qual sobem bolhas que sdao geralmente circundadas e acompanhadas
por uma nuvem de gas ascendente.

Um estudo acerca de leitos fluidizados de alta velocidade foi realizado por
YERUSHALMI e CANKURT (1978). Existem dois tipos de leitos fluidizados com alta
velocidade: o leito de fluidizacao rapida e o leito de fluidizacao turbulenta, sendo
este ultimo intermediario entre a fluidizacao borbulhante e a fluidizacao rapida.
Os autores determinaram que a velocidade superficial do gas no leito fosse usada
como um critério de transicao entre os regimes de leito borbulhante, fluidizacao
turbulenta e fluidizacao rapida. Foi constatado que os leitos fluidizados de alta
velocidade oferecem diversas vantagens sobre os leito borbulhantes, tais como:
maior capacidade de processo, maior eficiéncia e contato mais intimo entre o gas
e 0 solido, além da capacidade de receber e lidar com so6lidos coesivos.

ARASTOOPOUR e GIDASPOW (1979) calcularam a queda de pressao no trans-
porte vertical de solidos usando quatro modelos hidrodinamicos previamente pro-
postos. Os calculos foram feitos utilizando correlacoes de fatores de atrito da
literatura. Trés destes predizem um minimo na queda de pressao versus a veloci-
dade superficial do gas. Os trés modelos - um modelo de velocidade relativa, um
modelo com queda de pressao nas fases gas e solida e um modelo com a queda
de pressao somente na fase gas - predizem o comportamento de choque entre as
particulas associado com o escoamento reverso das particulas. Foi constatado que
o modelo de velocidade relativa se ajustou melhor aos dados experimentais com
a entrada a fracao volumeétrica constante.

GIDASPOW e ETTEHADIEH (1983) desenvolveram um modelo hidrodinamico,
usando os principios da conservacao de massa, momento e energia, para escoa-
mentos gas-solido, verificado experimentalmente. Os autores desenvolveram um
codigo bidimensional que fornecia as velocidades do gas e do soélido, fracoes
volumeétricas e a pressao no leito. GIDASPOW et al. (1984) utilizaram este modelo
em um processo de gaseificacao do carvao, envolvendo transferéncia de calor.
Concluiu-se que o modelo hidrodinamico proposto se mostrou apropriado para
predizer o comportamento de leitos fluidizados, mesmo em casos envolvendo
transferéncia de calor.
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Uma revisao dos modelos hidrodinamicos foi apresentada por GIDASPOW (1986).
Trés modelos foram programados em supercomputadores para predizer a variacao
das fracoes volumétricas, pressao e velocidades do gas e do s6lido em funcao da
posicao e do tempo. Os modelos utilizados foram o proposto por ANDERSON e
JACKSON (1967), uma variacao deste que utiliza a lei de Darcy no lugar do balanco
de momento, e por fim o modelo JAYCOR, que ndo usa a aproximacao conven-
cional que envolve fracoes volumétricas com variavel dependente, mas antes o
numero de particulas numa célula unitaria.

DASGUPTA et al. (1994) estenderam o modelo gas laminar - solido laminar
de SINCLAIR e JACKSON (1989) a um modelo de tipo gas turbulento - soélido
turbulento. O foco do trabalho foi limitado ao caso de particulas pequenas e
carregamento de grandes massas de solidos. O problema foi tratado como um
escoamento plenamente desenvolvido em um tubo vertical. Constatou-se que a
grandes carregamentos de solidos, a turbuléncia na suspensao é completamente
dominada pelas contribuicdes da fase particulada.

ENWALD et al. (1996) discutiram uma classificacdao geral para escoamentos
bifasicos, como visto na Tabela 2.2, assim como novas maneiras possiveis para
formular modelos com dois fluidos. Os autores adotaram o modelo de dois flui-
dos. As equacoes locais instantaneas de massa e quantidade de movimento para
ambas as fases foram derivadas, juntamente com as suas condi¢coes de contorno.
Segundo os autores, para modelar o escoamento de dois fluidos é necessario
formular os balancos integrais para a massa, momento e energia, usando um
volume de controle fixo que contenha ambas as fases. Em seguida, estas equacoes
sao reduzidas a dois tipos de equacoOes locais: instantaneas para cada fase e
suas respectivas equacoes de transicao (interacdo entre as fases). As equacoes
instantaneas locais devem ser calculadas com base nas médias temporais e espa-
ciais, que permitem a utilizacao de malhas menos refinadas e maiores passos de
tempo. Todavia, introduzem-se novas incognitas e torna-se necessario o emprego
das chamadas equacoes de fechamento. Estas equacoes de fechamento podem ser
de trés tipos: constitutivas, de transferéncia e topologicas.

Um resumo do estado da arte da modelagem gas-solido turbulenta e em par-
ticular sua aplicacdo em leitos fluidizados circulantes foi feito por PEIRANO e
LECKNER (1998). Foi mostrado que escoamentos gas-solido sem reacoes turbu-
lentos podem ser modelados pelas equacOes classicas de transporte, equacoes
da continuidade e momento. ZHANG e REESE (2001) propuseram um novo mo-
delo de dois-fluidos para escoamentos gas-solido incorporando a influéncia da
turbuléncia da fase gasosa no movimento aleatorio das particulas. Mostrou-se por
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Tabela 2.2: Classificacao de regimes para escoamentos duas-fases ENWALD et al.

(1996).
Classe Regimes tipicos Configuracao Exemplos
Escoamento Filme liquido em gas Resfriamento  de il
: mes
filme
Filme gasoso em liquido Aquecimento de filmes
Escoamentos  Escoamentos Nucleo liquido e filme Aquecimento de filmes
Separados anelares £as050
1\'Iuc}eo gasoso e filme Condensadores
liquido
Escoamentos em Jato liquido em gas Atomizacao
jatos
! Jato gasoso em liquido Condensador a jato
Slug ou plug Gas em liquido Vaporlzacao~ de sodio
flow em conveccao forcada
Escoamento Bolhas gasosas em liquido Evapora~d ores com
Escoamentos nucleacado nas paredes
. anelar de bolhas
misto ou de i
transicao Filme com nucleo gasoso
Escoamento ,
Nucleo gasoso com
anelar de . ) L Gerador a vapor
. goticulas e filme liquido
goticulas
Escoamento nucleo gasoso com
. , L Canal evaporador de
anelar de bolhas goticulas e filme liquido
. . reator nuclear
e goticulas com bolhas de gas
Escoamentos em . L. o
bolhas Bolhas de gas em liquido Reatores quimicos
Escoamentos E tos d Resfriad
dispersos scoamentos de . liquidas em gas esfriadores em
gotas sprays

Escoamentos
particulados

Particulas s6lidas em gas ou

liquido

Transporte de material
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este trabalho que mesmo a escoamentos relativamente diluidos, a influéncia da
turbuléncia da fase gasosa no movimento microscopico das particulas nao pode
ser desprezada. ZHANG e REESE (2003) estudaram a influéncia da fase particulada
na turbuléncia da fase gasosa, estando esta associada ao trabalho das forcas de
arraste e o espaco ocupado pelas particulas. Concluiu-se neste trabalho que a
distancia interparticula tem um efeito significativo na turbuléncia da fase gasosa,
e deve ser incorporada ao modelo de turbuléncia. O trabalho devido a forca de
arraste € responsavel pelo aumento da turbuléncia da fase gasosa. A turbuléncia
da fase gasosa desempenha um papel importante na determinacao da tensao na
particula, entdo ignorar o transporte do gas nas equacoes constitutivas para a fase
particulada nao é apropriado.

O Laboratorio de Pesquisa em Processos Quimicos e Gestao Empresarial (PQGe)
tem diversos trabalhos na area de fluidizacao, contribuindo, deste modo, para
uma melhor compreensao deste fenomeno. ROSA (2002) simulou o escoamento
multifasico em um riser!, com reacoes quimicas e transferéncia de calor. MOREIRA
(2002) simulou a fluidodinamica e a cinética de combustdao de um regenerador de
uma unidade FCC. Mais tarde, DECKER (2003) simulou o escoamento gas-solido tri-
dimensional, incluindo um estudo de caso envolvendo um calcinador da industria
de cimento. Recentemente, BASTOS et al. (2008) apresentou a modelagem ma-
tematica e a simulacao tridimensional de uma operacao de fluidizacao rapida em
um duto cilindrico vertical.

2.6 Teoria cinética do escoamento granular

Duas classes de modelos podem ser distinguidas na modelagem de escoa-
mentos gas-solido: os modelos Eulerianos (continuo) e Lagrangeanos (particulas
discretas).

Os modelos Lagrangeanos resolvem as equacoes do movimento de Newton
para cada particula individual, levando em consideracao os efeitos das colisoes
das particulas e as forcas do gas que agem sobre as particulas. As colisdes das
particulas sao descritas pelas leis das colisoes, regidas pelas conservacao do mo-
mento linear, momento angular e energia. A dissipacdao de energia neste caso €
contemplada por meios de coeficientes de restituicao e friccao empiricos.

Os modelos Eulerianos consideram todas as fases como um continuo e com-

1Reator de leito fluidizado onde ocorre craqueamento catalitico.
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pletamente interpenetrantes. As equacOes empregadas sao generalizacoes das
equacoes de Navier-Stokes para as interacoes do continuo. Possuindo uma re-
presentacao continua das fases particuladas, os modelos Eulerianos requerem leis
de fechamento adicionais para descrever a reologia das particulas fluidizadas.

Nos modelos continuos mais recentes, equacoes constitutivas de acordo com
a teoria cinética do escoamento granular, sao incorporadas. Esta teoria é pratica-
mente uma extensao da teoria cinética dos gases classica, a qual fornece equacoes
de fechamento que consideram a dissipacao de energia devido as colisOes particula-
particula nao ideais por meio do coeficiente de restituicao. Esta teoria é baseada
na teoria cinética de gases densos, como apresentado por CHAPMAN e COWLING
(1970, Cap. 16).

Um dos trabalhos pioneiros na teoria cinética do escoamento granular é o de
JENKINS e SAVAGE (1983). Este estudo foi baseado na suposicao de que, sob certas
condicoes de escoamento, as colisOes entre as particulas fornecem o principal
mecanismo para o transporte de propriedades, tais como momento e energia. A
atencao foi focalizada em um material granular formado por particulas idénticas,
lisas, aproximadamente elasticas (e = 1) e esféricas, cujo escoamento se da a tal
concentracao e taxa de deformacao que as particulas interagem somente atraves
de colisdes binarias com as vizinhancas. Devido a isso, as forcas de impulso nas
colisOes entre pares de particulas vizinhas sao responsaveis pela transferéncia de
momento no material escoante.

Com a utilizacao das equacoes de transferéncia de Maxwell, usando formas
gerais de funcoes de distribuicao de probabilidade para a velocidade de uma unica
particula e a probabilidade de colisdes binarias, foi possivel derivar as leis de
conservacao de massa, momento linear e flutuacao de energia cinética. A teoria
apresentada por JENKINS e SAVAGE (1983) nao leva em conta as propriedades
inerciais e viscosas do fluido escoante, antes, considera que o movimento das
particulas é independente destas propriedades.

LUN et al. (1984) deram prosseguimento aos trabalhos sobre a teoria cinética do
escoamento granular. Seu trabalho consistia em aprimorar a teoria desenvolvida
por JENKINS e SAVAGE (1983), cujo trabalho, segundo LUN et al. (1984), apresen-
tava manipulacoes de integrais de colisdao inapropriadas e com alguns termos de
alta ordem desprezados.

Em seu trabalho, LUN et al. (1984) fornecem uma derivacao mais cuidadosa das
integrais de colisao, apesar de ainda seguirem de perto os passos seguidos por
JENKINS e SAVAGE (1983). Além disso, foi obtida uma relacdo do coeficiente de
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restituicao e, com a taxa de deformacao e a média quadratica das flutuacoes da
velocidade.

A teoria de JENKINS e SAVAGE (1983) seguiu a aproximacao da teoria cinética
dos gases. Com isso a teoria é valida para situacoes onde 1 — e <« 1. LUN et al.
(1984) avaliaram para qual valor de e os parametros calculados comecariam a se
afastar significativamente dos parametros com valores exatos, uma vez que este
tipo de aproximacao é bastante exata quando usando a teoria cinética dos gases,
entretanto isso pode nao ser verdadeiro para materias granulares.

Foi mostrado que nao ha diferencas nas magnitudes das tensbdes normais,
parametro escolhido pelos autores para efetuar as comparacoes, encontradas pela
teoria de JENKINS e SAVAGE (1983) e LUN et al. (1984) Somente pequenas diferencas
nas tensoes normais sao encontradas a baixos coeficientes de restituicdo. Assim
foi encontrado que apesar de o trabalho de LUN et al. (1984) avaliar as integrais de
colisOes mais exatamente, os dois trabahos apresentam aproximacoes que produ-
zem resultados muito proximos, mesmo para coeficientes de restituicao baixos.

Naquela mesma década, JENKINS e RICHMAN (1985) mostraram como o método
dos momentos de Grad, utilizado para determinar a funcao distribuicao de ve-
locidade de uma unica particula, poderia ser extendido a sistemas densos com
particulas inelasticas. Essa aproximacao representou um avanco na determinacao
da funcao de probabilidade das colisdes binarias.

A teoria desenvolvida por LUN et al. (1984) foi estendida para o caso onde
o coeficiente de restituicdo de materiais granulares depende da velocidade de
impacto durante uma colisao binaria entre particulas esféricas, lisas e inelasticas
por LUN e SAVAGE (1986). Foi assumido que o coeficiente de restituicao decai
exponencialmente com o aumento da velocidade de impacto, tendéncia essa in-
dicada pela maioria dos dados experimentais obtidos na literatura, utilizando
diferentes materiais. A baixas velocidades de impacto, onde a deformacdo da
particula é essencialmente elastica e a energia dissipada é pequena, o coeficiente
de restituicao tem valores proximos de um. A altas velocidades de impacto, onde
o efeito da deformacao plastica e a dissipacdao de energia sao significantes, o
coeficiente de dissipacao é pequeno em comparacao com a unidade.

O trabalho pioneiro a aplicar a teoria cinética do escoamento granular em dutos
verticais foi o de SINCLAIR e JACKSON (1989). Com este trabalho verificou-se
que a teoria cinética conseguia prever os efeitos coletivos devido as interacoes
entre particulas e observados nos experimentos, efeitos estes que nao haviam sido
observados em modelos que assumiam distribuicao uniforme de concentracao de
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particulas ou que impunham distribuicoes arbitrarias.

Até entao, os modelos desenvolvidos para a KTGF consideravam que a fase par-
ticulada era formada apenas por particulas de um tnico tamanho. JENKINS e MAN-
CINI (1989) utilizando o procedimento de solucao de Chapman-Enskog para mis-
turas binarias de esferas perfeitamente elasticas (CHAPMAN e COWLING, 1970),
estenderam-no para esferas levemente dissipativas. Assim foi possivel definir
como o escoamento ¢é afetado pelas propriedades dos dois tipos de particulas e
predizer sob que condicOes a separacao das duas espécies, principalmente aquela
regida pela diferenca do tamanho das particulas, ocorre.

No fim da década de 1980, DING e GIDASPOW (1990) desenvolveram um mo-
delo preditivo bifasico para a teoria cinética, uma vez que os trabalhos até entao
sobre 0 assunto eram uma aproximacao que nao considerava o fluido intersticial.
Foi constatado que a altas concentracoes de solidos, nas quais as tensdes por
colisoes sao dominantes, os modelos de JENKINS e SAVAGE (1983), LUN et al.
(1984) e DING e GIDASPOW (1990) produzem resultados muito semelhantes. A
baixas concentracoes, nas quais as tensoes por colisoes sao despreziveis quando
comparada com outras tensoes, o modelo do trabalho de DING e GIDASPOW (1990)
se mostrou mais apropriado.

Desde entao, diversos grupos tém feito trabalhos utilizando a teoria cinética.
NERI e GIDASPOW (2000) estudaram o comportamento dinamico de um riser uti-
lizando a KTGF e o comparou com dados experimentais. HUILIN e GIDASPOW
(2003) propuseram um novo modelo onde, em sistemas binarios, a temperatura
granular era calculada separadamente para cada fase. GIDASPOW et al. (2004)
fizeram uma extensa revisao da literatura da hidrodinamica da fluidizacao usando
a teoria cinética. Ainda neste grupo, JIRADILOK et al. (2006), utilizaram uma
correlacao de arraste corrigida para a formacao de clusters juntamente com a
KTGF, conseguindo assim predizer regioes densas.

SAMUELSBERG e HJERTAGER (1996) fizeram um estudo experimental de um
CFB, comparando-o com a simulacao numeérica utilizando a KTGF, a varias veloci-
dades superficiais, a fim de avaliar seu efeito. MATHIESEN et al. (2000), utilizando
0 mesmo aparato experimental de SAMUELSBERG e HJERTAGER (1996), avaliaram
uma mistura binaria de particulas.

ALVES e MORI (1998) propuseram um modelo fluidodinamico bidimensional
para o escoamento particulado em um reator de leito fluidizado circulante do tipo
riser, considerando-se a KTGF. Os autores verificaram uma nao concordancia na
predicao de perfis de concentracao e velocidade axial proximos a parede do reator,
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quando da utilizacao do modelo inviscido. Com a KTGF, os autores verificaram
consisténcia e concordancia entre resultados numéricos e experimentais.

GOLDSCHMIDT et al. (2001) avaliaram a influéncia do coeficiente de restituicao
na dinamica dos leitos, demonstrando que os leitos fluidizados dependem gran-
demente deste parametro. GOLDSCHMIDT et al. (2004) fizeram uma comparacao
entre dois modelos CFD, um que aplicava a KTGF e outro que nao a aplicava e
dados experimentais. BENYAHIA et al. (2005) fizeram uma avaliacdo acerca das
condicoes de contorno para sistemas gas-solido turbulentos utilizando a KTGF.

Em sua grande parte, os trabalhos destacados utilizaram geometrias bidimen-
sionais. O presente trabalho utilizou a Teoria Cinética do Escoamento Granu-
lar numa simulacao tridimensional, o que aumenta consideravelmente o tempo
computacional, em virtude do grande niimero de volumes de controle da malha
numeérica gerada.

2.7 Codigo CFD

Codigos CFD sao estruturados sobre algoritmos numeéricos que podem lidar
com problemas de escoamentos de fluidos. Para fornecer facil acesso a seu poder
de resolucao, todos pacotes comerciais de CFD incluem sofisticadas interfaces ao
usuario para a entrada dos parametros do problema e para o exame dos resul-
tados. Um codigo CFD geralmente contém trés principais elementos: um preé-
processador, um solver e um pos-processador. A seguir é feita uma breve analise
das funcoes de cada um desses elementos, sendo que o codigo CFD tem a seguinte
configuracao:

Pré-processamento | = Solver — | Pbs-processamento

2.7.1 Pré-processamento

O pré-processamento consiste da entrada de um problema de escoamento em
um programa CFD por meio de uma interface com o usuario e a subsequente
transformacao desta entrada em uma forma apropriada para o uso do solver. As
atividades do pré-processamento incluem:

¢ Definicao da geometria da regiao de interesse: o dominio.
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A geracao da grade, ou malha - a subdivisao do dominio em um numero de
subdominios menores: uma malha de volumes de controle.

Selecao dos fenomenos fisicos ou quimicos que precisam ser modelados.

Definicao das propriedades do fluido.

Especificacao das condicoes de contorno apropriadas.

Especificacao dos parametros numéricos.

A solucao para um problema de escoamento (velocidade, pressao, temperatura,
etc.) é definida nos nos dentro de cada volume de controle. A precisao de uma
solucdo por CFD é regida pelo numero de volumes de controle na malha. Em geral,
quanto maior o numero destes, melhor a precisao da solucao. Entretanto, ndo so6 a
precisao da solucao, mas também o custo computacional e o tempo de calculo
sao dependentes do refinamento da malha. Boas malhas sao freqlientemente
nao uniformes: sao mais refinadas em areas onde ocorrem grandes variacoes de
ponto a ponto e mais grosseiras em regioes com relativamente menores mudancas.
Portanto, é necessario conciliar a precisao desejada com o custo computacional na
geracao de malhas.

No caso deste trabalho, para geracao da malha foi utilizado o software comer-
cial Icem CFD (ANSYS, 2005). Com este foi possivel criar a geometria, e no mesmo
software gerar a malha hexaédrica necessaria para este trabalho. A entrada dos
modelos e condic¢Oes iniciais e de contorno foi realizada no ambiente CEX 10 Pre,
do software comercial CFX 10 (ANSYS, 2006). Ambos os softwares citados sao de
propriedade da ANSYS.

2.7.2 Solver

A principal técnica de solucao numérica empregada na CFD é o método dos
volumes finitos. Ha ainda outras técnicas que podem ser empregadas tais como
diferencas finitas e elementos finitos. Entretanto o método dos volumes finitos é
utilizado na maioria dos codigos comerciais de CFD. O algoritmo numeérico deste
método consiste dos seguintes passos:

e Integracao formal das equacdes governantes do escoamento do fluido sobre
todos os volumes de controle do dominio de solucao.
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e Discretizacdo envolve a substituicdo de uma variedade de aproximacoes do
tipo de diferencas finitas por termos nas equacoes integradas representando
0 processos de escoamento tais como conveccao, difusao e termos fonte. Isto
converte equacoOes integrais num sistema de equacoes algébricas.

¢ Solucao das equacoes algébricas por método iterativo.

O primeiro passo, distingue o método dos volumes finitos de todos os outros
metodos. Este passo tem como resultado a conservacao de propriedades rele-
vantes para cada volume de controle finito para equacoes elipticas. Esta clara
relacdo entre o algoritmo numeérico e o principio fisico da conservacao forma um
dos principais atrativos do método dos volumes finitos. A conservacao de uma
variavel genérica ¢, dentro de um volume de controle finito pode ser expressa
como um balanco de varios processos tendendo a aumentar ou diminuir. Isto é:

Taxa de mudanca Fluxo liquido de Fluxo liquido de ¢ Taxa liquida de
de ¢ no volume _ ¢ devido a con- N devido a difusao N criacdo de ¢ no
de controle com veccao no volume no volume de con- volume de con-
relacao ao tempo de controle trole trole

Este trabalho utilizou o solver CEX 10 Solver, do software comercial CFX 10, de
propriedade da ANSYS.

2.7.3 Pos-processamento

Como no pré-processamento um grande trabalho de desenvolvimento tem ocor-
rido no campo do pos-processamento. O aumento do poder computacional, jun-
tamente com a excelente capacidade grafica dos computadores atuais, os pacotes
CFD sao equipados com ferramentas versateis de ferramentas de visualizacoes.
Estas incluem:

e Graficos vetoriais.

Graficos de contornos.

Graficos de superficies.

Rastreamento de particula.

Saida em cores dos dados.

Animacoes para resultados dinamicos.
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Além disso é possivel exportar dados para manipulacao externa ao codigo.
Devido a todas essas ferramentas, os codigos CFD revolucionaram a comunicacao
de idéias com as pessoas que nao sao especialistas na area.

O CEX 10 possui o CFEX 10 Post, que ¢ o pos-processador desse pacote, e
permitiu a manipulacao dos resultados deste trabalho.
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Capitulo 3

Modelagem Matematica e Numeérica

Neste capitulo sao mostradas as equacao de transporte (conservacao de massa
e de quantidade de movimento), turbuléncia (modelo k-epsilon), de fechamento e
por fim é apresentada a teoria cinética do escoamento granular. Sao mostrados
também o método dos volumes finitos, e a geometria e malha numeérica geradas.

3.1 Modelos matematicos

A obtencdao da solucdao numeérica de qualquer problema fisico requer inicial-
mente a habilidade da criacao do modelo matematico correspondente. O modelo
matematico deve ser tal que possa ser resolvido com tempos de computacao nao-
proibitivos e que os resultados representem adequadamente o fen6meno fisico em
consideracao (MALISKA, 2004).

Em um escoamento gas-solido, duas classes de modelos podem ser distin-
guidas: os modelos Eulerianos (continuo) e Lagrangeanos (particulas discretas).
Os modelos Lagrangeanos resolvem as equacoes do movimento de Newton para
cada particula individual, levando em consideracao os efeitos das colisdes das
particulas e as forcas do gas que agem sobre as particulas. Entretanto, devido ao
grande numero de particulas, a quantidade de equacoOes seria muito grande para
permitir uma solucao com os computadores disponiveis.

Portanto, o mais comum é considerar a fase particulada como um continuo, isto
é, utilizar o modelo euleriano. Os modelos Eulerianos consideram todas as fases
como um continuo e completamente interpenetrantes. As equacoes empregadas
sao generalizacOes das equacoes de Navier-Stokes para as interacoes do continuo.
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A seguir sao apresentadas as equacoes referentes ao modelo matematico utili-
zado neste trabalho.

3.1.1 Equacoes de transporte

As equacOes transientes, tridimensionais da conservacao de massa, ou equacoes
da continuidade, em um ponto em um fluido incompressivel sao dadas abaixo.

Equacao de conservacao de massa, para a fase gasosa.

0 0 0 0

35t (€gpg) + Ix (€gPgVgx) + 3y (€gPgVg,y) + Py (£9PgVg2) = S§ (3.1)
Equacao de conservacao de massa, para a fase particulada.

0 0 0 0
3 (&sps) + x (&sPsVsx) + 3y (&spsVsy) + 35 (espsUsz) = S (3.2)

Nas equacoes acima descritas, &4 € a fracdo volumeétrica da fase gasosa e &;
¢ a fracao volumeétrica da fase particulada. A massa especifica é dada por p. A
velocidade é dada por v, e pode ser decomposta em vy, vV, e v,. O termo fonte é
representado para cada fase por S¥. O termo fonte esta presente em sistema onde
ocorre transferéncia de massa. Como este nao é caso deste estudo, pode-se dizer
que sao nulos:

Sh=50=0 (3.3)

A seguir, estdao descritas as equacOes da quantidade de movimento, para as
fases gasosa e particulada.

Equacao da quantidade de movimento, para a fase gasosa, na direcao x
0 0 ov ov
ot (9PgVgx) + . o€ (%pgvg,xvgé — &gHy (6§X + 8;)) = Sgx 3:4)
E=x,y,z

com

Py

Ix (3.5)

S‘gfx = BZQS (vs,x - vg,x) + EgPgGx —
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Equacao da quantidade de movimento, para a fase gasosa, na direcao y

0 0 ov ovg
com
sm - gm ( g2
gy =~ Pgs Usy — Vgy) + EgPggy — 3y (3.7)

Equacao da quantidade de movimento, para a fase gasosa, na direcao z

0 0 ov, 0v
ot (9PgVgz) + 2, FH (fgpgvgyzvg,?;‘ — &gHg (ag T a;)) =552 (3.8)

E=x,y,z

com

opy

32 (3.9

53,12 = BZE (Vs,z — Ug,z) + &gPgYz —

Neste caso, tem-se que p, € a viscosidade da fase gasosa e SJ' representa a
geracdo de momento na fase gasosa.

O termo de arraste entre as fases é representado pelo produto do coeficiente e
da diferenca de velocidade entre as fases . (v4 — vs). O modelo para o coefici-
ente de arraste sera melhor explicado na Secao 3.1.3.

Equacao da quantidade de movimento, para a fase particulada, na direcao x

at ((SSpSvS,X) + E_;yyz ag (Espsvs,xvsyg ES“S ( ag + ax )) - SS,X (310)
com
m m ass
So = Bgs (vg,x - Us,x) t E&PsYx — Ga (3.11)

O termo Gg‘;s, da Equacao 3.11, ¢ um modelo para o ajuste de pressao de

solidos, proprio para o caso de leitos fluidizados. O modulo de elasticidade, G,
pode ser expresso como segue:

G = Goe(—k(fs—fs,mux)) (312)

Os valores tipicos para este caso sao: k = 600, Gop = 1,0 e & max = 0,62
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As demais equacoes da quantidade de movimento para a fase particulada sao
dadas a seguir.

Equacao da quantidade de movimento, para a fase particulada, na direcao y

0 0 0vy  0Vg\\ _ om
ot (Espsvs,y) + _Z ag (Espsvs,yvs,g — &sHs ( ag + 8y )) = Ss,y (313)
E=x,y,z
com
m m 665
S5y = Bys (Vgy — Vs,y) + EsPsGy — G@ (3.14)

Equacao da quantidade de movimento, para a fase particulada, na direcao z

0 0 ov, 0v
& (Espsvs,z) + gzxz:yz % (&psvs,zvs,}j — &sHs ( ag + a;)) = S;/,nZ (3.15)
com
m m ag_g
Ss,z = Bgs (vg,z - vs,z) + &PsPz — GE (3.16)

3.1.2 Turbuléncia

Todos os escoamentos encontrados na engenharia, se tornam instaveis acima
de um certo numero de Reynolds. A baixos numeros de Reynolds, os escoamentos
sao laminares. A altos numeros de Reynolds, os escoamentos tornam-se turbu-
lentos. Um estado caodtico e aleatorio de movimento se desenvolve, no qual a
velocidade e a pressao se alteram continuamente com o tempo.

A maior parte dos escoamentos na engenharia sao turbulentos. Portanto, o
regime de escoamento turbulento ndao é s6 de interesse tedrico. No estudo de
mecanica dos fluidos é necessario acesso a ferramentas capazes de representar os
efeitos da turbuléncia. Logo, se faz necessario conhecer a fisica da turbuléncia e
sua modelagem.

A principal diferenca entre os escoamentos laminar e turbulento é o apareci-
mento de turbilh0es de uma grande variedade de escalas de tamanho em escoa-
mentos turbulentos. Com o presente poder computacional e os atuais teorias do
fenomeno da turbuléncia, é uma tarefa muito dificil a solucao direta das equacoes
de Navier-Stokes para escoamentos plenamente turbulentos.
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Assim, um procedimento computacional que é pratica comum para obter equa-
coes de conservacao validas para escoamentos turbulentos tem sido a aplicacao
de uma média de Reynolds sobre as equacoes de transporte basicas. Tais modelos
sao chamados RANS, e sao os chamados modelos classicos. Entre tais modelos
podem ser citados os modelos zero-equation e two-equation. Os modelos de dois
parametros conhecidos sio ok —e e o k — w.

O modelo k — € permite descrever os efeitos das propriedades da turbuléncia
no transporte, além da producao e destruicao da turbuléncia. As duas equacoes
de transporte, uma para a energia cinética turbulenta k e outra para a taxa de
dissipacao da energia cinética turbulenta € sao resolvidas. A energia cinética
turbulenta k é definida como a variacao das flutuacoes na velocidade. A dissipacao
turbulenta € é definida como a taxa que as flutuacoes da velocidade se dissipam.

O modelo k — € emprega a hipotese do gradiente de difusao, para relacionar as
tensoes de Reynolds aos gradientes meédios de velocidade e a viscosidade turbu-
lenta. Esta € modelada como o produto de uma velocidade turbulenta e de uma
escala turbulenta de comprimento. A escala da velocidade turbulenta é computada
da energia cinética turbulenta, que é obtida da solucao da equacao de transporte.

O modelo k — € gera algumas modificacoes nas equacoes de transporte, como
pode ser visto a seguir:

0 _

A Equacao 3.17 difere da 3.1 porque na primeira é empregada a velocidade
media, enquanto que na segunda utiliza-se a velocidade instantanea.

A equacao de conservacao do momento no modelo k — €, por sua vez, é dada
por:

0 . Lo . , \T
3 (sgpgvg)+v-(egpgvgvg)—v-(sgungvg) =Vp +V-(5gu§vag) +B (3.18)

O termo da pressao p’ é modificado por:
, 2
Pg=Pg+ 3Pgk (3.19)

A viscosidade efetiva é a soma das viscosidades dinamica e turbulenta, como
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segue:

ug =g+t (3.20)

Pelo modelo, a viscosidade turbulenta esta ligada a energia e a dissipacao
cinética turbulenta, de acordo com a equacao:

2
= Cup, (3.21)
g HFg €

A constante C, tem o valor 0,09.

As equacoes diferenciais que que geram os valores de k e € sao como se segue:

t

0 . U

d . My €
3 (egpg€) +V - (ggpgVU4€) = V - [(ug + og) VE] T2 (Ce1Px — Ce2egpge€) (3.23)

€

A Tabela 3.1, traz os valores das constantes do modelo k — €.

Tabela 3.1: Constantes do Modelo k — €.
Cel Ce2 Ok O¢
1,44 1,92 1,0 1,3

A producao turbulenta Py devido as forcas viscosas e as de empuxo é expressa
CcOmo:

Pi= 1y Vg - (VU + V]) — 2

O termo Py, € a producao de turbuléncia pelo empuxo, e ¢ considerado nulo.

3.1.3 Equacoes de fechamento

Os modelos Eulerianos consideram todas as fases como um continuo e com-
pletamente interpenetrantes. Possuindo uma representacao continua das fases
particuladas, os modelos Eulerianos requerem leis de fechamento adicionais para

descrever a reologia das particulas fluidizadas.
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A continuidade entre as fases é uma dessas equacoes de fechamento, sendo:

Dei=ggtes=1 (3.25)

1

Ainda como equacoes de fechamento, tém-se as correlacdes para o coeficiente

de transferéncia de momento entre as fases. Os coeficientes de atrito entre o

fluido e o so6lido sao obtidos de correlacoes padroes com aceleracao desprezivel.

Sem aceleracdo, atrito na parede, ou gravidade, o balanco de momento para o gas
é:

0py

67
9 0x

— B (vg —vs) =0 (3.26)
Esta equacao ¢ a lei de Darcy onde B} é a permeabilidade dividida pela visco-
sidade do fluido.

O coeficiente Bg@ ¢ entao obtido por se comparar a Equacao 3.26 com a equacao
de Ergun, a seguir:

U?espy

2ugU
Ap 150 &5y :
sg(wsd%)

Ax Eg (l,l/sd%) +1,75

(3.27)

onde U vem a ser a velocidade superficial:

Uma comparacao entre as Equacoes 3.26 e 3.27, mostra que para regimes
densos:

| Us — Uy | &5pg
dp

2
EsHg
2
Eqds,

+ 1,75

Bgs = 150 para &4 <0,8 (3.28)

Para fracoes volumétricas de gas maiores que 0,8, tem-se a expressao de Wen
eYu

| Us — Uy | &5pg
dp

B = >Ca £ (&) (3.29)

onde Cg4, o coeficiente de arraste, é relacionado com o nimero de Reynolds por

CdZEg

1’65max[ (1 +0,15 (Repeg)0‘687)} para Re, <1000 (3.30)
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Ca =0,44 para Re, > 1000 (3.31)

onde o Reynolds da particula é

Ws - 17g| Pgdp
Hg

Re, - (3.32)

Na Equacdo 3.29 o termo f (g4) mostra o efeito devido a presenca de outras
particulas no fluido e age como uma correcao da lei de Stokes para a queda livre
de uma unica particula. GIDASPOW e ETTEHADIEH (1983) usaram

f(gg) = £5,5% (3.33)

embora esta correcao seja geralmente pequena.

3.1.4 Teoria cinética do escoamento granular

Quando no movimento das particulas ha contribuicao de interacdes colisio-
nais, conceitos da teoria cinética dos gases (CHAPMAN e COWLING, 1970), podem
ser usados para descrever as tensoes efetivas na fase solida, resultante de uma
contribuicao cinética e uma colisional.

Nesta secdo ¢é apresentada a modelagem matematica da KTGF. A modelagem
apresentada foi implementada no CFX utilizando-se subrotinas para cada parametro.
Uma explicacao mais detalhada sobre as subrotinas pode ser encontrada na Secao
4.2.1.

Analoga a temperatura termodinamica dos gases, a temperatura granular pode

ser introduzida como uma medida das flutuacoes de velocidade da particula.

0 - (c?) (3.34)

Uma vez que a tensdao na fase solida depende da magnitude das flutuacoes
da velocidade daquelas particulas, um balan¢o da energia granular associada com
aquelas flutuacoes de velocidade das particulas é requerido para suplementar a
continuidade e o balanco de momento para ambas as fases. Este balanco é dado
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por:

v, dv; zavkaij> VLT (3.35)

Tsi PsOij T Hs (an ox; 30xk OXx
DING e GIDASPOW (1990) propuseram a seguinte expressao para a determinacao
da temperatura granular:

1 d>S? (3.36)

9:15(1—e) poij

onde, para a fase particulada

2
2 1 avi an
Sij B 2 an - aXi (3.37)

Para o termo da pressao devido a colisao e flutuacao turbulenta da fase parti-
culada, de acordo com o modelo de LUN et al. (1984), tem-se:

pStt = pees [1+2(1 +e) &sgol 0 (3.38)

A primeira parte da Equacao 3.38 (dentro dos colchetes) representa a contribui-
cao cineética, e a segunda parte representa a contribuicao colisional.

Em regimes de elevada concentracao da fase particulada, contatos sucessi-
vos contribuem para um regime de colisao-friccao e elevada pressao. Para esta
condicao adota-se o modelo de JOHNSON e JACKSON (1987):

(55 - Es,min)n

(Es.max — &s)°

pl = Fr (3.39)

Adotou-se para as constantes os seguintes valores, de acordo com VANWA-
CHEN (1998): Fr = 0,05;n = 2; p = 3; €&s.min = 0,55 € & max-

Portanto a pressao total da fase particulada compreende os seguintes termos:

pe=p<tt+pl (3.40)

As expressoes para a funcao de distribuicao radial encontradas em LUN e
SAVAGE (1986) e GIDASPOW (1994) tendem a um limite correto em grandes em-
pacotamentos. As expressoes da funcao de distribuicao radial estao a seguir.
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LUN e SAVAGE (1986)

< —2,5& max
Jdo = (1 - —= ) (3.41)
Es,max
GIDASPOW (1994)

. 17371
go = [1 - (E g ) } (3.42)

A expressao da Equacao 3.42, de GIDASPOW (1994), é a que mais se adequa
em toda a faixa de fracao volumeétrica da fase particulada, conforme VANWACHEN
(1998). Entretanto, esta equacao nao se aproxima do limite correto, sendo este a
unidade, quando a fracdao volumétrica se aproxima de zero.

No presente trabalho, foi preferivel utilizar a expressdao de LUN e SAVAGE
(1986), dada pela Equacao 3.41, uma vez que se trabalhou com um regime diluido,
portanto, com fracdes volumétricas abaixo de 0,2.

O comportamento de ambas expressoes para a funcao de distribuicao radial
podem ser observadas no grafico da Figura 3.1.

1000

Gidaspow (1994) ——
Lun e Savage (1986) —»—

100

10

Funcio de Distrubuicio Radial

0.1 I 1 1 I 1 1
o] 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.8

Fracdo volumétrica da fase particulada

Figura 3.1: Funcao de Distribuicao Radial

A viscosidade de compressao descreve a resisténcia da fase particulada contra
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a compressao. A forma desta equacao €, segundo LUN et al. (1984):

4 0
As = gefpsdpgo (1+e), /; (3.43)

A viscosidade dinamica pode ser descrita pelas seguintes expressoes, segundo
diferentes autores.

LUN e SAVAGE (1986)

5.0 {( 1 855) (1 +8n@3n- 2)6590) 768
psds | | — + — +

_ 2
M= g6 —— > 25nnesgo} (3.44)

GIDASPOW (1994)

e psd sgo(1+e)\f 6(555_ [1+§(1+e) (36—1)6sg0] (3.45)

HRENYA e SINCLAIR (1997)

5170 1 1 8e)\(l+En(Bn-2)&g0\ 768
Us = —5~—Psds 71 + = + nesgo
+

96 mfr Ngo 5 2—-n 25TT
(3.46)
Onde:

-1 (3.47)

=5 (1+e) '

d

A =—F 3.48
mfp 6\/?55 ( )

As equacoes de GIDASPOW (1994) e LUN et al. (1984) nao levam em consideracao
a contribuicao da natureza inelastica das particulas na pressao total, alegando
que essa correcao é desprezivel. HRENYA e SINCLAIR (1997) segue este mesmo
caminho, mas limita o caminho livre médio da particula por uma dimensao carac-
teristica do sistema fisico real.

As teorias de LUN et al. (1984) e GIDASPOW (1994) fazem com que a viscosidade
dinamica da fase particulada tenda a um valor finito nao-nulo, quando a fracao
volumeétrica daquela fase tendendo a zero. Por HRENYA e SINCLAIR (1997) limitar
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o caminho livre médio, a expressao utilizada corretamente tende a zero quando a
fracao volumeétrica tende a zero, o que a torna mais vantajosa.

As Figuras 3.2 e 3.3 mostram uma comparacao entre as viscosidades dinamicas
de LUN et al. (1984), GIDASPOW (1994) e HRENYA e SINCLAIR (1997). Foi utili-
zado a fim de comparacdao um coeficiente de restituicao e = 0,9 e uma fracao
volumétrica maxima & uqax = 0,65. Foi empregada uma viscosidade dinamica
adimensional, dada pela expressao abaixo abaixo:

Nota-se pela Figura 3.3 que a expressao de HRENYA e SINCLAIR (1997) tende
corretamente para zero quando a fracdao volumeétrica tende a zero. Portanto essa
expressao se mostrou mais apropriada para este trabalho.

1000 -
Gidaspow
Lun
Hrenua
= 100
o
=]
]
1]
c
g 10 |
-—
=
]
Lt}
E: 1|
=
-—
[0
o
O
_Lﬂ
T 0.1
0.01 1 1 1 1 1 1
O 0.1 0,2 0.3 0.4 0.5 0.6

Fragdo volumétrica da fase particulada

Figura 3.2: Viscosidade dinamcia adimensional, toda faixa de fracao volumétrica,
até empacotamento

3.2 Meétodo numeérico

O método numeérico tem como func¢ao resolver uma ou mais equacoes diferenci-
ais, substituindo as derivadas existentes por expressoes algébricas que envolvem a
funcao incognita. Quando nao é possivel se obter uma solucao analitica, recorre-se

a um meétodo numeérico, utilizando-se um numero discreto de pontos. Ao se
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Figura 3.3: Viscosidade dinamcia adimensional, detalhe para fracoes volumeétricas
baixas

fazer essa discretizacao, ha um determinado erro que, espera-se, sera menor com
o aumento do numero de pontos utilizados, ficando a solu¢cdo numérica mais
proxima da exata. A ortogonalidade das malha é outro parametro de importancia
no método dos volumes finitos, o que raramente acontece, sendo os volumes
quase ortogonais na realidade. Isso em si ja introduz resultados menos exatos.

O método numeérico transforma uma equacao diferencial em um sistema de
equacoOes algébricas. Para isso, as derivadas da funcdo existentes na equacao
diferencial devem ser substituidas pelos valores discretos da funcao. As diversas
maneiras de transformar as derivadas em termos que contém a funcao por meio
de uma integracao € o que caracteriza o método numeérico. No presente trabalho,
foi utilizado o método dos volumes finitos (MALISKA, 2004).

Na equacao genérica para as equacoes de transporte:
aat<p¢>) + V. (,017(1) - r¢v¢) —5¢ (3.49)

onde I'* é a difusividade de ¢, a variavel genérica transportada; ¢ deve ser con-
servada em cada um dos volumes de controle da geometria discretizada. Discreti-
zando essa equacao para um volume de controle, obtemos

o O (L 0P o
S0P+ 5 (pvqu r 5Xl)—5 (3.50)

37



onde 6x; sdo as dimensoes do volume de controle, e 6t € 0 passo no tempo da
iteracao (para o caso de um problema transiente).

3.2.1 Método dos volumes finitos

Todo método que, para obter as equacoes aproximadas, satisfaz a conservacao
da propriedade em nivel de volumes elementares ¢ um método de volumes finitos.
Tal método é descrito na literatura por PATANKAR (1980) e MALISKA (2004).

No método dos volumes finitos, o dominio de calculo é subdividido em volumes
de controle que contém os nos. Estes volumes nao sao sobrepostos, ou seja, cada
volume de controle representa somente um no. Uma representacao bidimensional
pode ser vista na Figura 3.4.

—
Ax

Figura 3.4: Volume elementar e seus vizinhos, caso bidimensional

Assume-se que cada fase esta presente em cada volume de controle, atribuindo-
se um valor de fracao volumeétrica para cada fase. Todas as variaveis sao definidas
no centro dos volumes de controle, os quais preenchem os dominios fisicos a
serem considerados. Cada equacao € integrada sobre cada volume de controle para
obter uma equacao discreta a qual conecta as variaveis no centro do volume de
controle com sua vizinhanc¢a. Dessa maneira, a conservacao de massa € satisfeita
para cada volume de controle.

Neste método, a forma integral das equacdes de conservacao é aplicada em
cada volume de controle. A forma integral é dada a seguir:

J pPpUNdS = J r*veids + J sPdv (3.51)
S S \%

Se as equacoOes de todos os volumes de controle forem somadas, obtém-se a
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equacao de conservacao global.

O fluxo liquido através do volume de controle é a soma das integrais sobre as

superficies:
j ppTTdS = Zj pbTAdS (3.52)
s s
| reveiids = 3 [ rtvgnds (3.53)
S 1 S

Para solucionar estas integrais de superficie nas Equacdes 3.52 e 3.53 exa-
tamente, deve-se conhecer o valor do integrando ao longo de toda a superficie
S; como esta informacao nao é disponivel, ja que apenas o valor no centro do
volume de controle é calculado, utiliza-se uma aproximacao atraves de funcoes de
interpolacao.

3.2.2 Funcoes de interpolacao

Os fluxos advectivos e convectivos devem ser avaliados nas fronteiras do vo-
lume de controle, uma vez que os métodos falham na aplicacdo nestas situacoes.
O calculo desses fluxos deve ser realizado em funcao dos valores da funcao nos
pontos nodais, ou seja, a funcao de interpolacao tem o papel de conectar os pontos
nodais.

A tentativa € sempre propor uma funcao de interpolacdo com menor erro
possivel e que, a0 mesmo tempo, ndo envolva muitos pontos nodais para nao
criar uma matriz com estrutura muito complexa.

Existem diversas funcoes de interpolacao, entre elas:

Diferencas Centrais: O esquema de diferencas centrais (CDS, do inglés Cen-
tral Differencing Scheme), usa uma interpolacao linear. No ponto e da malha
(Figura 3.4) tem-se:

Pe = PEAe + Pp(1 = Ap) (3.54)

Sendo que o fator de interpolacao linear A, é dado por:

Xe — Xp

Ae —
XE — Xp

(3.55)
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Consequientemente, a derivada é:

0p| _dbe—¢dp

(3.56)
0Xle Xgp—Xp

Esta é uma funcao de interpolacdao de segunda ordem.

Upwind: Para evitar oscilacoes numeéricas utiliza-se o método upwind (UDS).
Assim, tem-se:

Uri) > 0
e = or %(ﬁ?w> (3.57)
b se (vn) <0

Isto é, o valor de ¢ vai depender da direcao do escoamento.

O termo difusivo continua sendo aproximado por diferencas centrais, e as
derivadas obtidas por:

3| _ dbr—p

(3.58)
0Xle Xgp—Xp

Higher upwind: Este esquema é de segunda ordem. Neste, esta presente um
termo a mais na aproximacao da serie de Taylor, o que implica utilizar uma célula
anterior a W e posterior a E. Assim:

bPw = pw + ; (Pw — dww) (3.59)

¢e=;¢P_;¢W (3.60)

3.2.3 Acoplamento pressao-velocidade

O acoplamento pressao-velocidade é necessario quando a massa especifica
nao depende mais da pressao quando da utilizacdo da solucao segregada. Essa
situacao é chamada de formulacao incompressivel. Ressalte-se que, escoamentos
onde a massa especifica varia apenas com a temperatura, pertencem a classe de
formulacao incompressivel.

Se 0 escoamento é incompressivel, a massa especifica é constante, e entao por
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definicdo nao vinculada a pressao. Neste caso, o acoplamento entre a pressao
e a velocidade introduz uma restricao na solucao do campo do escoamento: se
o correto campo de pressao ¢ aplicado nas equacoes do momento, o campo de
velocidade resultante deve satisfazer a continuidade.

Para a conservacao da massa ser satisfeita, alguns modelos foram propostos
para determinar uma equacao (derivada da propria conservacao da massa onde
um termo de pressao apareca) capaz de acoplar a pressao e a velocidade.

Um destes € o método SIMPLE, desenvolvido por Patankar e Spalding. Ele
€ baseado nas idéias de Chorin para escoamentos incompressiveis. Nesse pro-
cedimento, a pressao € escrita como a soma da melhor estimativa da pressao
disponivel, mas uma correcao, que é calculada de maneira a satisfazer a equacao
da continuidade.

Este método envolve dois passos distintos:

i. Asvelocidades sao corrigidas de maneira a satisfazer a equacao da conservacao
de massa.

ii. As pressoes sao avancadas para completar o ciclo interativo.

O método SIMPLEC tem o procedimento idéntico ao SIMPLE, diferindo apenas
nas equacoes de correcao da velocidade.

No método PRIME, a motivacao principal ¢ a realizacao da correcao da velo-
cidade e calculo da pressao de uma so6 vez. Isso é conseguido utilizando-se as
equacoes do movimento também como equacoes de correcao.

O CFX utiliza uma unica célula, desestruturada, a fim de superar o desacopla-
mento da pressao da velocidade. A representacdao unidimensional da conservacao
de massa pode ser escrita:

ov Ax3A [ 0*P
(zax)i+ 41 (8x4>i_0 (3.61)
onde

m = pvAn;

A equacao da continuidade é uma aproximacao de segunda ordem para a deri-

vada primeira na velocidade modificada por uma derivada quarta na pressao que
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age para redistribuir a influéncia da pressao.

3.3 Geometria e malha numeérica

Em processos industriais, a geometria do equipamento exerce significativa in-
fluéncia sobre escoamentos multifasicos. Por isso, além da definicao do modelo
correto, faz-se necessario assegurar uma geometria que em conjunto com aquele,
assegure resultados mais corretos possiveis, isso porque a geometria vai afetar
diretamente na ortogonalidade da malha. E a malha é de suma importancia nas
simulacoes, haja vista sua relacao direta com o tempo computacional e possivel
convergeéencia, de acordo com o detalhamento da mesma.

A geometria utilizada neste trabalho foi baseada no equipamento experimental
utilizado por SAMUELSBERG e HJERTAGER (1996), e posteriormente por MATHIE-
SEN et al. (2000). O equipamento é um leito fluidizado circulante, como esquema-
tizado na Figura 3.5. O riser tem um diametro interno de 0,032m e 1 m de altura.
A entrada de gas primario é localizada no fundo do riser, e para promover uma
velocidade uniforme de gas a entrada, foi utilizado um distribuidor de ar.

Saida de gas

Ciclone

/

Entrada de ar
secundairio

Entrada de gas
primario x

Figura 3.5: Desenho esquematico do CFB.

No topo do riser, as particulas suspensas entram em um ciclone onde os solidos
sao separados do gas e reciclados por meio de um retorno. Um suprimento de ar
secundario, posicionado a 0,05 m acima do distribuidor de ar alimenta o solido de
volta ao riser.
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O interesse do presente trabalho esta no riser, de onde foram tirados os da-
dos acerca do escoamento. Portanto a geometria foi construida levando-se em
consideracao apenas aquela secao do CFB, ignorando-se o ciclone e o retorno.
Apesar de nao haver a secao por onde retornam os solidos, estes sairam pelo
topo e retornaram pela entrada secundaria, lancando-se mao para isso de funcoes
implementadas no CEX. A Figura 3.6 mostra a geometria utilizada, bem como suas
cotas, em milimetros. Ressalte-se que a altura de 1000 mm nao esta na mesma
escala que as outras cotas, por questao de visualizacao na pagina.

De posse das dimensoes da geometria foi possivel construi-la utilizando um
programa CAD. Para tanto foi utilizado o software Icem CFD, da ANSYS. Este
programa foi preferido por incorporar um gerador de malhas numeéricas, e devido
a sua integracao com o codigo CFD CEX 10, também da ANSYS.

Como salientado anteriormente, a malha é parte vital em uma simulacao nu-
meérica, tanto pela precisao dos dados obtidos numericamente, como pelo tempo
computacional requerido. Portanto, com isso em vista, tem-se por objetivo encon-
trar um equilibrio entre precisao e tempo computacional.

Com base na geometria construida, foram geradas as malhas numeéricas, que
serviram de base para a investigacao da dependéncia do escoamento com 0 namero
de volumes de controle. O procedimento esta descrito na Secao 4.1. Para tal
tarefa, foi utilizado, como ja mencionado, o software comercial Icem CFD. As ma-
lhas geradas foram hexaédricas, que apresentam melhores resultados que malhas
tetraédricas. A malha escolhida para dar prosseguimento aos trabalhos, segundo
os critérios estabelecidos na Secao 4.1, pode ser vista na Figura 3.7, e corresponde
a malha de 300 mil volumes de controle.

Como se pode notar pela Figura 3.7, foi dada a devida atencao as regides que
apresentam grandes gradientes, isto é, regioes com grandes perturbacoes. Uma
delas € na zona de introducao da alimentacao secundaria no riser. Ali é previsto
que haja grandes gradientes, principalmente ao fato da alimentacao secundaria
ser injetada na direcao perpendicular ao escoamento no riser. Com efeito, essa
regiao teve um maior refinamento.

Outra regido de interesse € a saida do riser. Ali ha uma contracdo na area de es-
coamento, 0 que provoca o aparecimento de grandes gradientes, sendo necessario
despender maior atencao a essa regiao, e empregar o refinamento necessario.
Na parede, que é outra regidao de interesse, também foi dada a devida atencao,
tendo-se volumes de largura da ordem de 0,8 mm, para atender a exigéncia de um
y* aproximadamente igual a 11, requerido para simulacoes de risers utilizando
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Figura 3.6: Dimensoes da geometria utilizada no presente trabalho.
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o modelo de turbuléncia k — e. O y* é a distancia adimensional da parede. E
utilizado para avaliar a localizacdo do primeiro né a partir da parede. E mais
importante quando utilizando-se funcoes de parede.

,,,,,
T
001
41
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Figura 3.7: Malha gerada. (a) Vista do fundo. (b) Secao transversal no fundo. (c)
Vista do topo. (d) Secao transversal no topo.
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Capitulo 4

Resultados e Discussoes

Neste capitulo sao apresentados os resultados das simulacoes realizadas. Pri-
meiramente ¢ mostrado o teste de malhas, que ajudou na escolha da malha a
ser utilizada. Posteriormente foram mostrados os resultados para as simulacoes
multifasicas, comparando-se as simulacoes utilizando-se o modelo da KTGF, com
as que nao o usaram e com dados experimentais.

4.1 Teste de malhas

O refinamento da malha numérica é de extrema importancia para se determinar
corretamente o comportamento do escoamento. Para se avaliar a dependéncia
deste com o numero de volumes de controle da malha foram testadas sete malhas,
como mostrado na Tabela 4.1. Convencionou-se ali aplicar um valor nominal a fim
de facilitar a leitura dos graficos. O valor nominal é um valor arredondado do
valor real de volumes de controle da malha. O que vém ser os volumes de controle
foi explicado na Secao 3.2.

Para o teste de malhas foram feitas simulacoes monofasicas, utilizando esco-
amento gasoso e o fluido escoante foi o ar. As condicdes de contorno dessas
simulacdes estdao na Tabela 4.2. Por meio destas simulacdes pode-se determinar
a partir de qual numero de volumes de controle este nao exerce grande influéncia
no comportamento do escoamento. Quando isso acontecer, pode-se dizer que um
maior refinamento nao trara grandes alteracoes no resultado final. As Figuras 4.1,
4.2,4.3,4.4 e 4.5 mostram como o comportamento sofre influéncia do namero de
volumes de controle a diversas alturas no leito fluidizado.

Nas Figuras 4.1, 4.2 e 4.3 ndo se percebe grande influéncia do refinamento da
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Tabela 4.1: Caracteristicas das malhas.

Qualidade
Malha (nominal) Volumes de controle Determinante Angulo
100 mil 96 944 0,29 29
150 mil 154 282 0,29 29
200 mil 204 066 0,29 29
300 mil 278148 0,34 30
400 mil 382119 0,34 30
500 mil 498552 0,34 30
600 mil 629535 0,34 30

Tabela 4.2: Condic¢Oes de contorno.

Entrada primaria Velocidade do gas de 0,8m/s
Entrada secundaria Velocidade do gas de 0,3m/s
Saida Vazdo massica de 7,8010 *kg/s
Parede Nao deslizamento

Critério de convergéncia Tipo residual - RMS com alvo residual de 10~

0...34 [T T T T I T T T T | T T T T I T T T T | T T T T _]
C . 100 mil ——— 3
0.33 2 150 mil ——
- AN 200 mil —— 7
C N 300 mil —
o 232 L / 400 mil .
= C 500 mil —— 3
031 | 600 mil -
o - .
S 0.3} -
o - .
T 0,29 | —
J4f] ~ "'..‘. .
3 o.sf . :
T 0.28 [ 3
— - h ]
[ - .
S 0.27 | —
g C .
0.26 [ 1 =
0.25 % —
0 24 : 1 1 1 1 | 1 1 1 1 | 1 1 1 1 | 1 1 1 1 | 1 1 1 1 :

-1 -0.5 0 0.5 1 1.5
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Figura 4.1: Velocidade radial do gas a 0,2 m.
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Figura 4.3: Velocidade radial do gas a 0,7 m.
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malha no escoamento, sendo as diferencas pequenas quando comparadas com
a Figura 4.5. Apenas na Figura 4.3, que corresponde a altura de 0,7 m a partir
da base, se nota uma pequena variacao, para a malha com 100 mil elementos.
Mas isso se deve a essa malha estar extremamente grosseira. Nas malhas mais
refinadas esta variacao € desprezivel.

0.35 _I I I I | I 1 I I | I I I I I 1 1 I I | I I I I I 1 I I I_

- 100 mil —— -

[ et 150 mil ———

0.3 200 mil —— ]

C 300 mil —— 7

0 - 400 mil -

T 0™ 500 mil —— ]

i C -'I'\ 600 mil .

g 0.2 | B

B0 C . .

o - ’

T 0,15 -

il L i

e - i

% - i

- 0.1 - .

U - -

° - ’

g 0,05 :— —:

o F s =

_0 05 :I 1 1 1 I 11 11 I 1 1 1 1 I 1 1 1 1 I 1 1 1 I 1 1 1 I:
-1 0 1 2 3 4

r/R

Figura 4.4: Velocidade radial do gas a altura da entrada secundaria.

Outro ponto de importancia € a altura da entrada secundaria (Figura 4.4), uma
vez ser uma zona de contato entre duas correntes. Nesta posicdo nao se nota
grande influéncia do refinamento da malha.

A saida também é uma posicao de importancia, uma vez que ha um contracao
da area de escoamento. Assim € de se esperar que haja grandes gradientes nessa
regido, e o refinamento da malha é essencial para descrevé-los. Na Figura 4.5
pode-se notar essa dependéncia. Contudo, deve-se ter em mente que ha um
aumento na velocidade devido a diminuicao da area de escoamento, portanto
deve-se atentar para a variacao da velocidade com o numero de volumes de con-
trole de maneira relativa, uma vez que um desvio de mesma intensidade a baixas
velocidades pode ser imperceptivel, entretanto a velocidades mais altas ele se
torna mais discrepante em um grafico. Assim um desvio que possa parecer grande
visualmente em um grafico, ndo apresenta grandes problemas.
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Figura 4.5: Velocidade radial do gas na saida.

Analisando os graficos, foi constatado que a partir da malha de 300 mil nao
houve grandes desvios no comportamento do escoamento. Assim, optou-se por
esta malha para as simulacoes envolvendo escoamento gas-solido.

4.2 Simulacoes multifasicas

As simulacoes multifasicas realizadas no presente trabalho, foram baseadas no
trabalho de SAMUELSBERG e HJERTAGER (1996). Como ja citado anteriormente, a
geometria construida foi baseada no aparato experimental utilizado naquele traba-
lho. E os resultados obtidos no presente trabalho foram validados utilizando-se os
dados experimentais colhidos pelo mesmo. Os dados experimentais foram obtidos
utilizando-se trés velocidades superficiais do gas distintas. Essas sao 0,36, 0,71 e
1,42m/s. Os dados experimentais foram retirados as alturas, contadas a partir da
entrada primaria de gas, de 0,16, 0,32 e 0,48 m/s.

Como condicao inicial, o duto foi preenchido com um leito de 0,05 m de altura
e fracao volumeétrica igual a 0,61 da fase particulada. O particulado utilizado tem
massa especifica 1600 kg/m3 e o didmetro das particulas é de 60 um. O coeficiente
de restituicao utilizado para a fase particulada foi de 0,95. Todas as propriedades
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fisicas da fase particulada foram as mesma utilizadas por SAMUELSBERG e HJER-
TAGER (1996). A fase gasosa tem como propriedades fisicas massa especifica de
1,185 kg/m3 e viscosidade de 1,831 107> kg/ms. As condicdes de contorno estao
na Tabela 4.3.

Tabela 4.3: Condicdes de contorno.

Entrada primaria gas velocidade superficial, fracao volumétrica 1
particulado nao ha entrada de particulado

Entrada secundaria gas velocidade de 0,05m/s, fracao volumétrica 0,6
particulado vazdo massica da saida !, fracdo volumétrica 0,4

Saida opening, pressao atmosférica

Parede gas nao deslizamento

particulado deslizamento livre

Foram utilizados dois modelos diferentes nas simulacoes multifasicas, para
cada velocidade superficial, um utilizando a teoria cinética do escoamento granu-
lar, e outro sem a implementacao desta. Com isso foi possivel avaliar a influéncia
desta na simulacao do escoamento multifasico.

O modelo utilizado para a simulacao sem a KTGF esta no Capitulo 3. A conser-
vacao de massa é dada pelas Equacoes 3.1 e 3.2. As equacOes da quantidade de
movimento sao as Equacoes 3.4 a 3.16. A turbuléncia foi modelada utilizando o
modelo k-epsilon, segundo as Equacoes 3.17 a 3.24. Por fim o arraste ¢ dado pelas
Equacoes 3.27, 3.29 e 3.33.

Para a simulacao utilizando a KTGF, as equacoes utilizadas sao as mesmas
das anteriores, acrescentando-se equacOes para a determinacao da viscosidade
dinamica, viscosidade de compressao e pressao dos solidos, como explicado na
Subsecao 4.2.1.

4.2.1 Subrotinas para implementacao da KTGF

A KTGF teve sua implementacao neste trabalho através de subrotinas em For-
tran externas ao codigo do CFX. A principio, a KTGF esta presente no codigo do
CFX, entretanto, ao se utilizar o modelo ja implementado no c6digo comercial, nao
se apresentou convergeéncia.

Por nao haver convergéncia utilizando-se a KTGF presente no CFX, se consta-
tou a necessidade de implementar subrotinas em Fortran para a utilizacao deste

lEssa condicao de contorno foi feita utilizando uma funcao onde todo o particulado que
deixasse o leito pela saida retornasse pela entrada secundaria.
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modelo, sendo a modelagem realizada externamente ao codigo comercial.

Para a implementacao da KTGF, foram criadas subrotinas em Fortran para o
calculo das variaveis como explicado a seguir:

Funcao de distribuicao radial Esta subrotina emprega a Equacao 3.41. A funcao
de distribuicao radial é a unidade quando o escoamento ¢ muito diluido
e se torna infinito quando o escoamento ¢ tao denso que o movimento é
impossivel, no modelo utilizado para esta subrotina.

Temperatura Granular A Equacao 3.36. A temperatura granular é relacionada
com a energia cinética turbulenta do movimento da particula.

Pressao por colisao e flutuacao turbulenta Para esta subrotina foi utilizada a Equa-
cao 3.38. Esta inclui a pressao devido as colisoes e flutuacao turbulenta.

Pressao por colisao-friccao Em regimes de elevada fracdo volumeétrica da fase
particulada, contatos sucessivos contribuem para um regime de colisao-friccao
e maior pressao. Para isso, esta subrotina utiliza a Equacao 3.39.

Viscosidade de compressao Esta subrotina é baseada na Equacao 3.43. A viscosi-
dade de compressao € devida a colisdo entre as particulas.

Viscosidade dinamica A viscosidade dindmica calculada nessa subrotina é¢ dada
pela Equacao 3.46.

4.2.2 Resultados das simulacoes multifasicas

As primeiras simulacdes multifasicas foram realizadas utilizando-se uma ma-
lha com 300 mil volumes de controle. Julgou-se ser essa malha apropriada, com
a analise feita no teste de malhas, uma vez que foi constatado que a partir desta
malha nao houve grandes desvios no comportamento do escoamento, como expli-
cado na Secao 4.1.

As simulacOes realizadas foram transientes, e foi feita uma média temporal
da velocidade da fase particulada até o tempo de 11s, 8s e 7 s, respectivamente
para as velocidades superficiais de gas de 0,36 m/s, 0,71 m/s e 1,42m/s, com
passo de tempo de 1073s. Optou-se por um maior tempo de simulacdo para os
casos de menor velocidade, uma vez que o desenvolvimento do escoamento se
da de forma mais lenta a baixas velocidades, sendo que o desenvolvimento aqui
descrito é quando a vazao massica na saida se torna praticamente constante. Os
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resultados da simulacoes foram retirados das secoes transversais a 0,16, 0,32 e
0,48 m, contando-se a partir da entrada primaria de gas.

catalisador . Volume Fraction
(Plane 1)

' 6.500e-001

r4.875e-001

.— 3.250e-001

r1.625e-001

0.000e+000

[ 0.02 0.04 (m)
[ Se——  S—
0.01 0.03

(a) 0,0000s

0.04 (m) [ 0.02 0.04 (m) 0 0.02 0.04 (m)

(d) 0,0075s (e) 0,0100s (f) 0,0150s (g) 0,0200s

Figura 4.6: Expansao do leito em seus momentos iniciais, com velocidade
superficial do gas de 1,42m/s

A expansao do leito em seus momentos iniciais pode ser vista na Figura 4.6.
Ali se pode ver desde o tempo inicial até um tempo de 0,02 s. Por este momentos
iniciais, nota-se que o leito sofre uma rapida expansao.

Durante essa expansao do leito, utilizou-se passos de tempo da ordem de
10~>s, aumentando-se gradativamente até 10~%s. Quando se observou que o
regime ja havia atingido um certo grau de desenvolvimento, observado pelo mo-
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nitoramento da vazao massica de particulado na saida, até que essa atingisse um
valor médio praticamente constante, o passo de tempo foi aumentado, mais uma
vez gradualmente, até 1073 s. Isso se deu por volta dos 2 s.

Os resultados das simulacoes podem ser vistos nas Figuras 4.7, 4.8 e 4.9. Ali
tem-se os resultados obtidos com os modelos sem, e com, a KTGF para a veloci-
dade da fase particulada. Estes foram comparados com os dados experimentais
de SAMUELSBERG e HJERTAGER (1996). Os graficos daquelas figuras mostram o
perfil de velocidade da fase particulada em funcao do raio do duto.

Nas Figuras 4.10 a 4.12 pode-se ver os perfis de velocidade, em cortes transver-
sais, da fase particulada a diferentes alturas. Os perfis de fracao volumeétrica sao
vistos nas Figuras 4.13 a 4.15. Todos os casos sao meédias temporais, para cada
variavel.
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Figura 4.7: Perfis de velocidade da fase particulada, com velocidade superficial do
gas de 0,36 m/s, tempo de simulacao de 11s
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Figura 4.8: Perfis de velocidade da fase particulada, com velocidade superficial do
gas de 0,71 m/s, tempo de simulacao de 8s
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Figura 4.9: Perfis de velocidade da fase particulada, com velocidade superficial do
gas de 1,42 m/s, tempo de simulacao de 7s
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Figura 4.10: Velocidade da fase particulada, velocidade do gas de 0,36 m/s
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Figura 4.12: Velocidade da fase particulada, velocidade do gas de 1,42m/s
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Figura 4.13: Fracao volumétrica da fase particulada, velocidade do gas de 0,36 m/s
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Figura 4.14: Fracao volumétrica da fase particulada, velocidade do gas de 0,71 m/s
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Figura 4.15: Fracdo volumétrica da fase particulada, velocidade do gas de 1,42m/s
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Um primeiro ponto a ser discutido pode ser sobre os dados experimentais.
Como ja explicado anteriormente, esse foram retirados do trabalho de SAMUELS-
BERG e HJERTAGER (1996). Pode-se observar das Figuras 4.7, 4.8 e 4.9 que, em
velocidades superficiais mais baixas, 0os pontos experimentais tendem a ficar mais
achatados na regiao central. Isso fica bem evidente comparando-se as Figuras 4.7
e 4.9, principalmente.

Pode-se observar também, analisando-se estes pontos experimentais, que na
Figura 4.7 a velocidade maxima da fase particulada é menor que a velocidade
superficial do gas, sendo a velocidade superficial média do gas igual a 0,36 m/s
e a velocidade maxima da fase particulada 0,31 m/s. Ja nas Figuras 4.8 e 4.9, a
velocidade maxima da fase particulada é maior que a velocidade superficial da
fase gasosa, sendo respectivamente para a velocidade superficial média da fase
gas 0,71m/s e 1,42m/s e a velocidade maxima da fase particulada 0,99m/s e
1,90m/s.

Para a fase gas, realmente seria esperada uma velocidade maior na regiao
central, devido ao principio da aderéncia na parede. Esse perfil de escoamento
ja é de longa data conhecido pela literatura. Assim, uma maior velocidade na
regido central da fase gas, aumentaria o arraste deste sobre a fase particulada,
esperando-se assim também uma velocidade maxima maior, como visto nas Figu-
ras 4.7 e 4.9. Essa diferenca de comportamento entre velocidades superficiais mais
altas e mais baixas, poderia ser explicada devido a uma maior interacao entre as
particulas em velocidades mais baixas, ou mesmo erros na medida experimental
do trabalho utilizado como base.

Tendo-se discutido os pontos experimentais, e seu comportamento, passemos
agora a uma discussao acerca das simulacoes realizadas. Como ja explanado,
foram realizadas, para cada caso distinto de velocidades superficiais, simulacoes
sem e com o modelo da KTGF. Os resultados de ambas as simulacdoes foram
esbocados no mesmo grafico, a fim de facilitar a comparacao entre os casos es-
tudados. Convencionou-se utilizar uma linha tracejada para as simulacdes que
nao utilizavam o modelo da KTGF e para as que utilizavam a KTGF, utilizou-se a
linha continua.

Uma primeira analise pode ser feita com as Figuras 4.7(a), 4.8(a) e 4.9(a). Estas
mostram os resultados a altura de 0,16 m. As simulacdes ali tendem a um perfil
com um desvio da simetria, encontrada nos pontos experimentais. Pode-se encon-
trar uma explicacdo para este desvio no fato de que a regido em questao apresenta
grandes perturbacoes, devido a proximidade com a entrada secundaria, por onde
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os solidos que deixam o leito retornam ao mesmo. Apesar de uma velocidade
baixa da fase gas, cerca de 0,05 m/s, necessaria apenas para haver um arraste da
fase particulada até o leito, essa ja é suficiente para introduzir perturbacdes ao
sistema. Outra explicacao seria a necessidade de um maior refino da malha na
regiao de entrada, a fim de captar melhor estas perturbacoes. Ou ainda o modelo
nao é complexo o suficiente para captar os fendomenos ocorridos ali.

Nas Figuras 4.7(b), 4.8(b), 4.9(b), que mostra os resultados a altura de 0,32 m
e 4.7(c), 4.8(c) e 4.9(c), a 0,48 m, ja se observa uma maior simetria da curva ob-
tida pelas simulacoes, provavelmente conseqiiéncia da distancia maior da entrada
secundaria de gas.

Na Figura 4.7 estao os resultados para as alturas 0,16 m, 0,32 m e 0,48 m respec-
tivamente, a velocidade de 0,36 m/s. Nestes graficos, as simulacdes apresentam
uma consideravel discrepancia com os dados experimentais, para ambos 0s casos,
isto €, sem e com a KTGF. Provaveis motivos ja foram discutidos anteriormente
nesta mesma Secao, ao serem analisados os dados experimentais. Mesmo 0S
dados experimentais, a esta velocidade, apresentam diferenca do comportamento
observado nas outras velocidades superficiais superiores. As possiveis causas
dessas diferencas foram discutidas anteriormente.

As simulacdes que obtiveram maior éxito na aproximacao dos dados experi-
mentais foram aquelas com velocidade superficial de 0,71 m/s e 1,42m/s. Estas
estao nas Figuras 4.8 e 4.9. As simulacOes que utilizaram a KTGF apresentaram
melhores resultados na regiao central do duto, em detrimento da regiao mais
proxima a parede. Mais adiante sera feita uma discussao acerca disso, e quais
seriam algumas das possiveis solucoes.

Nas Figuras 4.8(b), 4.8(c), 4.9(b) e 4.9(c), estao os melhores resultados obtidos
pelas simulacoes numeéricas. Ali, as simulacoes utilizando-se o modelo da KTGF
tiveram sucesso nas predicoes do comportamento do escoamento, uma vez que
comparando-se a curva obtida por meio da simulacoes utilizando a KTGF com os
dados experimentais observa-se que nao houve grandes desvios para este caso.
Inclusive, como no caso das Figuras 4.8(b) e 4.9(b), a curva se sobrepoe aos dados
experimentais.

Outrossim, comparando-se a simulacao envolvendo a KTGF ( representada por
uma linha continua), e a simulacao sem a utilizacao desta (linha tracejada), observa-
se que a primeira apresentou maior sucesso na predicao do comportamento do
escoamento, em especial na regiao central do leito fluidizado. A segunda apresen-
tou grandes desvios com relacao aos pontos experimentais nesta regiao do leito,
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se comparada com a primeira.

Na regiao proxima a parede, observa-se um desvio dos resultados das simulacoes
envolvendo a KTGF. Ali, as simulacdes que nao utilizaram este modelo apresen-
taram melhores resultados. Como se pode observar, a curva continua (simulacao
com a KTGF) na regiao da parede tende a se desviar do comportamento real do
escoamento, apesar de, na regiao central a simulacao apresentar bons resultados.
Uma explicacao para este comportamento reside no fato de que a condicao de
deslizamento livre para a fase particulada nao é completamente correta para este
caso, bem como nao o é a condicao de nao-deslizamento na parede. O correto
seria a utilizacao de uma funcao de parede intermediaria a estas duas.

Segundo ALVES (1998), para o modelo inviscido e para o newtoniano com vis-
cosidade constante para a fase particulada, assume-se a condicao de deslizamento
livre, e para o modelo da KTGF a funcao de parede pode ser obtida de um balanco
para a taxa de transferéncia de tensao viscosa para a parede pelas particulas
que colidem com esta. Do ponto de vista numérico, para malhas infinitamente
refinadas, esta modificacao nao traz beneficios, porém, para os demais tipos de
malha essa abordagem traz um valor melhor para aquele ponto.

Dos perfis de velocidade da fase particulada, feitos a partir dos cortes das
secoes transversais a diferentes velocidades (Figuras 4.10 a 4.12), pode-se notar
que a velocidade da fase particulada tende a ser maior no centro do duto. Esse
resultado ja era esperado, por ser bastante documentado na literatura que para um
gas, a velocidade no centro de um duto é maior do que na regidao mais proxima da
parede. Uma vez que a fase particulada sofre um arraste da fase gasosa, supunha-
se comportamento semelhante.

Nas Figuras 4.13 a 4.15 encontramos os perfis de fracdo volumétrica, para os
mesmos cortes utilizados para os pefis de velocidade da fase particulada. Os
perfis ali encontrados estao de acordo com o comportamento também documen-
tado na literatura, conhecido como regime de escoamento “core-annular”, como
encontrado em MILLER e GIDASPOW (1992). Tal regime de escoamento consiste
de um centro mais diluido e uma regiao anular, proxima a parede, mais densa.

Nas Figuras 4.16 a 4.24 encontramos os graficos das fracoes volumétricas, tem-
peraturas granulares e viscosidades dinamicas da fase particulada, a diferentes
velocidades e alturas. Nas Figuras 4.16 a 4.18 encontram-se os graficos para as
alturas de 16, 32 e 48 cm respectivamente, para a velocidade de 0,36 m/s. Para
a velocidade de 0,71 m/s, nas mesmas alturas, os graficos estao nas Figuras 4.19
a 4.21. Por fim temos os graficos das Figuras 4.22 a 4.24, para a velocidade de
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1,42m/s.

Os graficos encontrados nas Figuras 4.16 a 4.24 ndo sao meédias temporais,
e sim valores instantaneos de fracao volumeétrica, temperatura granular e visco-
sidade dinamica da fase particulada. A média temporal era importante para a
validacao com os dados experimentais, e sO se possuia os dados experimentais
para a velocidade da fase particulada e para a fracao volumeétrica.

Observa-se pelos graficos que as particulas tendem a se concentrar em regioes
de maiores temperaturas granulares. Também observa-se que a viscosidade dina-
mica da fase particulada também atinge maiores valores onde ha maior concen-
tracao de particulas, de modo que estas, por estarem muito proximas, tém a sua
mobilidade restringida.

Tendo-se realizado as simulacoes com a funcao de parede com condicao de
deslizamento livre, resolveu-se testar outro caso, o de nao-deslizamento para a
fase particulada.
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Figura 4.19: Perfis de (a) fracao volumeétrica, (b) temperatura granular e (c) viscosidade

dinamica para fase particulada a 0,16 m, a 0,71 m/s
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Figura 4.20: Perfis de (a) fracao volumeétrica, (b) temperatura granular e (c) viscosidade

dinamica para fase particulada a 0,32m, a 0,71 m/s
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Figura 4.21: Perfis de (a) fracao volumeétrica, (b) temperatura granular e (c) viscosidade

dinamica para fase particulada a 0,48 m, a 0,71 m/s
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Nas Figuras 4.25 e 4.26 estao os graficos para as simulacoes utilizando a funcao
de parede de nao-deslizamento, para a velocidade de 0,71 m/s e 1,42 m/s, respec-
tivamente.

Como ja explanado anteriormente a condicao de deslizamento livre nao é com-
pletamente correta, bem como nao o é a de nao-deslizamento. O correto ¢ uma
funcao de parede intermediaria, que pode ser obtida de um balanco para a taxa de
transferéncia de tensao viscosa para a parede pelas particulas que colidem com
esta.

Observa-se ali que, em especial na regido mais proxima a parede, a curva
simulada obtida com a condicao de nao-deslizamento apresenta um desvio bem
menor dos dados experimentais do que observado na condicao de deslizamento
livre, das Figuras 4.8 e 4.9. Conclui-se com isso que a velocidade na parede é um
ponto importante na modelagem da KTGF.

Isso é um forte indicio de que a utilizacdo de uma funcao de parede mais
adequada se faz necessario, e a solucao apontada por ALVES (1998), como ja
discutido anteriormente, pode ser implementada. Espera-se que a implementacao
de uma funcao de parede mais adequada produza melhores resultados que a
utilizacao da condicao de deslizamento livre, ou mesmo de nao-deslizamento.
Algo que esperava-se, em todos 0s casos seria um movimento descendente de
particulas, presente do regime de escoamento core-annular.
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Figura 4.25: Perfis de velocidade da fase particulada, com velocidade superficial
do gas de 0,71 m/s, tempo de simulacao de 12 s, utilizando funcao de parede no
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Capitulo 5

Conclusoes e Sugestoes

Neste capitulo sdao apresentadas as conclusdes e apontadas as sugestoes.

O objetivo deste trabalho foi avaliar a influéncia da teoria cinética do escoa-
mento granular na predicao do comportamento do escoamento de um leito fluidi-
zado.

Os resultados obtidos com as simula¢coes apontam que, utilizando-se a funcao
de parede na condicao de deslizamento livre, na regiao mais ao centro do duto
obteve-se bons resultados, em detrimento da regidao vizinha a parede, onde os
resultados ndo se mostraram tao razoaveis.

Testando-se uma funcao de parede diferente, no caso com a condicao de nao-
deslizamento, notou-se que houve uma melhora nesta regiao mais proxima a pa-
rede. Assim pode-se argumentar que uma funcao de parede mais apropriada se
faz necessario.

Assim sugere-se para um prosseguimento do trabalho a insercao de uma funcao
de parede mais apropriada. No caso, uma possivel solucao seria utilizar a funcao
de parede sugerida por ALVES (1998). Para a implementacdao de uma nova funcao
de parede no software ANSYS CFEX 11, uma rota sugerida é a utilizacdo de subroti-
nas em Fortran.
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