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NOMENCLATURA

A - drea da seciio transversal do Riser ou do tubo, m’

Ag - 4rea da secdo transversal do duto de retorno ou reservatério, m’
a - taxa de decaimento, m™

a - coeficiente adimensional da equacio 111.166

a, e a, - coeficientes da equacio VII.5

Ar - Namero de ARCHIMEDES, Ar = g d,’ p, (p, - po)/tt®

B - coeficiente adimensional da equagdo VII.1

b - coeficiente adimensional da equagdo 11,166

Cp - coeficiente de atrito da particula

Cps - coeficiente de atrito da particula esférica na Equagio 111.71
D - didmetro do tubo ou do transportador (Riser), m

d - didmetro, m

d, - didmetro médio da particulas - m

L x;/dy ’

dp - diferencial de pressio devido ao atrito do gés no leito, N/m®

dPy, - diferencial de pressio devido ao atrito do gas,N/m’

dPy, - diferencial de pressio devido ao atrito das particulas, N/m’

dPy, - diferencial de pressiio devido a densidade da suspensdo, N/m’

f - fator de atrito

f, - fracdo volumétrica de clusters no leito

F* - parimetro de fregiiéncia, s

F; - forc¢a de interface

Fs - forga de arraste exercida pelo gés sobre as particulas por unidade de volume
Fr - Numero de FROUD, U,g/(g'D)"’5

Fw - forga de atrito das particulas e do gas na parede

G, - fluxo de solidos descendente na regiio do anulo, kg/m’.s

G, - fluxo de sélidos ascendente na zona central (core), kg/m’ s

G; - fluxo local de circulagio de solidos na posigdo radial, kg/m’.s

G, - fluxo de circulagiio de solidos, kg/m’.s

G, (+) - fluxo bulk de circulaggio de sélidos ascendente no Riser, kg/m’.s
G, (-) - fluxo bulk de circulagio de sélidos descendente no Riser, kg/m’.s
G - fluxo de solidos ascendentes no freeboard, kg/m”.s

Gioa - fluxo de solidos ascendentes na superficie do leito, kg/m’.s

G - fluxo de solidos descendentes no freeboard, kg/m* s

Gy - fluxo de circulacio de solidos na superficie do leito fluidizado, kg/m®.s
g - aceleragio da gravidade, 9,8 m/s”

g - taxa de sOlidos numa posigio radial, g/s

g - vetor aceleragio da gravidade

Hp - altura total do “freeboard”, m

Hy - altura total da fase densa no fundo do Riser, m

h - altura do leito a partir da interface fase densa/fase diluida, m

T - tensor unitirio

K - pardmetro da Equagio 111.6

K - coeficiente de transferéncia de solidos da EquagZo 11,90, m/s

k - volume de Clusters por unidade de volume de solido na Equagdo IT1.69
L - comprimento limitado, altura do transportador (Riser), = He + Hy, m

xi



m - coeficiente adimensional das equagdes I11.166 e VII.1
m - vetor forca iterativa entre particulas e fluido na Equagdo 111.45

m - taxa de massa, kg/s

M - pardmetro de Equagdo 111.7

M - massa total circulante no LFC, kg

n - coeficiente adimensional da Equacio de Richardson e Zaki, Equacgo I11.69 e I11.70
n - relagio entre a forga de arraste e a forga peso na Equagio 1111

P - pressio, N/m’

r -raio, coordenada radial, m

rp - raio limite entre a regifio central ascendente (core) e a regido anular, m
R - raio do tubo ou transportador (Riser), m

R - constante universal dos gases, kg.m”/s* kmol K

Re - Namero de REYNOLDS, Ud,p,/it ou Udy/v

T - temperatura, K

t -tempo,s

U - velocidade superficial do fluido, m/s

Uy - velocidade de uma bolha isolada no Riser, m/s

U, - velocidade de Choking, m/s

U, - velocidade intersticial do gas = Ule, m/s

U, - velocidade relativa gas/sélido (slip) = (Ufe)-V, m/s
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RESUMO

Neste trabalho foi realizado um extenso levantamento
experimental sobre o comportamento fluidodindmico de particulas com d, entre 93 ¢ 160
um, de alta densidade (p, = 2630 - 2820 kg/m®), caracterizadas como pertencentes ao
Grupo B da Classificagdo de GELDART {18, 19]. Os estudos foram realizados numa
coluna de Leito Fluidizado Circulante (LFC) com 6,0 m de altura ¢ 0,102 m de didmetro
interno. O Equipamento possui caracteristicas de grande flexibilidade para a variagio da
taxa de circulagio de solidos Gs e da velocidade superficial U.

As medidas foram concentradas no levantamento dos perfis de
concentragiio axial e radial de solidos ao longo do transportador. A faixa estudada foi de
altas velocidades (5 -10 m/s), ao passo que as taxas de circulagdio variaram entre 0-120
kg/m’.s. Os resultados foram analisados a luz da literatura [40], tendo sido proposto uma
alteracdo de um modelo semi-empirico de RHODES ef alli [22]. Para descrever o perfil
radial de concentragdes, inseriu-se uma nova varidvel, T, que demonstrou ser fungio
apenas da velocidade superficial U, resultando na expressio G/G.= 1 [1-(t/R)"}+1-B. Os
resultados apresentaram um boa concordéncia com o modelo, apresentando erros médios
inferiores a 20%. Fot ainda observada uma variac#o linear dos limites das regides “Core-
Annulus” com a velocidade superficial nas faixas trabalhadas.
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ABSTRACT

In this work the results of detailed experimental measurements of
the mass flux of solids in fast fludization column (6.0 m and D1 0.102 m) are described
and the radial solids concentration are studied. The ranges of superficial gas velocity and
mean solids mass flux used were; U= 5-10 m/s, G, = 0-100 kg/m’.s, respectively, and the
solids used were sand and dolomite with dp = 0.93-0.160 pm, ps= 2630-2760 kg/m’
(characterized with belonging to the B Group of Geldart powders classification[18,19]).
The results were analised [40] and used in order to modify the empirical model
proposed by Rhodes er alli [22] based on the radial reduced solids flux profiles. In the
radial concentration expression a new parameter was introduced, named,
G/G, = t[ 1- (t/R)"] + 1 - B, where 1 is a function of the superficial velocity only.

The results produced a expression that is in good agreement with
the experimental data, with an error less than 20%. It was observed that the limit of
core-annulus regions is a linear function of velocity and an excellent agreement with
Rhodes’ equation, which calculates the limit of core-annulus structure (1/R), was
obtained.

KEYWORDS

Circulating Fluidized Bed, Fast Fluidization, Hydrodinamics of
Fluidization, Hydrodinamics of LFC, Axial Profiles, Radial Profiles
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CAPITULO I - INTRODUCAQ

L1 - ASPECTOS INICIAIS

A importincia industrial do chamado Leito Fluidizado Circulante
(LFC), vem crescendo a cada dia no mundo todo, e em particular as suas aplicacdes nas
reagOes gas-solido. Por este motivo seu estudo e interesse vém sendo ampliados,
justificando assim as pesquisas que buscam explicar, elucidar, prever e modelar
fendmenos fluidodindmicos, de transferéncia de calor e massa neste sistema solido-fluido.

O interesse pelo LFC também tem sido acentuado para os
processos de combustio e calcinagfio, pelas diversas vantagens deste sistema sobre os
chamados leitos fluidizados borbuthantes. A aplicagio do LFC em grandes caldeiras, na
area de termoeletricidade, utilizando combustiveis fosseis, deslocou definitivamente a
queima em leito de arraste (ou pulverizado) que imperava absoluta desde 1920. Neste
particular, nunca ¢ demais lembrar que o leito fluidizado, e, mais recentemente, o leito
fluidizado circulante, alcangaram esta condigiio pela maior facilidade de controlar as
emissdes atmosféricas dentro de niveis aceitaveis.

Particularmente para o Brasil, cuja matriz energética se encontra
cada vez mais comprometida, esta tecnologia cresce em relevincia, pois somos
detentores de reservas de carvio fossil cujas estimativas excedem a 32 x 10° t. [01].
Considerando que a composi¢io média de nosso carvio apresenta grande quantidade de
material inorgdnico agregado - cinzas, o LFC apresenta-se como um vantajoso processo
para o seu aproveitamento. Este motivo tem levado as grandes empresas elétricas
brasileiras a desenvolverem programas para implantagdo de caldeiras de grande porte,
utilizando o processo de LFC e o carvio fossil como combustivel [01]. Por outro lado,
as reservas de calcario no Brasil viabilizam a sua exploragfio para fins mais nobres, como
a produgic de cal quimica por exemplo, exigindo para isto um processo avangado,
homogéneo e isotérmico, capaz de produzir um insumo dentro de padroes
internacionalmente aceitos.

Qs estudos do LFC ganham assim importéncia para o Brasil e ddo
perspectivas de continuidade para pesquisas iniciadas em algumas instituigdes onde ja
foram produzidos importantes trabalhos na técnica do leito fluidizado, inclusive com o
desenvolvimento de diversos equipamentos industriais hoje em operagio.

L2 - HISTORICO

J4 ha algumas décadas os estudos na area de leito fluidizado vem
crescendo de interesse e importincia, sempre descobrindo-se novos caminhos e
alternativas. Apesar de ser comum o existéncia de dividas ou opinides diferentes sobre o
pioneirismo de determinado processo, segundo um bom nimero de autores, a primeira
planta a usar o regime de leito fluidizado ripido (LFR) teria sido um gaseificador a
carvio mineral desenvolvido por Fritz Winkler em 1922 [02].



Em 1939, durante a segunda guerra mundial, surgiu a necessidade
imperiosa de produzir grande quantidade de gasolina da aviagdo. Neste sentido, a
Standard Oil of New Jersey (atual EXXON) desenvolveu um processo de craqueamento
catalitico do querosene em condigdes de transporte pneumético, porém com vérias
dificuldades mecénicas, como o transporte do catalisador através de longas linhas. Na
oportunidade os professores W. K. Lewis ¢ E. R. Gilliland, pesquisadores do MIT -
Massachussets Institute of Technology, sugeriram a combinagio de um leito fluidizado
com linhas de transporte pneumatico com o objetivo de possibilitar uma maior
estabilidade do processo. Como resultado deste trabatho, em 25 de maio de 1942, entrou
em operacio a primeira unidade comercial de craqueamento catalitico, denominado Up
Flow System [03].

Tratava-se de um processo que hoje seria classificado como
pertencente ao regime de fludizagdo rapida. Como os resultados foram promissores, no
final de 1943 34 existiam diversas unidades em operagiio. Entretanto como o
equipamento apresentasse alguns problemas operacionais, principalmente nos sistemas
de coleta de pd e na circulagio de sdlidos, foi desenvolvido um novo processo
denominado Down Flow System, utilizando agora o principio da fluidizacio borbulhante.
Como este novo sistema obteve éxito, o primeiro processo usando o principio do LFR
foi praticamente esquecido.

Ainda na década de 40 convém lembrar das experiéncias de
companhia Kellogg na produgio de combustivers liquidos apartir de gases de coqueria
(CO e Hy), também conhecida como sintese de Fischer-Tropsch [04]. Eles construiram o
primeiro reator piloto com 10 cm de didmetro € 8 m de altura & como os resultados
foram positivos em 1948 foi projetado um reator de tamanho comercial que nunca foi
instalado nos EUA. Somente em 1955 é que a Sasol adquiriu a tecnologia vindo a
instalar duas unidades industriais na Africa do Sul. O “scale-up” foi da ordem de 500
vezes e diversos foram os problemas operacionais resolvidos, apenas por volta de 1960.
Em 1974 com o sGbito crescimento do preco do barril de petroleo € que os extensivos
estudos das companhias Sasol e Badger, usando agora um “scale-up” de apenas 3 a 4
vezes, permitiram a implantagio de 16 unidades industriais para produgdc de
combustiveis liquidos apartir de carvio mineral, nos pélos hoje denominados de Sasol 2
e Sasol 3. Este processo catalitico ¢ conhecido como CFB Synthol.

Desta feita, de 1942 a 1970, muito poucos trabathos foram
desenvolvidos usando o principio do LFR, de formas que a literatura sobre o assunto ¢
praticamente inexistente. Dentre os poucos, cabe destacar o trabalho desenvolvido pela
empresa Lurgi Chemie em conjunto com a Vereinigte Aluminium Werke no final dos
anos 60. Na época foi desenvolvido um calcinador de hidréxide de alumina utilizando
gds ou oleo combustivel atomizado [05]. A calcinagfo era conduzida entre 1000 e 1100
°C pela injecdo de combustivel e ar sub-estequiométrico através do distribuidor. O ar de
combustdo era completado através duma injecfio de ar secundério na altura da reinjecfio
de solidos. A unidade industrial tinha cerca de 15 a 20 m de altura, operava com

velocidade de gas da ordem de 3 m/s e com particulas de alumina entre 50-80 pm.

A Figura L1 ilustra o esquema do calcinador da LURG], onde pela
reagio 2Al(OH),+Energia— AlL,O,+3H,0 ¢ produzido o 6xido de aluminio.
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Fig. [.1 - Calcinador de hidroxido de aluminio em leito fluidizado
circulante desenvolvido pela LURGIL

A partir da década de 70, o LFR comegou a ter grande
desenvolvimento e interesse. Sua utilizagio passou a ser importante na combustdo de
carvio pela possibilidade de poder operar com baixos niveis de emissio de NO, e SO,. A
AHLSTRON COMPANY da Finlandia, considerada uma empresa lider neste campo, no
final de 1981 ja possuia seis caldeiras em operagiio, no regime de LFC e mais cinco em
construcio. Estas caldeiras, cujo processo foi designado por Pyroflow Circulating Fluid
Bed Combustion Boiler (PCFBS), podem operam com diversos combustiveis e na época
4 possuiam equipamentos de até 100 t/h de vapor.

Neste campo, outras grandes companhias vém dedicando esforgos
de pesquisa, desenvolvendo e aperfeigoando suas caldeiras em LFC. Entre muitas outras
destacariamos os trabalhos da GOTAVERKEN, Instituto BATELLE, LURGI,
KEELER/DORR-OLIVER e STUDSVIK [05, 06, 07].

Muitos foram os trabalhos e publicagdes desenvolvidos a partir de
entdo, possibilitando uma melhor compreensio do fendémeno de fluidizacdo rapida, nio
s6 em busca da compreensio fisica do processo como também em vista da sua melhor
aplicacio tecnologica.



1.3 - APLICACOES DO LFC

As aplicagdes industriais do LFC tém se amphado nos dltimos
anos. Atualmente o LFC vem sendo utilizado em muitos processos que envolvem
reagdes gas-solido, podendo ser reagles exotérmicas, endotérmicas, cataliticas,
transferéncia de calor ou ainda combinagBes destas. Destacam-se as aplicagbes nos
campos da metalurgia, reagdes cataliticas nas indistrias quimicas e petroquimicas,
industrias cermicas, calcinagdio e ustulacio de minérios, geragfo de energia por
termoeletricidade, etc.

Em uma publicacio relativamente recente, Lothar REH [08] faz
um levantamento sobre as aplicagbes ndo cataliticas do LFC no mundo, apresentando
onze novas aplicagOes j4 na fase industrial do processo e nove outras em fase piloto de
experimentacio. A Tabela 1.1, mostra a sintese deste levantamento. Espera-se que as
aplicacdes do LFC em outros tipos de industria sejam bastante ampliadas nesta década
em fungdo de suas vantagens.

TABELA 1.1 - PRINCIPAIS APLICACOES DO LFC EM |ESCALA| TEMP.
PROCESSOS INDUSTRIAIS £ DE DEMONSTRACAQ | PLANTA °C

A) PROCESSOS DE ALTA TEMPERATURA
Calcinagio de Al,(OH); Industrial | 650-1450
Pré-calcinagio de clinker de cimento Industrial 850
Calcinagdo de rocha fosfatica Industrial | 650-850
Calcinagdo de argila Industrial 650
Sintese de AlF; Industrial 530
Sintese de SiCly Industrial 400
Decomposi¢io de sulfatos ( FeSO4, MgSO, ) Piloto | 950-1050
Decomposigio de cloretos { AlCL.6H,0 ) Piloto 850
Decomposigdo de carbonatos ( CaCO;, MgCOs } Piloto 850
Ustulag@o de minérios de ferro sulfetados ( ZnS, Cu,S ) Piloto 850-950
Combustdo de baixa temperatura de xistos Piloto 700
Combustio de carvio com baixa polui¢io Industrial 850
Gaseificagdo de madeiras e biomassas Industrial | 800-900
Gaseificaclio de carvio Piloto | 830-1150
Secagem de gas quente de lavador de gas de carviio Piloto 400-950
Redu¢do de Finos de Minério com carvio Piloto | 1050-1150
Pirchidrolise Piloto 1200

B) PROCESSOS DE BAIXA TEMPERATURA
Secagem de gases de processo de eletrolise de Aluminio { HF } | Industrial 70
Secagem de gases de incineragdo com HCl, HF, SO, Industrial | 150-250
Caldeira Pulverizada com gas residual { SO, ) Industrial 100

Dentre as muitas possibilidades propostas na Tabela 11,

destacariamos a crescente aplicagdo do LFC como tecnologia de combustio. Este fato
deve-se as crescentes exigéncias de orgios governamentais, particularmente de paises
desenvolvidos, em exigir uma maior redugiio na emissio de gases e particulados
poluidores. Exemplificando, lembramos que somente no iicio dos anos 90 ja estavam



catalogadas cerca de 223 unidades, utilizando diferentes combustiveis aplicados a
geracdo direta € a co-geragdo de energia [09].

Cerca de 40 % ou seja, em torno de 90 destas unidades, sdo
caldeiras projetadas e construidas com tecnologia da AHLSTROM PYROFLOW. Nesta
relagiio se incluem unidades pressurizadas de ciclo combinado e alta eficiéncia em fase
experimental de pesquisas, consideradas como fundamentais ao futuro da tecnologia de
queima.

Além do aproveitamento das caracteristicas do LFC que facilitam
a obtencdo de niveis de controle compativeis, um outro aspecto fundamental para a sua
aceitagdo e crescimento sfo os altos coeficientes de transferéncia de calor obtidos, que
reduzem o volume do equipamento relativamente a quantidade de energia gerada [10].
No Brasil j4 estdo avancados os estudos para a implantagfo deste tipo de unidade, sendo
a Eletrosul em Santa Catarina a pioneira nesta frente.

Além da j& consagrada e citada aplicagio no campo da calcinagio
[08, 11, 12] as aplicagbes do LFC como reator catalitico heterogéneo tém crescido
consideravelmenie nestes 1Ultimos anos, primeiramente como conseqiléncia de sua
classica aplicacio nos FCC na indistria petroquimica [13], e em segundo lugar em
funcfo do potencial tecnoldgico j4 demonstrado em unidades em operaglo [14].

I.4 - VANTAGENS DO LFC

As principais caracteristicas que fazem com que os processos de
fluidizagio apresentem um grande nimero de vantagens estdo diretamente relacionadas
com a natureza das reagOes quimicas, ou seja, a velocidade das reacdes gas-solido que
sdo fortemente dependentes de pardmetros como: area superficial do soélido,
transferéncia de calor e massa, tanto em nivel interno quanto externo da particula, e com
as leis do equilibrio e cinética quimica no local da reago.

Estas condi¢des sdo amplamente favorecidas nos processos de
fluidizagdo tendo em vista o uso de solidos finamente granulados, que apresentam uma
elevada superficie de contato com o gas e uma reduzida distancia entre a regido central e
a superficie da particula, favorecendo assim a velocidade das reagdes. Soma-se a estes, 0
fato de que a agitagio das particulas em movimento aleatoric provoca a quebra e o
desgaste superficial das mesmas, o que favorece ainda mais as reagdes.

Por outro lado, REH [08] observou que uma particula com I mm
de didmetro, granulometria usual nos leitos classicos, apresenta uma superficie bem
menor do que uma com 0,1 mm, tipica dos leitos fluidizados répidos e circulantes. Além
disso, a velocidade relativa gas-solido (slip velocity), da qual depende o nimero de
Reynolds de particula e por conseguinte os coeficientes de transferéncia de calor e
massa, € maior do que a dos leitos flutdizados classicos, 0 mesmo acontecendo com os
reatores de transporte. A elevada taxa de transferéncia de calor promove uma
uniformidade de temperatura através do reator, permitindo que as reagdes ocorram nas
condiges ideais de projeto.



Embora cada processo apresente caracteristicas peculiares, de uma
maneira genérica as principais vantagens do leito fluidizado rapido sdo [11, 15, 16, 17]:

1) Altas taxas de reagfio devido & elevada velocidade do agente
fluidizante; o excelente contato gas-solido devido a inexisténcia de grandes bolhas; e a
utilizagéio de todo o volume do reator;

2) Capacidade de utilizar solidos com ampla distribuicdo de
densidade e granulometria;

3) Capacidade de operar com sdlidos coesivos e de dificil
fluidizaglo em leitos borbuthantes (tipo C da classificacdo de GELDART [18, 19]);

4) Possibilidade de ajustar e variar com precisio o tempo de
retengdo dos sélidos [20];

5) Altas taxas de transferéncia de calor e massa como
conseqiiéncia de um alto grau de agitagfio e do movimento descendente dos solidos,

6) Temperatura homogénea no leito,

7) Capacidade de aquecimento quase instanténeo, do sélido ou gas
para a temperatura do leito,

8) Altas taxas de transferéncia de calor entre o leito e as
superficies imersas, comparaveis aos leitos borbulhantes;

9) Capacidade de manusear particulas finas em condigbes severas
de elutriacdo;

10) Possibilidade de transferir ou receber calor sensivel de outros
processos através da circulagio de solidos;

11) Permite mais facilidades no “scale-up” do que o leito
fluidizado borbuthante, fato este observado pela Cia. 1LURGL quando do
desenvolvimento dos seus calcinadores [111;

12) Os reatores em LFC sfo mais baratos de serem construidos,
visto que o didmetro do vaso € fator de custo mais relevante que a altura, especialmente
em aplicagOes com pressdes elevadas.

Como consequiéncias das vantagens acima mencionadas, 05
equipamentos em LFC sio:

13) Altamente flexiveis quanto &s caracteristicas das matérias-
primas alimentadas e/ou combustiveis utilizados quando se tratam de combustores;,

14) Apresentam altissimas eficiéncias e rendimentos quando
exigidos em parametros especificos, como por exemplo na remogiio de enxofre na
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combustdo e controle de emissdo de efluentes gasosos indesejaveis ao controle do meio
ambiente;

15) Facilidades nos equipamentos periféricos de alimentagdo e
remogdo de fragdes;

16) Grande capacidade de variar a carga de produ¢do em curto
espago de tempo, controlando assim a demanda;

17} Permitem a construgo de equipamentos mais compactos e
eficientes termicamente, pois as superficies do ciclone ¢ do tubo de retorno dos
particulados abatidos podem ser somadas com as areas de transferéncia de calor.

L5 - DESVANTAGENS DO LFC

As principais desvantagens ou caracteristicas menos vantajosas do
LFC sfo:

1} S&o sistemas que apresentam uma maior perda de carga quando
comparadas com os sistemas fluidizados e de leitos fixos, acarretando maior consumo de
energia com os sopradores;

2) As altas velocidades de operaciio e a presenga de particulas
solidas nas correntes gasosas ao longo do equipamento, sdo fatores que provocam um
alto grau de atrito ¢ desgastes das partes internas. Isto requer escolha de materiais com
boa resisténcia a abrasdo pois o desgaste prematuro de das partes em contato aumenta o
custo de manutengdo dos sistemas.

3) Os equipamentos estdo sujeitos a problemas de desfluidizacfo e
conseqilente paradas técnicas, por efeitos de desfluidizaglio e por empacotamento de
particulas, quer seja pela distribuicio de tamanhos ou por forgas interparticulas
existentes antes ou produzidas durante o processamento.



CAPITULO 11 - OBJETIVOS E PROPOSTA DE
TRABALHO

IL1 - JUSTIFICATIVAS DO ESTUDO DA FLUIDODINAMCIA DO LFC

Diversos sdo os minérios brasileiros que podem ser beneficiados
com vantagens utilizando o Leito Fluidizado como processo. Com o objetivo de ampliar
as aplicagbes tecnolégicas do Leito Fluidizado na inddstria brasileira, diversas
InstituicBes ¢ Empresas tém investido em estudos e pesquisas na area. Dentre os
trabalhos mais proficuos destacam-se os realizados na CIENTEC, UNICAMP, IPT,
USP, ELETROSUL, CEEE e outras,

Como o Leito Fluidizado Rapido (LFR) é um estagio mais
avan¢ado deste processo, o perfeito dominio de sua fluidodindmica e transferéncia de
calor ¢ condi¢io vital para o desenvolvimento de projetos e equipamentos. Entretanto,
apesar dos diversos estudos e trabalhos j4 realizados sobre este assunto, ainda existem
muitas diividas sobre o comportamento e modelagem dos chamados LFR. A medida que
os estudos avangam, tem se verificado que o nimero de variaveis relevantes do problema
aumenta, limitando portanto os estudos anteriores as condigdes e caracteristicas em que
foram realizados.

O assunto assume tal dimensdo que, ainda hoje, apesar de ja terem
ocorrido quatra Conferéncias Internacionais sobre o desenvolvimente da tecnologia do
LFC, se discutem ainda os reais limites dos diversos regimes de fluidizagfio, em particular
o limite entre o chamado Leito Fluidizado Turbulento (LFT) e o LFR. HORIO ef alli
[15] recentemente apresentaram consideragdes atualizadas sobre estes limites.

O desenvolvimento de projetos e de rotinas de operagio, por
exemplo, de caldeiras termoelétricas, necessita de melhores conhectmentos sobre os
parametros do leito e da transferéncia de calor. Existem poucas informages e estudos
necessarios para compreender ¢ modelar os fundamentos do LFC, fazendo-se uso de
equagbes empiricas na falta de estudos fundamentais. Os modelos matematicos existentes
sdo divergem pois as publicacbes sdo extremamente discordantes quando comparadas
umas com as outras [21].

Exemplificando, os estudos sobre o comportamento dos perfis
axiais de concentragio de solidos ao longo dos Risers (transportadores) ja alcangaram
um nivel bem razoavel, porém os estudos dos perfis radiais estio comegando, existindo
apenas trabalhos empiricos incipientes. Outro ponto relevante € que os trabalhos ja
realizados contemplaram basicamente as particulas finas e de bom comportamento na
fluidizacdo, classificadas como pertencentes ao Grupo A da classificagio de GELDART
{18, 19], enquanto as aplicagbes brasileiras mais emergentes, calcinagio e combustéo,
irdo utilizar matérias-primas mais grosseiras classificadas no chamado Grupo B.




Por estes motivos, muitos irabalhos ainda necessitam ser
realizados com énfase em outros Grupos de particulas, a fim de generalizar suas
aplicagdes ¢ solugoes.

1.2 - OBJETIVOS DESTE TRABALHO

Dentre as intimeras possibilidades de estudos na area do LFR, o
presente trabatho busca realizar um levantamento de dados sobre o comportamento
dinimico dos perfis radiais de concentra¢io de solidos pertencentes ac Grupo B da
classificagdo de GELDART [18, 19], em um transportador com 102 mm de didmetro e
6 m de altura, em fungio de diversos parimetros operacionais como: velocidade
superficial, taxa de circulagfo externa de solidos e granulometria das particulas. Tambem
foram medidos os perfis axiais de concentragio para cada condigdo radial.

A vpartir deste levantamento, o trabalho busco analisar e modelar
as medidas radiais com base no chamado fluxo radial reduzido de concentragio de
solidos. O pondo de partida foi o trabalho iniciado por RHODES e seus colaboradores
[22], propondo-se ao final uma expressdo capaz de prever o fluxo radial reduzido como
funcio apenas da posigiio radial, velocidade superficial média e da taxa de circulagfo
externa de solidos.



CAPITULO 111 - REVISAO DO ESTADO DA ARTE

NL1 - INTRODUCAQ

O numero de publicagdes, trabalhos e pesquisas desenvolvidas a
partir da década de 70 sobre LFR, tem crescido substancialmente a cada ano. Um
levantamento realizado por GELDART e RHODES [23] sobre as pesquisas realizadas
em fluidizagdo heterogénea, indicou que no periodo compreendido entre janeiro de 1989
a dezembro de 1991, um total de 586 publicagdes foram realizadas em revistas
internacionais € em anais de Congressos e Simpésios diversos.

As principais fontes de trabalhos na drea eniretanto, continuam a
ser os anais das quatro Conferéncias Internacionais ja realizadas sobre a Tecnologia do
Leito Fluidizado Circulante. Em 1985, em Halifax no Canada, quando da realizagio do 1
CFBT (Circulating Fluidized Bed Technology), os anais continham menos de 300
paginas. Trés anos depois, na 1T CFBT em Compiegne, Franca (1988), os trabalhos
produziram 578 paginas. Em 1990 em Nagoya no Japdo, a IIl CFBT publicou 657
paginas, para finalmente em 1993 em Hidden Valley, Pennsylvania (IUSA), os anais da IV
Conferéncia Internacional sobre LFC produzirem 706 paginas em artigos técnicos.

Muito se avangou nas descobertas sobre ¢ comportamento dos
LFR, tendo HORIO [24] realizado um sintese dos avangos especificamente na éarea da
hidrodindmica do LFC. A seguir realizaremos uma sintese dos principais trabalhos,
buscando salientar as colaboragdes mais importantes, destacando aquelas que sdo de
particular interesse para esta trabatho.

1.2 - CLASSIFICACAO DOS SOLIDOS PARTICULADOS

Face a importancia de bem caracterizar os tipos de solidos
possiveis de uso em sistemas fluidizados, tomaremos como base neste trabalho a
consagrada caracterizago apresentada por GELDART (18, 19, 25, 26] em 1972.

Seus estudos, baseados no comportamento dos solidos fluidizados
com ar & pressdo atmosférica e temperatura ambiente, tem sido vastamente empregada
pela sua simplicidade, pois reduziu a quatro os grupos de categorias de sohidos. Em
nosso trabatho, as caracteristicas das areias e do calcario se enquadraram como
particulas pertencentes ao grupo B.

A Figura 1.1 apresenta as regides abrangidas por cada grupo,
cujas linhas divisérias permitem algumas discussbes, ja havendo diversos estudos
aplicados sobre o assunto. GRACE [27], mais recentemente apresentou uma revisio
exaustiva sobre os demais trabalhos no sentido de melhor caracterizar as particulas

fluidizadas, inclusive com outros gases.
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Figura I11.1 - Classificagao das Particulas Solidas por Grupos segundo GELDART [18]

L3 - CARACTERIZACAO DOS REGIMES DE FLUIDIZACAO

O comportamento dindmico de um sistema onde particulas solidas
s80 postas em contato com um fluido em escoamento vertical ascendente, depende
fundamentalmente da vazio massica de solidos, vazio massica do fluido e o didmetro do
vaso que contem o sistema.

As relagBes entre estas trés varigveis provocam diferentes regimes
de flurdizaclo do sistema, cujos limites e interfaces tem sido objeto de grande discussio
¢ divergéncias, entre inaimeros pesquisadores, ja a algum tempo.

Quando operamos sistemas solido-fluido em condigSes mais
enérgicas, isto €, com altas velocidades superficiais, atingimos a chamada regido de
fluidiza¢do rapida, onde a discussdo sobre os verdadeiros limites de cada regime de
fluidizagfo tornam-se ainda mais polémicos.

YERUSHALMI ef alli [11], foi quem introduziu o termo “Fast
Fluidized Bed” (FFB) para indicar a regiio onde podemos alterar a velocidade de
escorregamento ou de escape (slip velocity) gas-solido amplamente, através ajuste da
taxa de circulagio de solidos, (G,, em um transportador (Riser). Quando eles propuseram
o termo, em 1975 no encontro de fluidizagio em Pacific Grove, este nfo foi
satisfatoriamente aceito. Naquela época ndo havia ainda muitas evidéncias das diferengas
entre os regimes de fluidizacfo, particularmente entre os regimes turbulento e rapido

i1



com o regime de transporte pneumatico de fase diluida. Alids, até hoje, ndo estdo
suficientemente claras face as variages nas delimitagdes de cada regime nos diversos
mapas de fluidizagio até agora publicados [24]. Um exemplo ¢ a opinido de PERALES
et alli [28], que classifica o chamado Leito Fluidizado Turbulento com sendo um regime
de transigio entre ¢ regime borbulhante e o de fluidizaco rapida.

Muitos tém sido os estudos realizados para o escoamento séhdo-
fluido, pela a importancia em determinar a queda de pressdo, o regime de escoamento e
os perfis de porosidade no Riser entretanto, existe controvérsias na literatura a respeito
dos modelos apresentados. A necessidade de caracterizar com precisdo os limites de
cada regime de fluidizagfio, tem levado muitos autores a prepararem diagramas que,
baseados em pardmetros fisicos € operacionais, buscam mapear as situagdes operacionais
em que ocorre o fenémeno. Um aspecto muito importante ¢ também a predi¢io da
velocidade critica (transigfio entre o escoamento contracorrente para o concorrente), que
por falta de uma predigio baseada em equagdes fundamentais, tem dado espago para
correlagbes de natureza empirica.

Varios sdo os enfoques dados a estes estudos, podendo ser
especificos, qualitativos, semi-quantitativos ou até abrangentes em termos de regido de
trabalho. Dentre muitos, citaremos 0s mais importantes em ordem cronologica, buscando
apresentar os resultados obtidos por cada um dos autores.

[1.3.1 - DIAGRAMA DE ZENS (1949)

Nos sistemas de escoamento gas-solido sempre € observada uma
relagio entre a queda de pressdo do fluido, que escoa através das particulas solidas em
movimento ascendente ou descendente, para uma dada altura de leito L e a velocidade
superficial do gas. A partir dai, ZENZ [29, 30, 31], preparou um conhecido Diagrama
de Fases Solido-Fluido, cujos pardmetros sfo as taxas de massa de sélidos.

O diagrama mostra, qualitativamente, as principais caracteristicas
da queda de pressio em varios regimes operacionais, estando dividido em trés
quadrantes, como podemos observas na Figura lI1.2. Desta feita, 0os quadrantes Il e III
representam as regides de escoamento solido-gas concorrentes e descendente. J& o
quadrante I representa as regides de escoamento concorrente ascendente e as regides
de escoamento contracorrente.

Este primeiro trabalho buscou organizar as principais condigdes de
escoamento vertical de duas fases (solido e fluido) simultaneamente, a saber: escoamento
concorrente ascendente, concorrente descendente e contracorrente. As condigBes de
cada regime irfio existir variando-se a vazdo massica de solidos e de fluido, resumindo na
figura as trés situagdes observaveis num sistema solido-fluido.
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Figura 111.2 - Diagrama de fases de ZENS para sistemas gas-solido em escoamento
vertical

HI.3.2 - Diagrama de REH (1971)

Um dos trabalhos mais importantes para caracterizagdo dos limites
dos regimes de fluidizacio, nos diferentes sistemas de contato gas-solido, foi realizado
por REH [32]. Ele sintetizou seus estudos num diagrama apresentado na Figura I11.3,
onde as condicdes de operagio estdo delimitadas através do uso de grupos
adimensionais.

REH propds uma visdo global do fendmeno de fluidizagdo
examinando a velocidade de fluidizacio como uma fungdo da viscosidade cinematica do
gas (v= wp,), do didmetro médio das particulas d, e da massa especifica do fluido p,.
Assim, definiv “7”' como a relag#io entre a forca de arraste e a forga peso individual sobre
uma particula isolada:

= {lg, Rey, Fr,” . pS(p, — )] .1
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A forca relativa # € portanto a relagiio entre a forga viscosa,
agindo sobre uma particula individual e a for¢a peso da particula. A forca » foi entio
classificada nas virias condigdes do movimento das particulas sendo, » <1 na situaciio de
leito fixo, #2 =1 para leito fluidizado ¢ » >1 para transporte pneumatico de fase diluida. A
forca relativa » pode assim ser expressa por:

e AP
T L(1-g)p, - p,)8

1.2

onde AP ¢ a perda de carga do fluido dentro do leito de comprimento L. Na equagio
acima, quando 7 =1 teremos a equacfo da perda de carga para um leito fhuidizado.

A porosidade do leito fixo (g) € da ordem de 40% e tende para
100% quando o leito se aproxima do transporte pneumatico. O nimero de Reynolds da
particula (Re;), € o nimerc de Froude da particula (Fr,), ficam referidos a particula
individual pela introdugio do didmetro da particula d, como caracteristica do
comprimento.

Ud
Rep =— Pt 1.3
W
UZ
Fr, = 1114
gdy

Para uma particula exposta a um fluxo de gis num leito fluido,
numa condi¢io de fluidizagdo particulada, ¢ proposta a seguinte expressio para a forga
relativa #:

#5 o Fr; Pe s
Pp= Py

3
ne=—
4
sendo o = f (Re,) representando o coeficiente da forca de arraste de uma simples

particula. Num leito fluido o padrio grafico -},Z—Frng)g/ pp—ps contra Re, pode ser

colocado em um grafico em relagio a expressdo da forga relativa #, isto €, para leitos
fixos, fluidizados e transporte pneumatico, sendo que as faixas de cada sistema fluido
serdo representadas pelos indices K ¢ M onde:

2
:i(:ug Pe fIL6
dpg Py~ Py
U3
M= L8 17
Vg P, P,

Os indices K e M sfio parametros de grande auxilio pelos quais ¢
possivel eliminar a velocidade U, relativa ao sistema de particulas, e o didmetro d,,
através da definicio das expressoes:
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P, Ut op,

Fr? = 1118
" pp, 4,8 PR,
Udy
Rep =— 1.9
(V]

Resolvendo a equaciio I11.9 para U e substituindo na equago 111.8

obtemos:
. bl pg 02 pg 2
Fr’ = ~ Rep 11,10
P, P, d, g(p,~p,)
\emmmeee | /
Resolvendo a equagfio TI1.9 para d, e substituindo na equagfo 1118
ve;
. U’ 1
Fr!? P { % } HIBE
p,~P, vg (p,~p,)) Rep
A M wemen, /

O par@metro K contém somente pardmetros do sistema fluido,
igual ao valor reciproco do niamero de Archimedes normalmente usado como:

A B8P (p,~p,) 1112

2

n

O indice M ¢ independente do didmetro da particula, além disso
pode ser demonstrado que o padrdo de Diagrama usado por ZENZ e OTHMER [23]
com aplicagio de (Rey/Cp)"” contra (Re,” Cp)'* ¢é idéntico ao grafico de (3M/4)"*
contra (3K/4)"”, de forma que:

3 L e )
= Fr | —— = = 1113
4 PPy ) Co

Onde Cy € o coeficiente de atrito para os solidos fluidizados. A
Figura 113 ¢ o resultado grafico duma construciio feita de acordo com os principios
acima discutidos. A linha limite entre o campo do leito fludizado e o leito fixo é
claramente identificado pela linha (e = 0,40, n = 1). A linha limite entre o leito fluido e o
transporte pneumatico entretanto ¢ feito por duas linhas, pois existem dois tipos de
fluidizagéo ja identificados, a particulada e a agregativa. Para a fluidizagfio particulada,
onde cada particula é exposta uniformemente de forma ideal ao fluxo, a linha limite €
dada pela forma pontilkada (¢ > 1, » = 1). Na fluidizaco agregativa, para particulas
finas, onde o coeficiente de atrito atribuido a uma Gnica particula pode ser muito menor
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do que na fluidizagio particulada, a linha limite aparece, continua, acima da curva
pontilhada na Figura II1.3.

REATOR DE
TRANSPORTE /1

7

TORREFADOR
DEC.
FLUIDIZADO
TR0 *VENTURI”

LEITO
FLUIDIZADO
il VENTURI"

\ g 4 £ ! L i

LEITO MOVEL

LEITO |
FLUIDIZADXO
CIRCULANTE

!,{_‘;

A / e ) FORNQ

T | , “ ¢ VERTICAL
LEITO L ’ ‘ . DE LEITO
FLUIDIZADO g . el DESCENDENTE
CONVENCIONAL

Figura 1.3 - Mapa para sistemas de contato gés-solido - Diagrama de REH [32]

A regido limite entre o leito fluidizado e o transporte pneumatico é

dado, aproximadamente, pela linha cheia (g > 1, # = 1), entre o numero de Reynolds da
particula menor que 100 e a linha % Fry’ (pe/pp - Do) = 1. J& para altos nameros de
Reynolds € limitada pela linha pontilhada da fluidizagio particulada.

A faixa do leito fluidizado convencional esta indicada pelas linhas
verticais e a faixa do leito fluidizado circulante € indicadas pelas linhas diagonais. De
acordo com o diagrama de REH, a regido operagdo, caracterizada como de leito
fluidizado circulante corresponderia entdo a:

0,56 < Ar < 100 1114

000261 Ar*® <M< 427Ar%" HI.15
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111.3.3 - Diagrama de YERUSHALMI et alli (1976)

YERUSCHALMI, TURNER e SQUIRES [11], apresentaram um
diagrama qualitativo para sistemas gas-solido para particulas finas, mostrando o
comportamento do gradiente de pressdo no leito em funcio do aumento da velocidade
superficial, cujo aspecto geral esta sintetizado na Figura I11.4.

A
% DENSIDADEDOLEITO DENSIDADE DO LEITO.
< EIA VAZAO DE SOLIDOS PHLA VAZAO DF SOLIDOS
) |
&)
R |
AAAAA .
7 N
g - e e .‘_;»;;:;‘
g :
&| BORBULHAMENTO | TURBULENTO
LEITO | ' |
FXO | &

log velocidade do gés

Figura 111.4 - Diagrama de Fase de Fluidizagio de YERUSHALMI ef affi [11]

Este diagrama é muito utilizado quando se deseja introduzir o
assunto da fluidizacfo, principalmente pela sua simplicidade. Pela observacgiio da Figura
IIL.4, o LFC estaria situado entre a fluidizagéio turbulenta e o transporte pneumatico de
fase diluida, num regido onde ocorre uma queda de pressio do sistema devido ao
aumento da porosidade do leito, fruto o arraste de parte das particulas.

Mais tarde este diagrama foi aprimorado por YERUSHALMI ef
alli [03, 33, 34], apresentando as diversas fases dos regimes de fluidizagio agora em
fungiio da velocidade de escorregamento (slip velocity) e da concentragio de solidos (1-

).

A velocidade de escorregamento € de fundamental importincia no
regime de fluidizagdo rapida, pois ¢ definida como sendo a velocidade relativa com que o
gas se desloca em relagdo a particula solido, sendo portanto um parimetro fisico
relevante no entendimento do fenémeno, podendo ser expressa por:

U :gwwV .16

3
&£

A Figura IIL5, a seguir, mostra o novo diagrama qualitativo de
fluidizagéo de particulas finas proposto por YARUSHALMI, mantendo o LFC na mesma
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posicdo do diagrama anterior, porém enfatizando que este regime ocorre numa regido
onde a velocidade de fluidizagdio esta bem acima da velocidade de carregamento {ou
terminal) das particulas.

Leifo
Fluidizado
Répido

Velocidade de arrasie

F

Figura ML 5 - Mapa qualitativo de fluidiza¢8o de particulas finas, YERUSHALMI ef alli

Para os autores fluidizacdo rapida fo1 definida como uma regifio
acima da velocidade minima de transporte onde nfio ocorre o colapso do leito para
qualquer alteragio na taxa de circulacio de solidos.

111.3 .4 - Diagrama de BROEDERMANN (1981)

BROEDERMANN [05] apresentou, em 1981, um diagrama
qualitativo onde foi enfatizado o trabatho de YARUSHALMI ¢ o uso da velocidade de
escape na definicdo das regides de fluidizacio.

Operando com particulas muito finas, pertencentes ao grupo A da
classificacdo de GELDART, BROEDERMANN descreveu as transigSes de sistemas de
contato para reatores gas-solido, utilizando a velocidade superficial e a expansdo do leito
como principais pardmetros. Desta feita seu diagrama, apresentado na Figura IIL6,
concorda que o Leito Fluidizado Rapido (LFR) situa-se numa regifio intermedidria entre
o leito fluidizado borbulhante convencional e o transporte pneumatico, numa situagio
onde as particulas sdo forcadas a retornar para o leito (ou reator) principal.
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Figura 1116 - Condigdes dos reatores gas-solido, segundo BROEDERMANN [05]

Com o auxiho dos diagramas das Figuras II1.4, 1115 e IIL6,
podemos concluir que a mudanga dos regimes de fluidizaglio € provocada pelo
crescimente da velocidade do gas a partir U = 0. Para um leito de particulas finas,
inicialmente em repouso, um gas ¢ introduzido na base, através de um distribuidor em
baixa velocidade. O leito permanecera fixo e o gas ira fluir através do espago intersticial
das particulas. Este é o regime denominado de Leito Fixo.

A seguir, com um aumento gradual de U, atingiremos uma
condigdo tal que a forga viscosa, exercida pelo gas sobre as particulas, sera equivalente 2
forga peso da particula do leito. Nestas condigdes U ¢ chamado de velocidade minima de
fluidizagio UL € pelo balanco de forgas podemos escrever:

dp

Continuando a aumentar U, acima de Uy, o leito de particulas ndo
ira sofrer mais expanséo, dependendo dos valores de d,, p,, p, € 1t [26], mas ira adquirir
propriedades tipicas de uma suspensio fluida [02]. Continuando o aumento de U,
verifica-se agora o surgimento de bolhas do gas que atravessam a suspensdo fluido gas-
solido, regime conhecido como Leito Fluidizado Borbulhante. A porosidade do leito €
agora da ordem de 50 %.

Com um novo aumento da velocidade do gas o didmetro ¢ a
intensidade das bolhas aumentara consideravelmente, passando o leito para uma nova
fase de fluidizacdo denominada de Leito Fluidizado Turbulento, caracterizado pela
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intensa agitagfio, rompimento sistematico das bolhas de maior didmetro e grandes
oscilagBes no AP do leito. Surgem ai algumas discussdes sobre a transicio do leito
borbulhante para o turbulento. YERUSHALMI ef afli [35], procuram explicar o
fenomeno com o conceito de tamanho maximo de bolha estavel.

No regime de fluidizacio turbulenta e na fluidizagio borbulhante,
ainda € possivel visualizar uma altura média do leito. Até este regime de escoamento
ndo existe uma influéncia da vazido de solidos sobre as condigBes do escoamento do
leito, ou seja, para um determinado solido (p,, d,) € para um determinado fluido (p,, ),
as condigdes fluidodindmicas serdo definidas unicamente pela velocidade do gas U.
Apenas o didmetro ¢ caracteristicas das bothas que poderfo ser influenciados pelo
didmetro do vaso.

A situagdo a seguir, com um novo aumento de U, provocara um
aumento significativo e brusco na taxa de arraste de material particulado do leito, ou
seja, ocorrera uma expansdo do leito, que passa de uma fase densa para uma fase diluida,
passando a ocupar todo o volume do vaso ou reator. A velocidade agora é tal que pode
arrastar os solidos para fora do reator, de forma que a massa especifica do leito somente
podera ser mantida constante se iniciamos uma alimentago (ou reinjecio) de solidos no
reator. Este regime ¢ o conhecido como de fluidizagfio rapida, ou de leito fluidizado
circulante caso ocorra um retorno forcado das particulas ao corpo principal do reator. A
porosidade do leito neste momento ¢ superior a 90 %.

Se acima deste regime voltarmos a aumentar U, para uma dada
taxa de alimentag3o de solidos, a massa especifica da suspensio gas-solido ird diminuir
mais ainda até o ponto onde a recirculagdo interna, natural no proprio regime de
fluidizacio rapida, ira cessar completamente passando as particulas solidas a serem
transportadas num escoamento uniforme, conhecido como transporte em fase diluida
(reator de transporte). Trata-se na realidade de um processo classico de transporte
pneumatico onde a porosidade do leito € superior a 98 %.

1i1.3.5 - Diagrama de LI e KWAUK (1980)

Em 1980, contribuido na caracterizagio dos regimes de
fluidizacdo LI e KWAUK {36, 37] apresentaram um diagrama que, apesar de ter sido
construido a partir de medidas feitas com po6 de oxido de aluminio com didmetro médic
de 54 um (grupo A).

A Figura II1.7 mostra que a porosidade do leito varia quando a
velocidade superficial do gas aumenta, indicando também os pontos de transicdo entre os
regimes ja acima identificados. O ponto A representa o ponto de minima fluidizagfio, B o
ponto de minimo borbulhamento, C é o inicio da fluidizagdo rapida e P o inicio do
transporte pneumatico. A faixa do leito fluidizado rapido esta identificada na Figura
1I1,7. Segundo os autores um ponto de inflex@io separa a fase densa do fundo do Riser da
fase diluida no topo, indicando necessariamente a condigfo de fluidizagfo rapida
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VELOCIDADE SUPERFICIAL DO AR (m/s)

Figura I11.7 - Diagrama dos Regimes de Fluidizagfio de Alumina fina

111.3.6 - Diagrama de SQUIRES ef afli (1985)

SQUIRES, KWAUK e AVIDAN [38], buscaram realizar uma
andlise quantitativa dos tipos de contato no escoamento ascendente gas-solido,
caracterizando a transiciio de cada regime em termos dos pardmetros velocidade do gas
U e fragio volumétrica de solidos no leito (1 - €).

Num trabalho exaustivo buscaram identificar e integrar, com
exemplos aplicados, todos os regimes de fluidizagdo ja discutidos nos termos anteriores.
Do trabalho resultaram dois diagramas quantitativos aplicaveis para particulas solidas
classificadas como pertencentes aos grupos A (Figura II1.8), B e D (Figura 1I[.9) da
classificagio de GELDART. Também aqui, pode-se observar que o leito fluidizado
rapido fica situado entre o leito fluidizado turbulento e o transporte pneumético de fase
diluida.
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Figura I11.8 - Diagrama ilustrativo dos regimes de fluidizaciio para particulas finas,
dp = 100 pum (Grupo A), segundo SQUIRES et alli {36}

Fragiic Volumétrica de Sédidos

0,001

0.0061

WVetocidade Superficial Relativa do Gés

Figura TI1.9 - Diagrama ilustrativo dos Regimes de Fluidiza¢o de solidos dos
Grupos B e D, segundo SQUIRES et alli [36]
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H1.3.7 - Diagrama de GRACE (1986}

GRACE [27], também colaborando com os esforgos de bem
caracterizar os regimes de fluidizagdo, apresentou um importante diagrama de
classificac@o do escoamento gas-solido. Tomando como ponto de partida os trabalhos de
REH {32], GRACE aplicou analise dimensional para criar um mapa das transicdes entre
os regimes fluidodindmicos.

Assumindo um sistema ideal de particulas sélidas uniformes de
didmetro d, e massa especifica p, , que é posto em contato com um gas ascendente, de
viscosidade p e massa especifica p, , em condigdes de regime estabelecido e na auséncia
de forgas inter-particulas e efeitos de parede, obteve uma equagiio dimensional para a
porosidade que pode ser escrita na forma;

e=f(pe g Ap, 1, dp, U)  onde Ap=p,-p, 11118

GRACE desconsiderou outras variaveis como o didmetro do vaso,
a geometria do distribuidor, massa de material solido, distribuigdio granulométrica, forma
e umidade das particulas, ficando assim com sete quantidades e trés dimensdes bésicas na
equacgio II1.18. Trabalhando dimensionalmente a expressdo obteve quatro grupos
adimensionais conhecidos, a saber:

&= f(d;,U*,éﬁ) HRE
£
A
onde d: :dp[&%—A;L 1H.20
H
2%
e U“’mU{pg ] 111.21
wAp

Os grupos d_ e U’ sdo particularmente teis pois cada um envolve

d, e U na primeira poténcia ¢ parAmetros invariaveis do sistema gas-solido, bem como
p g e
podem ser relacionados com grupos adimensionais bastante conhecidos, a saber:

Apdd |
Ar=p, ;2 S=(d; )’ 1122
U
Rep:pd; =d, U’ Im.23
7 U*Z
e L 11.24
gd,Ap d,

GRACE demonstrou uma similaridade entre os grupos U ¢ d,
com os sistemas liguido-solido e suspensdes gas-solido, propondo o Diagrama da Figura
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HI1.10 especifico para um tamanho de coluna. O Diagrama apresenta ainda os limites
aproximados para sua aplicacdo com solidos classificados nos grupos A, B, C e D de

GERDART.
1NN
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o
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-
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Classgices . T -
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dp*=Ar""= dp[p,g Ap]"/W’

Figura 1I1.10 - Diagrama de GRACE para o escoamento gas-solido [27]
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1.4 - TRANSICOES NO ESCOAMENTO GAS-SOLIDO

11IL.4.1 - Defini¢8o de LFR e descri¢io de seus limites

Como podemos concluir da revisdo dos principais diagramas de
caracterizagio dos regimes de fluidizagdo, o Leito Fluidizado Rapido fica delimitado
entre 0 chamado Leito Fluidizado Turbulento, de fase densa, e o transporte pneumatico
de fase diluida. Ja a identificaglo clara e precisa destes limites tem sido motivo de outra
grande controvérsia na literatura.

Quando lidamos com situaghes bem restritas, estes limites podem
até serem definidos de forma clara e didatica. £ o caso particular apresentado por
TAKAUCHI ef alli [39] que em 1986 propuseram um diagrama de fases especifico para
particulas de catalisador de um FCC realizando medidas em um equipamento de 0,10 m
de didmetro interno € 5,5 m de altura.

Neste trabalho, que passou a ser uma espécie de referéncia e um
ponto de partida nesta complexa discusso da transi¢do, o catalisador para craqueamento
catalitico que foi utilizado pelos autores, possuia as seguintes caracteristicas: d, = 0,057
mm; Upe = 0,02 m/fs; V, = 0,16 m/s e p, = 516 kg/m’. A faixa de velocidades utilizada
esteve entre 1,32 e 3,56 m/s e o fluxo de recirculagio de solidos entre 5,3 e 79,4 kg/m’s.
A Figura II1.11 mostra o resultado obtido quando foram colocamos num grafico o fluxo
de solidos ((Gs) contra a velocidade superficial do ar (U).

2]
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© /
723
2 o/LEITO o
g LEITO TURBULENTO, RAP;%O//
S 50 L BORBULHANTE [/ | FASE DILUIDA :
S /U B
g g:f/ [ ’
g D // /H‘l/,.)n
S A
01 1 2 3 4

&

Velocidade Superficial do Gas Ug  my/s

Figura lI1.11 - Diagrama quantitativo Regimes Operacionais de Catalisador de FCC.

Do ponto de vista experimental, a regifio de operagio de um LFR
num sistema gas-solido pode ser alcangada de duas formas distintas:
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a) partindo do leito fluidizado borbulhante aumentar U;
b) partindo do transporte pneumatico de fase diluida diminuir U;

Enquanto U for menor que a velocidade terminal das particulas,
nfo ocorrera arraste significativo das particulas, normalmente dos grupos A ¢ C de
GELDART, pois o arraste neste caso s6 ocorrera quando U for varias vezes maior que
Vi, sendo que para particulas mais grosseiras, grupos B e D, este fendmeno ocorrera sé
com velocidade proxima de V..

Com o aumento de U ocorrera entdo uma expanso do leito que
passara a ocupar todo o volume da coluna do vaso, como na Figura 1.1, nfo podendo
mais ser possivel identificar o “leito™ propriamente dito, mas uma suspensfio de
particulas com concentragio de solidos maior na base da coluna, reduzindo-se ao longo
da altura. A partir de agora sera necessario uma alimentagio significativa de solidos ao
leito, Gs, a fim de manté-lo estavel. A massa especifica da suspensdo passa a niio mais
depender apenas da velocidade do gas mas também da taxa de alimentacio de sdlidos
Gs, sendo esta crescente com o aumento de Gs ou com a redugdo de U.

Ja no segundo caso, podemos imaginar agora um solido
particulado finamente granulado (grupo A GELDART) sendo arrastado por uma
corrente de gas. Se U ¢ suficientemente elevada e a taxa de alimentagiio Gs € baixa, a
massa especifica da suspensfio sera uniforme ao longo da coluna do transportador e pode
ser inclusive calculada, considerando-se que os solidos se deslocam a uma velocidade
préxima da diferenca entre U e V,. Este regime ¢ denominado de transporte pneumatico
de fase diluida, cuja fragio de vazios € mator que 98%.

Se ocorrer agora uma redugdo de U havera uma transicio a partir
de um ponto onde os solidos nfo poderfio mais ser transportados como suspensio
diluida de massa especifica constante, isto porque, aparecerd uma fase mais densa na
base da coluna e uma fase mais diluida sobre esta primeira. Esta ¢ a condi¢o de LFR,
onde ocorrerd uma recirculagio interna de solidos, conforme esquema proposto por
RHODES et alli [40] e ilustrada na Figura [11.12.

Pela Figura 111.12 a concentracio de solidos pode variar portanto,
ndo s6 com a altura do leito mas também com a dirego radial. O movimento dos sélidos
ir4 dividir o transportador em duas regides bem distintas; uma central, por onde os
solidos se movimentam de forma ascendente e outra anelar, junto a parede do tubo, por
onde parte dos solidos retornam com movimento descendente. Este movimento €
explicado por alguns autores pela existéncia de uma elevada velocidade relativa (slip
velocity) gas-solido, bem como pela formagdo de pacotes de particulas os “clusters”, que
sdo responséveis pela queda (recirculagiio) do material junto a parede. Esta
movimentagio, denominada de circulacio interna de solidos, € acentuada na regifio
inferior do leito e pequena ou quase nula na parte superior do transportador.

RHODES ¢ GELDART [41] sugeriram a seguinte defini¢do para
o regime de LFR: “Fluidizacfio Rapida ¢ o regime de operacdo de um Leito Fluidizado
Circulante onde a velocidade do gas € suficientemente alta para tornar o sistema
relativamente insensivel as variagOes de velocidade do gas e da taxa de recirculagio de

solidos.”
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Figura 11112 - Esquermna ilustrativo dos movimentos dos solidos em um Leito Fluidizado
Circulante segundo RHODES ez alli [40]

No primeiro caso, partindo de um leito borbulhante, um acréscimo
gradual de U provoca um acréscimo gradual de agitagfio do leito, alcancando-se o
regime conhecido como de fluidizagiio turbulenta, com & formacfio de canais e
aparecimento de “slugs” que se movimentam no meio da emulsfic gas-sélido. A
superficie do leito, até entiio bem definida, torna-se mais difusa, niio podendo ser
definida com clareza.

MATSEN [42,43], acrescenta a este conceito o que ele chama de
critério principal de identificacio do leito rapido, ou seja. o LFR deve conter, em
equilibrio, uma fase densa estavel e uma fase diluida transportavel.

KARRI e KNOWTON {44}, em recente trabatho de revisdo sobre
as defini¢des de Leito Rapido e com base nos dados da literatura, concluiram que a
regifo de fluidizagdo rapida pode ser definida como a existente entre as duas transi¢des
de velocidades (para um dado fluxo de recirculacdo de sélidos), entre os limites das
regides de fluidizacdo de fase densa e o do transporte pneumatico de fase diluida. As
linhas de velocidades de colapso (ou “choking™) de cada regime, onde as velocidades no
ponto de minima perda de carga sobre o diagrama de fases demarcam as regiGes estdo
mostradas na Fig. IIL13, de forma muito semelhante ao diagrama proposto por
HIRAMA E TAKEUCHI [45].
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Figura 11113 - Diagrama dos Regimes de Fluidizagio, KARRI ¢ KNOWTON [44]

I11.4.2 - Transi¢io e Colapso (Choking) de um Leito Rapido

Um conceito que fem causado grande conirovérsia entre 0s
pesquisadores € o fendmeno do colapso do leito. A descrigio do fendmeno também varia
muito e com freqgiiéncia € ambigua.

Segundo YERUSCHALMI e AVIDAN [3], alguns autores
confundem o fendmeno inclusive com a recirculagio interna do leito rapido, uma de suas
caracteristicas. Para um engenheiro de operagio, o “choking” ¢ um fendémeno indesejavel
pois € um regime instavel e com grandes flutuagses nas faixas de pressdes, caracteristico
da transicdo de regimes estéveis, como por exemplo, do transporte pneumatico de fase
diluida para a condic#io de leito fluidizado com “slugging”.

Por aspectos historicos, a palavra “choking” tem sido usada para
caracterizar o colapso do transporte pneumatico de fase diluida quando, por negligéncia,
impericta ou descuido operacional, este transporte é executade em condigbes préximas a
critica, representada pela linha ABC da Figura 111.11. Naquelas proximidades, se ocorrer
uma pequena queda da velocidade do gas ou um pequeno acréscimo da taxa de
recirculagio (alimentacfio) de solidos, a suspensfo terd um aumento de concentragio,
ocorrendo em paralelo uma forte flutuagiio das medidas de pressdo do leito, Esta subita
mudanca de regime de fase diluida para fase densa, ¢ iguaimente chamada de “choking™.
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Da transi¢iio da fase diluida poderd surgir uma fase densa com
“shug” ou turbuléncia com os sélidos formando “clusters” e fluxo descendente num anel
junto a parede e ascendente no centro do tubo [46]. Nem todos os sistemas gas-solido
exibem o fendmeno de “choking” . MATSEN [42] aponta outros fatores para que ©
sistema gas-solido exiba o fenémeno de “choking” a baixas taxas de fluxo de solidos ¢

ndo a altas taxas.

Na Figura I11.14, CHONG ef alli [46] apresentam um esquema
transacional para os diferentes tipos de transi¢io de regimes que podem ocorrer
partindo-se de um transporte pneumatico de fase diluida, podendo ocorrer “choking”
brusco ou de forma suave (também dita difusa).

Alta velocidade
Escoamento em do gés
tase diluida

Transiclic difusa Transicio brusca
3 B
Escoamento em fase den- Escoamento em fase den-| |  Escoamento em §
sa sem "shugging"/ sa sem "slugging"/ fase densa com ]
turpulents | turbulento l "slugging"” 8
H o
!Transicéo brusca §
Transicio %
| | Escoamentoem | | Drusea =
: % fase densa com | 5
| "slugging" | =
TransicBo Transiclo ) . 2
_brusca ___ difusa Transicho difusa 2
h 7 4 :a
Escoamento em g
fase densa com ;_g

L borbulhamento |
Transig#o
¢ brusca
Leito fixo v
Baixa velocidade
do gas

Figura 111.14 - Esquema de transi¢Ses no regime de escoamento gas-solido para material
em po (grupo A de GELDART [18, 19])

De outra parte, estando agora no regime de fluidizagio rapida,
caracterizada pela existéncia de duas fases em equilibrio (densa na base e diluida no
topo), pode-se verificar uma mudanga de regime ou “choking”. No primeiro caso
poderiamos, mantida uma taxa de solidos constante, através de um aumento gradual de
velocidade do gids U, diminuir a fase densa até esta desaparecer completamente,
caracterizando-se ai a troca para o regime de transporte pneumatico de fase diluida.
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Se por outro lado, mantida a taxa de solidos constante, reduzimos
gradualmente a velocidade do gas, haver4 um crescimento da fase densa até um ponto de
colapso total do regime pelo enchimento completo da coluna.

YERUSHALMI et alli [3, 33, 47|, apresentaram uma
representagdo grafica qualitativa bastante didatica sobre o fendomeno. A Figura 115, a
seguir, ilustra os dados obtidos para a transigio de um leito rapido para transporte
pneuméatico de fase diluida. A condigfio de “choking” fica perfeitamente caracterizada
quando pela redugéio gradual da velocidade do gas, num dado fluxo de solidos constante,
chegamos a um ponto onde comegard a aparecer duas fases. A curva pontilhada OAP
representa a linha de saturagiio da capacidade de carregamento de sdlidos para todas as
velocidades abaixo da velocidade de transporte, Uy (Vo).

Ui <U2<-., <UTR<'“ <U3
Ut g
\J // e 2
Y e
*/ e
: : A' : ’ . e TR
s S Uﬁ
- \ o - U7
u / /! ’ /
/ / . . ' // ) /
V . ;/, ’/’/, - ‘ P . o -
O- e e e T e . T -
FLUXO DE SOLIDOS

Figura 111.15 - Representacdo qualitativa da medida do gradiente de pressdo na base de
uma coluna em fungdo do fluxo de sélidos Gs.

Da Figura III.15 concluimos ainda que, se a taxa G; ¢ menor do
que a saturacdo da capacidade de transporte (G,, Tr) na velocidade de transporie
correspondente, entdo a velocidade do gas estd baixa e o “choking” ird ocorrer
colapsando os solidos em suspenséo.

A velocidade de “choking” serd a velocidade aquela em que G
estd na saturagio da capacidade de transporte e as caracteristicas da suspensdo
exatamente antes do colapso estio representadas por um ponto na curva pontithada OAP
verticalmente acima de G

Ocorrendo colapso, os solidos formardo um leito fluidizado na
base do tubo. Segundo YERUSHALMI as caracteristicas deste leito fluidizado, o qual
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tem agora um fluxo ascendente, ird depender da velocidade relativa U - V,. Se a
velocidade relativa for menor do que velocidade superficial do gas no regime turbulento,
o leito apresentara “slugs”. Se a velocidade relativa estiver longe deste ponto, o leito
obtido estard no regime turbulento, Num ultimo caso o decréscimo adicional na
velocidade do gas ird conduzir & condi¢io de “slugging” quando a velocidade relativa
torna-se menor do que a V..

RHODES e GELDART [41] propuseram um Diagrama
AP/L~ Gg - U, Figura 1116, onde partindo-se do ponto Al, na regifio de transporte
pneumatico em pequeno acréscimo da taxa de alimentagiio de solidos provocara uma
abrupta elevago de AP/L, com a formacio de um leito que cresce ao longo da coluna. O
leito formado sera do tipo “slugging” se o didmetro da coluna for pequeno ¢ a formagdo
do leito ira ocorrer com grandes flutuagdes de pressdo. Esta é uma caracteristica do
“choking” do transporte pneumdtico. Na regido de baixa velocidade o sistema é muito
sensivel a pequenas variagdes de Gs e U,
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Figura I11.16 - Diagrama AP/L- G -U tipico para solidos do grupo A de GELDART [18]

111.4.3 - Diagrama de MATSEN (1982)

MATSEN [42] preparou um Diagrama preocupado em mostrar a
“linha de transicdo” (ou linha de “choking™) nas interfaces dos tipos de fluidizag8o.
Partindo do conceito de velocidade relativa U (“slip velocity”) e utilizando equagdes
consideradas satisfatorias pela literatura para os diversos tipos de fluidizagio, MATSEN
chegou a um Diagrama que delimita a fase densa da diluida por uma “linha de choking”.

Como a velocidade relativa U, é independente da taxa de sélido e
do fluxo de gas, para caso limite onde o tamanho das particulas é uniforme e os efeitos
de aceleragdio das particulas e atrito na parede podem ser negligencidveis, o que
convenhamos sfo simplificagBes aceitaveis em particular para equipamentos comerciais
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de grande didmetro e baixa velocidade, podemos expressar a velocidade relativa de um
sisterna com sendo:

I m.g_ _.__;(?,ﬁwm .25

e p,(1-8)

Rescrevendo agora a Equagio 111.25 vem:

G _17ey_pu) 111,26
&

Py

Como U ¢ fungdo somente de &, um grafico Gy/p, em funcio de U
consistird de uma familia de linhas retas para € constante, tendo por inclinagfio (1-g)/e e
interseqdo & V;. Aplicando-se agora o conceito para cada tipo de fluidizagfio teremos:

a) Fluidizagio particulada, utilizando a equacdo de
RICHARDSON-ZAKI [42, 48},

U=e**V, 27

ou U =e*"V, 11128

b) Fluidizacdo densa (borbulhante), equacdo de MATSEN [42,
491,

Pri _y U Un =& Gsl poy) 11129

P U, +G, | oy

rearranjando obteremos:

7 - E—E,,
ey oy, MU&{ "*f] IIL 30
2, g l-¢

onde U, é a velocidade de uma bolha isolada, que pode ser calculada por
U, =035/ g D, para pequenos didmetros do Riser ¢ U, =0,71 :‘/EDI; para grandes
didmetros| 19]. Finalmente obtemos:

- U
U mg-é{g 8”””% n 131
gl 1-¢ £
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Figura 11117 - Diagrama do escoamento ascendente gas-solido de MATSEN [42]

¢) No fluxo em fase diluida (g > 0,99) as particulas se comportam
individualmente e a velocidade de escape torna-se igual a velocidade terminal,

d) Para sedimentacgio solido-liguido temos:
UV =1 {1-8) < 0,0003 .32

e) Para arraste gas-sélido ¢ sugerida a seguinte expressdo
empirica:

UJV,= 10,8 (1-£) 0,203 (1-g) > 0,0003 1133

O resultado gréafico é mostrado na Figura HI.17 que representa
uma generalizagio adimensional do transporte de solido, velocidade de gas e porosidade
para o arrastamento e o “choking” do transporte pneumatico diluido e denso e fluxo
borbuthante. A regifio do transporte pneumatico diluido localiza-se no lado direito e
abaixo do mapa, ao passo que a regido borbulhante densa esta do lado esquerdo da
Figura II1.17. A curva de arrastamento e “choking” ¢ a linha que separa as regibes
densas das diluidas.
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111.4.4 - CorrelagGes para a Velocidade de Choking

O conhecimento da condigio de “choking” é muito importante
para a execugdo de projeto de transportadores pneumaticos, reatores de arraste e de leito
fluidizado rapido. Como o mecanismo do “choking” ainda ndo é perfeitamente
compreendido, um grande nimero de equagdes empiricas sdo usadas para sua predigio.
CHONG e LEUNG [46] apresentaram uma revisdo minuciosa sobre este tema listando
as equagfes mais importantes e indicadas, conforme o tipo de sélidos classificados
segundo GELDART [18]. A Tabela 1.1 apresenta as principais equagdes, referéncias
bibliograficas, autores € o tipo de particulas que se aplicam as expressdes.

Tabela 1111 - Principais Equac¢des para o Calculo da Velocidade de Choking

AUTOR(ES) | REF. EXPRESSAQ N” | Sélido Tipo
BIBL. MATEMATICA Equacdo | Grupo [18]
LEUNG et alli Us U
N 32,3 o +097  (e=097) 1134 BeD
i 006 [m) 0,28
=32 R —
| (g ; )0,5 ¢ We 11135
YOUSFI e | 51,52 ?
A, BeD
GAU Re, = 2V 1136
y

Ue= o 1137
YANG 53, 54 ggD(g;‘iﬂ u_l) o pe 2,2 D

“W‘ =0681x10 (7;] I11.38

assumindo fator de atrito arbitrério

igual a 0,01

2g Dt -1
PUNWANI et| 55 ( : ) =8,743x107°p,"" | 1139
alli U~

(]6 V 0,227 Uc
MATSEN 42 |7=1074 (};) pata — > 1291 1m.40

i i ?

34




IIL5 - EQUACOES I}ASICAS DO COMPORTAMENTO
FLUIDODINAMICO DG LFR

Diversos autores tém buscado apresentar uma descrigio
matematica do leito rapido, partindo das equagdes basicas de conservacio de massa e
quantidade de movimento para o gis e particulas. Entretanto, o LFR apresenta
caracteristicas peculiares como grande circulagio de solidos, aceleragio das particulas e
a presenga dos “pacotes” ou aglomerados de particulas (“clusters™), que tém tornado
dificil um equacionamento satisfatorio e de consenso geral,

No dimensionamento de um sistema gas-solido, a fim de
solucionar o sistema de equagles que regem o fendmeno, € fundamental determinar a
queda de pressiio por unidade de comprimento do vaso, ocorrendo entfio algumas
controvérsias, pois os modelos apresentados na literatura apresentam algumas restri¢des
e limitagOes. Antes de apresentarmos os principais modelos, vamos relembrar as
principais equagbes de caracterizagio do LFR.

[I1.5.1 - Equagdes Basicas da Fluidodindmica de um LFR

Partindo da conservagio de massa e quantidade de movimento
num sistema de gas-solido concorrente, podemos escrever um sistema de quatro
equagdes, sendo duas de continuidade e duas de quantidade de movimento.

Arbitrando que as varidveis admitem valores positivos no sentido
ascendente vertical, sendo a coordenada axial a altura do leito (2), nula no ponto de
entrada das particulas no tubo, sdo assumidas as seguintes hipoteses para escrever as
equacdes, a saber:

a) Bscoamento isotérmico;

b) Particulas com forma e didmetro uniformes,

¢} Regime estabelecido; e

d) Escoamento unidimensional.

Aplicando a equagdo da continuidade ao longo de um tubo para o
gés e para o sOlido, escrevemos as duas primeiras equagdes do sistema:

gg lep, U] = 0 .41

- [(1-8)p V| = 0 111.42

onde U, e V, sdo as velocidades intersticiais locais do gés e do solido respectivamente,
ou seja:
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U= 2 = £ [11.43

W
Vo=

— 11144
g p, A(1-¢)

A terceira expressio que descreve o sistema € obtida através do
balango de quantidade de movimento para o gs e para o s6lido. Partindo-se da equagio
geral do movimento do fluido vem:

DU,
P

= ~VP-f+p,§ 111.45

onde m representa a forga iterativa entre o solido e o fluido. Semelhantemente para o
s0lido escrevemos:

DV ey
(1-g)p, m&imv-r?ﬂm(}-_a)ppg 1I1.46

onde a ¢ a forga de iteragfo sélido-solido, pouco conhecida e desprezivel no caso de
sistemas diluidos. As equagdes 111.45 ¢ 11146 podem ser somadas e assim obtemos:

2

®Pe Ty

DV
+H(1-e)p, == VP+[ep, +(1-8)p, i 111 47

A equaglo I11.47 passa a ser assim a Equacdo do Movimento da
Mistura. Rescrevendo a equagio 11,47 para as condigdes restritas do sistema e
acrescentando o termo de atrito da mistura (suspensdo) com a parede do tubo (visto nio
ser um caso ideal) obtemos:

_du, , dP
ep, U, +(1-e)p, V, ~- :ww&;+8pg+[(1ws)pp}g+Fw 11148

A equagdo acima ainda pode ser rescrita explicitando-se o termo
do perfil de pressées, e obtemos:

dp d g2 .
&L [pg&Ug +p,(0- g)V;] +[ap, +(1-2)p, Je + B, 1149

Lembrando agora que a perda de carga total de um sistema em
LFR € composto de trés parcelas: perda de carga devido a suspensfio, atrito das

particulas com a parede e atrito do gas com a parede, teremos:

dap _ dPp N dPp N dPr

{150
dz dz dz dz
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Porém o termo F,, da equagio I11.49 sera composto das duas
ultimas parcelas da equacio I11.50, isto é:

F, = dPy +€&‘E .51
dz  dz

Estas parcelas podem ser calculadas conforme segue:

a) Perda de carga da suspensdo gas-solido:
dphs

- = i-¢ Hi52
o P8 (1-9)

b) Queda de pressdo devido ao atrito do solido (baseado em

YANG [56]);

dPy 4

-2 05 1~ ) 2 111.53
iz WL -8y

O fator de atrito da particula f, , depende da relagio Uy/V,,
podendo ser calculado pelas equagtes empiricas do transporte pneumatico propostas por
YANG [56] em 1978.

-0.979
53 Re u
= 0,0126 | {1 £} —- ara —% > 15 111.54

E‘) & r ¢

3
&

(1-¢)

g

t

1,021
U
= 00410 |(1-¢) S| para “£ <15 TLSS
Re, v,

onde Be = 156

dpV,
e Re, :m?-gt—%- IIL.57

¢) Queda de pressdo devido ao atrito do gis com a parede
(baseado em SHINGLES [57]) pode ser expresso por:

dPy U’

2 1158
dz Pats D

onde o fator de atrito f, deve ser calculado pela expressio:
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B-A) [’

f,= L Mm 11159

A=-20 log ijﬁ +_-3—%—} {1160
N Rep

B=-20 log {-—L/ D, IA} 11161
37 Re,

2

C=-20 log {%/—;—)w ’SID} 1162

, Rep

onde a grandeza ¢ ¢ assumida como sendo igual a de d,.

A {ltima expressdo, necessiria para resolver nosso sistema,
consiste de um balango energético entre o gas e o sélido existindo muitas controvérsias
uma vez que varios autores tém apresentado correlagGes derivadas de abordagens
diferentes, cujas premissas basicas comprometem sua aplicagic em sistemas de LFR,
onde existe a peculiaridade da grande circulagio de sélidos, aceleracio de particulas e a
presenca de aglomerados de particulas.

Uma das formas desta equacgio, obtida por consideragdes
termodinamicas, foi proposta por ARASTOOPOUR e GIDASPOW [58] e baseia-se na
velocidade relativa gas-solido. Os autores propuseram a expressdo

1d N :
P (Ug-Vp) = o e F parae = 08 11163

r

onde Fy ¢ a forca de arraste exercida pelo gas sobre as particulas por unidade de volume,
analoga a m na equago 111.45 e 11 46.

GIDASPOW et alli [58, 59, 60, 61] propuseram a seguinte
expressdo para o calculo da forca de interacdo solido-gas Fs:

3 Cpe P (U, =V, Y g
4 dp

.64

£

onde o coeficiente de arraste do s6lido Cps vale:

Cps :gﬁ— [1+ 0,15Re,"™]  paraRe, <1000  IIT65
e

P

e Cps= 0,44 para Re, >1000 IH.66
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pgadp (Ug -~Vp)¢
H

sendo Re =

14

1167

Finalmente, o nosso sistema de equagbes para descrever o

escoamento concorrente vertical, tipo um leito fluidizado rapido, serd expresso pelas
Equacdes H1.41, 111 42, T11.49 e I11.63.

d |

dz lepUs] = 0 11141

d .

—la-apm] =0 .42

dp _d |

bl A AT B ETRT BV PRI R

1 d Fe

L (Ug_;fp)z ==L 4 g paragz 08 11163

F

Para solucionarmos o sistema acima proposto, faremos uso das
chamadas equacdes fenomenoldgicas ou constitutivas, a exemplo da Equagio I1.64
proposta por ARASTOOPOUR e GIDASPOW [58]. Resta ainda buscar agora
expressdes capazes de descrever as peculiaridades fluidodindmicas de um sistema de
LFC, mais particularmente, modelos capazes de descrever o perfil axial de porosidade
de/dz, sem o que, nfio serd possivel resolver as equacgles do sistema acima proposto.
Desta feita, vamos a seguir apresentar os principais modelos ja propostos na literatura
para a descri¢io matematica do perfil axial de porosidade (concentragio) do LFR.

[1L6 - PRINCIPAIS MODELOS FL}HDODINAMICOS PARA OS
PERFIS DE CONCENTRACAO NO LFC

1IL6.1 - CONSIDERACOES SOBRE AS VARIAVEIS RELEVANTES

O perfeito conhecimento dos perfis axiais e radiais de
concentragdo ao longo do Riser (transportador) sdo fundamentais para um bom
dimensionamento ¢ um “scale up” eficaz. Apesar de haverem diversos autores e
trabathos de boa qualidade sobre o assunto, tem se verificado que o problema ¢ bastante
complexo tendo em vista o grande nimero de variaveis envolvidas numa solugfio geral e
abrangente.

Logo que os primeiros modelos fluidodindmicos foram surgindo,

08 autores, limitados aos seus equipamentos e faixa de dados, propuseram solugdes que
desconsideravam outros pardmetros além da velocidade do gas e o fluxo de sOlidos. L1 e
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KWAUK em 1980 [36], foram os primeiros a proporem um bom modelo para a
distribuigfio axial da porosidade no leito, sendo seu trabalho ainda valido e usado como
ponto de partida por outros autores.

Algum tempo depois, porém, WEINSTEIN et afli [62]
descobriram que a distribuigdo longitudinal de porosidade ¢ afetada pela perda de carga
do Leito Rapido. RHODES e GELDART [41] em 1985, HARTGE et alli [63] em 1985,
TAKEUCHI et alli [39] em 1986 e outros autores também realizaram varios estudos
tratando deste assunto. Entretanto, existem outros pardmetros relacionados com o perfil
de porosidade ¢ as relagdes entre estes sdo complexas, resultando diferentes pontos de
vista nos pesquisadores.

Mais recentemente, GRACE observou que o modelo do perfil em
“S”, com ponto de inflexio, como proposto por LI e KWAUK [36], dependia e muito da
geometria e das condigbes de operagdo. Em trabalho publicado em 1990, GRACE [13]
mostrou que o perfil padriio fica restrito a uma saida suave com baixa perda de carga
onde ndo ocorre a influéneia da chamada saida abrupta do Riser. O aumento excessivo
da perda de carga na saida do equipamento provoca um aumento de concentragio muito
significativo na parte superior, alterando assim decisivamente o perfil longitudinal.
QOutros autores também estudaram a influéncia da geometria de saida e do didmetro do
leito [45,64,65,66], chegando a conclusdes semelhantes.

Buscando sintetizar a bibliografia sobre este tema e destacando os
trabalhos de GLICKSMAN et alli [67] e BAI et alli [65], podemos dizer que as
principais variaveis a serem consideradas no estudo de um LFC séo:

a) Velocidade do gés e Taxa de Recirculagio de sélidos - O fluxo
de gis e a taxa de circulagio de sdlidos sdo os dois principais pardmetros que
influenciam o perfil axial de porosidade. No Capitulo V, reservada aos nossos resultados,
serfo apresentados perfis de concentracdo da mistura gas-solidos ao longo do
transportador. Com velocidade constante e um determinado tipo de solido,
observaremos que um acréscimo na taxa de circulagio de soOlidos, Gs, propiciara um
crescimento na concentracio e o crescimento do gradiente de concentragio em toda
coluna. Estes resultados concordam com a literatura [65]. Por outro lado, quando a taxa
de circulagdio ¢ fixa, um aumento do fluxo de gas resulta numa redugiio no gradiente de
concentrag¢do e uma redugio da diferenca de concentragio entre as se¢es do topo e 0
fundo da coluna. Para aitas velocidades, a concentragio na coluna ira se aproximar da
concentrago da saida e o sistema entra no regime de transporte pneumatico diluido.

b) Influéncia do didmetro e densidade das particulas - Foi
observado que quanto maior for o didmetro médio da particula maior sera o gradiente de
concentragio, quando comparado com um leito com didmetro médio menor, ocorrendo
uma alta densidade na base do leito e uma baixa densidade na parte superior do Riser.

¢} Influéncia do dimetro do leito - Outre parametro relevante ao
perfil de concentra¢io é o didmetro do Riser. BAIL ef alli [65] apresentam uma
compilagdo de resultados mostrando que a concentragdo axial de sélidos, nas mesmas
condi¢des operacionais, é maior em transportadores de pequeno didmetro, tornando-se
mais uniformes e menores & medida em que o didmetro do equipamento aumenta.
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d) Influéncia da estrutura da saida do Riser - A influéncia dos
efeitos da saida dos Riser somente passou a ser observada e analisada mais recentemente.
GRACE [13] foi quem primeiro levantou o problema mostrando que, nas mesmas
condigbes operacionais, uma saida abrupta provocava um aumento da concentragio de
solidos ao longo do transportador e um aumento substancial de concentragio proxima &
saida do equipamento quando comparada com uma saida de baixa perda de carga. Ele
chegou a importante conclusio de que os perfis axiais, oriundo de equipamentos com
saidas abruptas (grande perda de carga), deformavam o perfil axial em forma de “S”
proposto por L1 e KWAUK, pelo actimulo de material na regifo superior do leito.

| s
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g 9F i an /
Srosase” ) | S
§ - | Saida s
o Sua"s?é/ | [
] Saida
6 - [ Abrupta
J
3 B \\\ o -
e
R ]
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0 i | ! i
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Densidade Aparente (Kg/m3)

Figura T11.18 - Efeito da geometria da saida na densidade aparente da mistura, Dados
obtidos de um Riser comD = 0,152 m; 9,0 m altura; Gs =73 kg/m’.s;
U=71m/s; dp=177um;e p,= 2650 kg/m’.

A Figura 1118 apresenta os perfis obtidos por GRACE, ¢ a
Figura 111.19 apresenta um esquema do equipamento utilizado em seus estudos. BAI ef
alli [65] mais tarde também estudaram este problema, e demonstraram que o perfil “S”
acabava se transformando em um perfil “C”, no mesmo equipamento e em condigdes
operacionais semelhantes, tamanha a influéncia deste parfmetro na composigiio do perfil.
HIRAMA et alli [45], num estudo detalhado com diversos tipos de saidas, mostraram
que este parimetro, desconsiderado pelos principais modelos fluidodindmicos, tem
relevéncia significativa na composicio dos perfis, ao ponto de PATIENCE ef alli [66]
afirmarem que somente é possivel ignorar os efeitos de saida sobre os perfis de
concentragdo de solidos em Risers com alturas superiores a 40 m. GLIKSMAN e/ alli
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[67] chegaram a conclusdes similares em seus estudos com um Riser de D = 0,152 m e
7,3 m de altura.
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Figura T11.19 - Esquema basico do equipamento de GRACE [13], onde foram
realizados estudos com saidas suaves e abruptas.

e) Influéncia da geometria de entrada do Riser - BAI ef alli [65]
também discutem a questdo das restrigdes colocadas junto ao retorno (alimentacio) de
solidos junto a base de um LFC. Eles mostraram que um controle no retorno de
sOlidos indicaram uma alteragdo nos perfis axiais de concentracio na base do Riser,
sendo proporcional ao volume de solidos injetados. J& o perfil localizado na parte
superior do Riser apresentou apenas uma leve influéncia do efeito da restrigio de
entrada. I

f) Influéncia da massa de solidos no equipamento - BAI er alli
[65] apresentaram uma discussdo, que também néo € considerada nos principais modelos
fluidodinamicos, da quantidade de material que esta em circulagiio no LFC. Os autores
mostraram que o ponto de inflexdio do perfil “S” fica substancialmente influenciado pelo
volume de solidos processados, elevando o ponto de inflexdio a medida em que o ocorre
um aumento do quantidade de sélidos. Entretanto, a porosidade do leito, acima da zona
de fase densa permanece praticamente inalterada com o aumento da quantidade de
solidos.

g) Influéncia da altura do Riser - Concluindo, BAI er alfi [65]
completaram seus estudos mostrando que a influéncia da altura do Riser ¢ fundamental
na distribuicio de concentragiio de solidos ao longo do leito, pois podem mudar o ponto
de inflexdo, e também o valores da densidade aparente da mistura ao longo do
transportador.
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Ao final desta andlise seria importante ressaltar os estudos de
GLICKSMAN ef alli [67], que também listaram as diversas variaveis relevantes no
estudo de modelos fluidodindmicos sob a forma de um estudo dimensional, propondo
que um modelo fluidodindmico capaz de levar em consideragbes todas as varidveis
relevantes e fazer calculos de similaridade em projetos e “scale up” deveriam conter as
seguintes variaveis ¢ respeitar a seguinte forma:

p, PUA, U L d, W

p’ u gh'D D’ pUD’

geomeltria HI.68

HL6.2 - TEORIA DOS “CLUSTERS”

Ainda antes de entrarmos nos modelos fluidodindmicos, propostos
para descrever os perfis de concentragio de um LFC, seria importante analisar a teoria
dos “clusters” ou aglomerados de particulas.

Conforme vimos, um LFC ¢ caracterizado, entre outras coisas, por
apresentar uma circulagio interna de solidos. A Figura H1.20 apresenta um perfil parcial
de concentragdo de solidos caracteristico de nossas opera¢Bes, mostrando as duas
correntes de solidos: uma ascendente, cujo maximo tende a ocorrer no centro do Riser, e
uma descendente, onde o maximo sempre ocorre junto a parede € cujo minimo € sempre
zero no centro do transportador. Ja a Figura H1.21 mostra trés perfis radiais totais {soma
dos fluxos ascendente e descendente) em trés alturas diferentes do Riser.

0.002
0.001

0.06

gi (g/s)

Raio do Riser (m)

Figura 111.20 - Perfil radial parcial (sonda B) da operagiio ARZU8GS50, mostrando o
fluxo ascendente ¢ descendente

Considerando que a velocidade de operacdo do LFR estd situada
numa faixa até dez vezes maior que a velocidade terminal das particulas individuais que
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compdem o leito [68], era de se esperar que todo o leito fosse literalmente arrastado até
o ponto de ndo existir nenhuma particula no transportador. Como entio se justifica a
existéncia de particulas para manterem o leito?

Areia 80-100 #
U =80m/s
Ges= 80 Kg/m2.s

s (Kg/m2.s}
[ee]

-850

-104

-150
v Probe A (1,4 m)
200 sl Probe B (2,9 m)

250 e mefgwen Prone G (3.9 m)

R (Raio refativo)

Figura I11.21 - Perfis radiais de concentragdo (total} de sélido em trés alturas diferentes
do transportador

As observagtes experimentais do fenGmeno mostram que, apesar
de haver uma fracio de solidos carregada pela forga de atrito do gés, uma outra parte
permanece no transportador gragas ao fluxo de retorno de sélidos junto 4 parede. Este
fendmeno somente € possivel de explicagio com a aceitagio do aparecimento dos
chamados cachos (ou grupos) de particulas, os “clusters”, na regifo do topo do
transportador. Sem esta premissa, o modelo fluidodindmico ficaria incompleto, motivo
pelo qual, os estudos iniciais os admitiram como teoria, mas hoje porém, sua existéncia
j& foi comprovada e os estudos sobre sua natureza, tamanho, formagio, caracteristicas,
etc., ja tem sido assunto de diversas teses e publicacGes [15, 68, 69, 70].

YERUSHALMI er afli [35] foram os primeiros a aplicarem o
conceito em 1978. MATSEN [42] em 1982 usou 0 conceito para analisar o colapso e os
mecanismos de carregamento das particulas no leito, Uma teoria quantitativa de
formacdo dos “clusters” entretanto, foi proposta pela primeira vez por CAPES [71], em
1974, para aplicagio em fluidizagdo de particulas finas. Ele partin do conceito de
formagdo de flocos durante o processo de sedimentagio proposto por SCOTT [72], em
1968, e modificou a equaciio de RICHARDSON e ZAKI [48], mncluindo o conceito de
porosidade efetiva.

A porosidade efetiva &., € aquela que considera somente o espaco
vazio entre os aglomerados (clusters), ao passo que €, a porosidade aparente da mistura,
inclui também o espago vazio entre as particulas formadoras do “cluster”. A grandeza
ficou definida pela expresséo:

44




g;:: &= [1-k(1-5)]" TIL.69

onde & € o volume de clusters por unidade de volume de solido. YANG [73] em 1984,
partindo deste ponto, propds correlagdes empiricas para o calculo das transigdes entre os
regimes de fluidizagdo borbulhante e turbulenta..

Com a formagio dos “clusters” no topo. do Riser, este
agrupamento de particulas passa a se comportar como uma Gnica particula, de tal forma
que o tamanho médio efetivo e a densidade destes “clusters” possuem uma “velocidade
terminal do cluster? maior que a velocidade superficial do leito [03, 68]. Desta forma o
cluster passa a fer sua forga peso superior & forca de atrito do gas, justificando a sua
queda junto a parede do tubo, local onde o atrito da corrente ascendente é menor, a
ponto _de ser considerada nula em alguns modelos fluidodinimicos.

A teoria dos “clusters” abre assim novas possibilidades e formas
de definigio ao LFR. HORIO [15], por exemplo, afirma que a fluidizaco rapida deve
satisfazer duas condigdes:

a) O leito deve conter os “clusters”,

b) Os “clusters” devem ser suficientemente pequenos a ponto que
seu peso possa ser suportado pela fluxo de géas ao seu redor e suficientemente grande
para que ndo sejam imediatamente arrastados pelo fluxo de gas ascendente.

O mesmo autor propde a seguinte expressio para definir a
flindizagio rapida com base nesta teoria:

“A fluidizagdo rapida € um suspensdo onde a forga gravitacional
sobre o cluster € compensada pela forca de arraste. Em outras palavras, o leito fluidizado
rapido é um letto de fluidizacio de clusters™ [24].

HORIO [15], mostrou que esta suspensdo somente ocorre no
regime de fluidizagdo rapida, nfio ocorrendo no regime de fluidizagiio turbulenta,
mostrando ser este uma caracteristica propria do regime. O proprio modelo “core-
annulus” somente tem sentido com a existéncia dos “clusters”.

Utilizando-se de métodos sofisticados, hoje ja existem
imformagdes sobre a estrutura e a natureza dos “clusters”. HORIO ef alfi [15, 69],
utilizando uma sonda de fibra 6tica , fizeram estudos sobre a influéncia da velocidade no
tamanho do “cluster” e da porosidade do agrupamento. MARZOCCHELLA ef alli [70],
utilizaram um cémara para fazer uma analise do sistema em movimento, e estudaram as
modificagbes dos “cluster” em fungfio das propriedades dos sélidos ¢ da queda de
velocidade. A principais conclusdes sobre estes estudos especificos foram:

a} O tamanho médio do “cluster” é fungio da velocidade do gas
tal que o comprimento diminui com o crescimento da velocidade;
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b) A diferenca da porosidade média do “cluster” em diferentes
velocidades ¢ pequena, de onde se conclui que a porosidade na fase “cluster” &, é
independente do tamanho do “cluster”;

¢) As grandezas caracteristicas dos “clusters” sdo mensuraveis e
0s autores propuseram até algumas expressdes para o calculo destas grandezas.

d) A forma original dos “clusters” ¢ circular, seguindo-se uma
forma eliptica, o aparecimento de frente de ondas cuja amplitude cresce com a altura do
leito;

e) As modificagbes da forma e o colapso dos “clusters” depende
das propriedades dos s6lidos que os formam e da velocidade de queda, de tal forma que
¢ melhor estudar seus comportamentos por Grupos de particulas,

el) Os “clusters” formados por particulas do Grupo A
caem normalmente como corpos rigidos, devido & grande forga entre particulas;

e2) Os “clusters”, oriundos de particulas dos Grupos A e
B, podem ser considerados corpos impermeaveis a0 gas, devido ao pequeno tamanho
das particulas;

e3) Os “clusters”, oriundos de particulas do Grupo D, sdo
caracterizados pelo grande fluxo interno de gas, devido a larga faixa granulométrica e
baixo dP/dz do leito.

111.6.3 - MODELOS PARA PERFIS AXIAIS DE
CONCENTRACAO DE SOLIDOS

Em ordem cronologica, os principais modelos propostos para
descrever e estrutura de um leito rapido e o perfil de concentragfo {ou porosidade) de
solidos ao longo da altura do transportador, fundamentais para a solugdo do sistema de
equagdes que regem um LFC, sfio os seguintes

I1.6.3.1 - MODELO “CORE-ANNULUS” (1973)

Um dois mais importantes modelos estruturais do LFC teve
origem nos estudos de NAKAMURA e CAPES sobre ¢ transporte pneumatico vertical.
Em 1973 os autores publicaram um trabalho [74] onde buscavam explicar o porque do
retorno, junto as paredes do tubo, de parte do material transportado, visto que a
velocidade de transporte era superior a velocidade terminal das particulas.

A literatura na época sugeria a existéncia de forgas eletrostaticas,
porém os autores propuseram, pela primeira vez, um modelo baseado nos efeitos de
fricgdo das particulas com as paredes e recirculagdo de particulas, sugerindo a existéncia
de duas regides distintas no transportador: uma central ascendente e uma anular
descendente. A Figura I11.22 ilustra 0 esquema proposto na época pelos autores.
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Figura I1.22 - Representacdo das variaveis no modelo de fluxo anular “core-annulus”

Escrevendo as equacdes do balango de quantidade de movimento
para as particulas e para o fluido nas duas fases, desprezando o atrito entre as duas
regides, e as perdas por fricgdo devido a forga da gravidade, os autores chegaram, com o
auxilio de dados experimentais, a uma expressfio que relaciona as variaveis relevantes do
problema;

e (t-¢)+x (&.- ea)]}
(0~ 2)0- )

.70

% = a’ g'j%w(l—mcxz) g+ {[

A Equagio IL.70 foi resolvida com auxilio de informagdes
adicionais obtidas de dados experimentais e assumindo a condi¢do de perda de carga
minima no transportador, tornando-se assim o primeiro trabalho a propor um
escoamento com duas regides.

11.6.3.2 - MODELO DE FLUXO ANULAR COM CLUSTERS

YERUSHALMI ef alli [35], partindo dos trabalhos de
NAKAMURA e CAPES [71, 74], propuseram que o modelo de duas regides no
transportador era devido & formacdo dos “clusters” no topo do transportador.
Assumindo que estes aglomerados tinham uma forma esférica e que a fragio de espago
livre entre o5 “clusters”, g, satisfazia a equagdo de RICHARDSON-ZAKI, ampliaram
a teoria de NAKAMURA e CAPES propondo uma expressio para o calculo do didmetro
efetivo dos clusters, dy:
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d, = : - C,. 111,71

Assumindo que as suspensfes no centro e no 4nulo sdo de
diferentes concentragbes, porém homogéneas, propuseram uma expressio para o calculo
da espessura, o = dJ/D, tal que;

0,5
1-a’ = [/1 (1-¢)1-¢,) (-_ U+ &+ —i‘i—iﬂﬂ .72

__50

onde A=2CU, /gD ¢ C= 0,03 m/s.

1I1.6.3.3 - MODELO DE FLUXO ANULAR HOMOGENEO DE
“CLLUSTERS” ESFERICOS

HORIO ef alli [69] em 1988, examinando os modelos existente e
com o auxilio de um analisador de fluxo de fibras 6ticas, concluiram que a estrutura de
um fluxo anular ndo pode ser rigorosamente explicada sem levar em conta a presenga
dos “clusters”. Seus calculos mostraram que as Equagbes 111.71 ¢ TIL72, desenvolvidas
anteriormente, ndo se aplicavam amplamente, pois apresentaram resuitados
inconsistentes com seus experimentos, mostrando a necessidade de ajustar o modelo de
NAKAMURA e CAPES.

Assumindo que os “clusters” sdo particulas esféricas de didmetro
da € que contém particulas cuja fracio volumétrica € g,4, propuseram uma nova
expressfo para o calculo da porosidade efetiva g, no “cluster™

- g, = (1“ 3} 11173
&

el

Substituindo o valor de €. na fase “cluster” e &, na fase anular na
equacdo 1I1.72 e usando a velocidade terminar do “cluster” U,y no lugar de U,
demonstraram, com seus dados experimentais, que o raio da regifio central pode ser
predito por modelos de suspens@io de “clusters” esféricos para g, = 0,2 a 0,3,

HORIO [24] também desenvolveu algumas expressdes necessarias
& descrigio de um LFC com base no Modelo de Fluxo Anular Homogéneo com
“Clusters” Esféricos.
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111.6.3.4 - MODELO DE L1 E KWAUK (1980)

LI e KWAUK [36, 75, 76], em 1980, apresentaram o primeiro
modelo fluidodindmico de boa aceitagio até hoje. A partir de observacbes em um
equipamento transparente de acrilico, com 0,09 m de didmetro e 8 m de altura, definiram
a fluidizaclio rapida como transcorrendo “...diluida no topo e densa no fundo com um
possivel ponto de inflexdio no meio”. Propuseram entdo um modelo baseado na rapida
formacio e dissolugdo de aglomerados em forma de longas e densas fibras de particulas
(“clusters”) dispersas continuamente na fase diluida. A Figura 1123 apresenta o
diagrama esquemadtico do equipamento experimental.

T Exaustio

o ;, Sedimentacio

i g 7 Alimentador de
1| [=¥] L pulso acionado

~o pneumaticamente

s
L ) JI [i Deposito de
/

. . . : CCOLUNADE FLU [DlZACAO
Ciclone tipo L7 RAPIDA
"dipl(:g" -\\\ | .‘ :.ér P

Reservatdrio
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. Torneira Cénica

S

K,‘_'J.

i
e

1. L .
1 I\.
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Figura I11.23 - Diagrama do equipamento em acrilico usado por LI e KWAUK [75, 76]

Baseados nas evidéncias experimentais, propuseram um modelo
matematico onde, numa dada altura z, os “clusters” se deslocam para o topo do
transportador por um mecanismo de difusdio, originado no gradiente de concentragio
provocado pela densidade de “clusters” na base densa do leito. Quando se encontram
numa dada regifo acima de z, onde a densidade do leito ¢ pequena, eles retornam para a
base do leito devido a diferenca de concentragdo do leito e dos “clusters”. A Figura
124 apresenta ¢ modelo fisico e as curvas caracteristicas dos perfis axiais de
porosidade.

Y Pelo modelo, uma parte dos solidos esta dispersa uniformemente,
formando uma fase diluida continua, enquanto outra parte estd suspensa nesta fase
diluida, na forma de “pacotes” de particulas, sujeitas a formacio e desaparecimentos
muito rapidos.
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Figura 111.24 - Modelo fisico da fluidizagio rapida segundo L1 e KWAUK [75, 76]

Os autores observaram que o perfil de porosidade axial do LFR
assemelha-se & forma de um “S’, sendo simétrico em relagdio a um ponto de inflexdo (z),
onde a porosidade tende, de forma assintdtica, para um valor minimo &,, no fundo do
leito, até um valor maximo &, no topo.

A Figura 1I1.24 apresenta curvas tipicas do modelo. A curva 2
ilustra uma distribui¢do tipica normal, ac passo que a curva 1 pode ser entendida como
possuindo ponto de inflexdo z, situado acima do topo do tubo. Igualmente a curva 3,
tem z; abaixo do extremo inferior do tubo.

Com o sistema em equilibrio, os fluxos difusivo e de segregacéo
necessitam ser iguais. O fluxo por difusdio serd determinado pelo gradiente de

concentragdo dos “clusters”, proporcional a concentragio, p.f, (iwaa), a0 passo que o

fluxo segregativo sera representado pela diferenga entre a concentracio média do leito
(1-g) e dos “clusters” (1-g,), através de uma constante de proporcionalidade v, assim:

fluxo por difusio = ¢ c—?; [ e, f (1- ga)] I11.74

fluxo descendente = l//[Ap (1 - gﬁ)w« Ap (1 - g)] I {lw ga} .75

onde, f, ¢ a fragho volumétrica de “clusters”, Ap=p —p,; & = constante de
proporcionalidade, coeficiente de difusio e w = constante similar, coeficiente de-
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segregaclio. A concentragiio média do solidos no leito (I- € ), em qualquer altura z serd
dada pela composi¢do entre fase diluida continua e os “clusters”, a saber:

(1-8) =f,(1- &)+ (1-£)(1- &) (176
Substituindo a Equacéio I11.76 e igualando 111.74 a 11175 vem:

de v (p-p,)

e ér dz 177

A porosidade do leito (g;) no ponto de inflexdio z;, serd obtida
igualam-se a zero a segunda derivada em z da Equagdo I1.77. Entdio g = (g* + &,)/2.
Para facilitar a integracio da Equagfio 11177, fazemos z; como origem, logo a distincia
até o topo do leito sera z -z

£ de W Ap pa .
— . . = v 11178
'f;\g*an} 2 (8 e E) (g.... ((; 5 P.\ 0
resultando: In [8: 8“) = - -(i:f’l 1IL79
&~ & A

onde 7, ¢ o comprimento caracteristico do lerto rapido, definido por:

7 = b ! 111.80
0 é(pSWPS)(g*mgfi)

A Equac#io II1.80 nos fornece uma curva em forma de “S”,
atenuada em €*, no topo do leito, quando z—> — o« , e tendendo a €,, na base, quando
z — + oo. Da Equacio 111.79, podemos construir um grafico do In (¢ - £,)/(8*- £) em
fungdo de z, obtém-se uma linha reta cujo ponto de inflexfio z ficara localizado em
in (e - &,)/(e™- &) = 0. Esta relagio linear permite a utilizacio de dados experimentais
para se obter os valores de z; acima do topo (zi = valor negativo), e abaixo do fundo do
leito da coluna fluidizada, correspondendo as curvas | e 3 da Figura II1.24,
respectivamente.

0 comprimento caracteristico do leito Z,, representa a inclinagéo
da linha reta e seus valores estarfio entre 0 < 7y < w . Para Zy — 0 , 0 ponto de
inflexdo serd uma linha horizontal, onde havera uma nitida interface entre as fases densa
¢ diluida, caracterizando uma fluidizacdo particulada; para Z, — oo , prevalece uma
porosidade uniforme através do tubo, caracterizando o transporte pneumatico vertical.

A Equacio 111.77 ainda permite realizar uma integragdo analitica
para calcular a porosidade média & ao longo do leito:
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- 1
6= — j edz 1181
z 3]

o 1+ 17
resultando: £7 & ! in { =P (Z’/ 0) } 1181

£-z, (z/Z,) 1+ exp(z, - z}/ Z,
A expressiio acima pode fornecer um grafico adimencional para a

fluidizagio rapida, podendo-se comparar o valor de & calculado com os obtidos
experimentalmente.

A partir de correlagBes semi-empiricas baseadas em dados
experimentais, L1 e alli [76] propuseram as seguintes correlagtes para os pardmetros &,
%
£, 2z, Lo

18Re, +2,7 Re, ™|
£, = 0,756 — I11.82
s
18Re — 2,7Re " "
&= 0924 { L A’ k } I11.83
¥
d p(U-V
onde Re,= “-E—E)—%%wml 111.84
( ) 1,922
z, = 1754 Mdp g 11185
g
Zy= 500 exp|- 69(c"~<,)] 11,86

O modelo acima descrito ainda € considerado, por enquanto, 0
melhor para descrever o comportamento do perfil axial de porosidade num LFC. E
preciso salientar, entretanto, que © equipamento utilizado por LI ¢ KWAUK e
esquematizado na Figura IT1.23 ¢ do tipo saida suave, ou seja, ndo foram sentidos os
efeitos de uma saida com perda de carga elevada, que deformaria completamente o
perfil, conforme ja comentamos e concordando com as observagdes de GRACE acima.

Tomando-se este cuidado, 0 modelo pode e tem sido usado por
muitos autores como ponto de partida de outros estudos complementares. Os préprios
autores [77], observando a influéncia da pressdo no perfil axial, desenvolveram uma
expressdo para calcular o ponto de inflexdio num LFR de duas fases, relacionando-a com
a pressdo imposta ao leito, propondo:
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1{1.6.3.5 - MODELO DE YANG (1988)

Lp,g(l-¢)- AP,

(-2)p, g

111.87

YANG [78] apresentou na 1I* Conferéncia Internacional de Leito
Fluidizado Circulante, um modelo onde procura olhar o fendmeno dos leitos
recirculantes de uma maneira panorimica, mostrando que o fendmeno da recirculagio €
anico, podendo variar entre o transporte pneumatico de fase diluida (Tipo I) e o
transporte pneumatico de fase densa (Tipo 1I), onde o LFR seria apenas uma situacio

intermediaria (Tipo II).

fiser

exaustio

recuperacio
a2 | de séiidos

leito lento

L |3 e gas fluidizante
¥
4
&
.| aparetho de controle

_gas) de fiuxo de sdlidos
o

2

50 @’/

o

- entrada de adlidos

e

Tgas de transpone

Figura I11.25 - Esquema de um circuito de LFC no conceito transportador-recuperador
de YANG [78]

Para isto, YANG divide um sistema genérico de fluidizagio

circulante grosseiramente em apenas duas partes, a saber.

a) O “Riser”, ou seja, o elevador transportador de solidos, o corpo

do reator onde o fendémeno da fluidizagiio ocorre;
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b) O “recovery”, ou seja o recuperador de sdlidos, responsavel
pelo retorno do material particulado ao sistema fluidizado.

A Figura T1.25 ilustra o conceito do sistema “Transportador-
Recuperador”, na qual o comportamento dos solidos em suspensic é dependente do
equilibrio global de pressbes que ocorre ao longo de todo sistema integrado, isto é, o
transportador com seus acessérios (distribuidor, corpe ou vaso de transporte,
alimentador, etc.) e o recuperador de solidos e demais acessorios (ciclones, reservatorio
de solidos, valvula de recirculagio, etc.).

O modelo propde-se a caracterizar independentemente cada
regido, propondo expressdes que descrevam cada perfil. A existéncia e extensio de cada
uma das regides dependem de condigSes operacionais como velocidade do gés e taxa de
recirculacio de solidos, bem como do equilibrio de pressdes no sistema como um todo

1.0} 1.0+ 1.4
4 | Regiods
9 - 9 gz’k’, 9
g B{ Regiiode 8 & .8
Pt ;iﬂ i de
g T i Vi ”gﬁggm
g6 26 6
Begifio do
. 5+ 54
s : :
g 4 8 4 g 4
é 31 g 3|t Do, g 3
21 2 “Regitio de 2 pegifode
Regifio do |Acelesaghn Asslermglio
NE Wm“’ J e e 1 Mmﬂ .
g b= 0 ey | R
4 6 810 4 6 8 10 4 6 8 10
Puarosidade Porosidade Porogidade
Tipo 1 - Transporte Paeumético Tipo 2 - Leito (Fluidizada) Tipo 3 - Transporte de Fase
de Fase Diluida. Répido. Densa.
(@ (b (c)

Figura I11.26 - Tipos de perfis axiais de porosidade na coluna de elevaciio de sdlidos
(Riser) de um LFR, segundc YANG [78]

O LFR seria justamente a situagdo onde apareceria o maior
nmimero de regides. Para a regido de fase densa, YANG propde um modelo apresentado
na Figura TI1.27. A fase densa se comportaria conforme o modelo anular, onde haveria
uma regifio central de fluxo ascendente, em fase diluida, circundada por uma regifio
anular, em fase densa, junto a parede do tubo, onde o fluxo de sélidos seria descendente.
As premissas adotadas foram as seguintes:

1) O nicleo diluido apresenta didmetro interno varidvel,
transportando as particulas solidas pneumaticamente sob condigdes de “choking”;
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2y A porosidade da regiio anular, na periferia da parede, foi
assumida como sendo igual a porosidade de um leito fluidizado classico, operando na
condi¢io de minimo de fluidizagéo;

3) A velocidade de deslocamento dos solidos na regido anular € a
velocidade terminal da particula individualmente V;

4} Existe uma troca continua de particulas na interface entre as
duas fases que se da sob a forma de clusters que se formam e desaparecem em regime
transiente.

Regido Densa

Wicleo Dituido sob 1jo|  proxima da Parede
ComdicBes de Choking A~ Porosidade = &y
Porosidade = &, o | Veloc. da Partivula = U}

Veloe. da Particuls = Up,

Trelrl| Armstamento o
Tt L Reciroulagho estre
o Nicleo Diluido e
a Regifio Densa
na Parede, rm Forma
de Transientes Clusters

Figura 11.27 - Modelo proposto por YANG para a fase densa do LFR

Nestas condi¢@es existiriam duas porosidades na secfio transversal
da fase densa, a saber, s, na regifio anular junto a parede, € g no centro.

Segundo o autor, o modelo apresenta boa concordéncia com os
dados experimentais obtidos por WEINSTEIN er alfi [79], porém, come ¢ modelo esta
na pratica incompleto, os pardmetros das equagdes tiveram que ser obtidos dos préprios
resultados de WEINSTEIN, o que deixa a comparag@o prejudicada.

111.6.3.6 - MODELO DE RHODES (1989)

RHODES [80], em 1990, publicou um novo modelo para
descrever a estrutura de fluxo de uma suspenso gas-solido em fluxo ascendente. Este
trabalho buscou complementar um modelo estudado por GELDART [81] com base em
um balango de pressdes num sistema de LFC completo. RHODES buscou corrigir, em
parte, algumas das suas deficiéncias do modelo, como incluir o inegavel refluxo de
particulas junto a parede do Riser, chamando-o de Refluxo no Transporte de Fase
Diluida
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Estudando um grande namero de corridas feitas em seu
equipamento, onde mediu perfis axiais e radiais de concentracdo de solidos em diversas
condigdes operacionais, RHODES apresentou um modelo amplo buscando prever tanto
o perfil de concentragbes axial como também o radial, que ja havia sido detectado por
diversos outros pesquisadores. Suas principais premissas foram:

i) A estrutura do fluxo consiste de uma regio central onde os
solidos sobem em fase diluida, circundada por um dnulo onde os sélidos descem como
um suspensio de fase densa,

if) Todo o gas passa através do centro, ndo existindo fluxo de gas
na regido anular, premissa esta evidenciada e documentada por BADER e1 alli [82];

) Em qualquer posicio axial existe uma taxa liquida de
transferéncia de soOlidos da zona central para o &nulo. Esta taxa de transferéncia ¢
diretamente proporcional a concentragio de sélidos no centro ¢ a area da interface
centro/anulo;

iv} As particulas na zona central se comportam como particulas
individuais de formas que a velocidade relativa ou a velocidade de escape (“slip
velocity”) entre o gas e as particulas € igual a velocidade terminal de uma particula
simples;

v} A velocidade superficial € muito maior do que a velocidade
terminal de uma simples particula;

vi) A porosidade na zona central g, ndo varia com a posi¢io
radial. Esta premissa esta baseada nos trabalhos de BADER et alfi [82], MOROOKA ef
alli [83] e RHODES [84];

vil) A velocidade de queda dos solidos na regido anular ¢
determinada pelo balango global enire a forga gravitacional e a forga de fricgiio com a
parede, e permanece constante para uma dada combinagio de propriedades das
particulas e material da parede;

viil) A porosidade no fluxo descendente da suspensfio no anulo €,
¢ independente da posigfo axial no Riser.

Com estas sete primeiras premissas do modelo foi possivel
escrever as seguintes expressdes para o fluxo de gas e de solido no Riser:

a) Balanco de massa na zona central (premissa iv):

W,=p, Ao’ (1- ¢,) [s th - r/;] 111.88

Incorporando a premissa “v” e rearranjando a Equagiio 111.88, ¢
possivel obtemos uma express3o para a porosidade no “core”.
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Baseado na premissa “iii”, podemos escrever:

G,  4p,K(1-¢,)
e pm 111.90

Derivando a expressdo acima usando um incremento finito de altura Az, obtemos:

dp K{l— ¢
AG = - --—’3-%’-—,(—-—1)— Az I1L.91
Do

mas também AW, = AG Ad’ 111.92

se o € considerado constante numa pequena secio de coluna de altura Az,

O balango de massa de solidos, sobre uma altura Az, sera dado

por:
AW, = AW, 11193
b) Balanco de massa na zona do 4nulo:
W, = p,Al1-0?)(1-¢,)v, 111.94
W i
rearranjando, vem: o= | 1- ——F"—v— 11.95
ppva(ﬁwsa)A '

As EquacgSes 11189, 11191, 111.92, 111.93 e 111,95, podem ser
resolvidas em seqiiéncia para um dado incremento de altura Az, usando valores iniciais
de W,, W,, U e o.. Assim, encontrado W, e W,, determina-se o valor da taxa liquida de
fluxo de sdlidos G, no Riser, e o modelo ira prever as variactes de We.e W,, g. e . com a
altura. A concentracfio de solidos pode ser expressa por:

t-g= (1-g,Jo? +{1-¢, ) (1-a) I11.96

A Equagiio [1.96 nos permite concluir que a variacfo axial da
porosidade pode ser predita com a altura do transportador, RHODES obteve diversos
perfis radiais de concentracio em condi¢Bes operacionais bem definidas (U, G,, d;, D,
etc.) e em diferentes alturas do Riser, semelhantes aos nossos resultados exemplificados
na Figura [11.21. Com estes perfis foi possivel determinar W,, W, e o para cada posigio
axial. O valor de a foi determinado na posi¢do radial onde Gs é zero. Os valores de W, e
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W, foram inicialmente determinados na posi¢io radial mais baixa e, estes valores iniciais
foram usados no proprio modelo para prever os valores de W, e W, £, € £ e ¢ em novas
posigBes axiais mais actma. Os valores obtidos foram usados para calcular a taxa de
recirculago no leito x, usada por NAKAMURA e CAPES [74], defimida como:

K 7, 11197

TW-w,

Segundo RHODES, o modelo conseguiu bem representar os
resultados de laboratorio, prevendo os efeitos o aumento da velocidade na concentragéo
de sdlidos e concordando com os resultados de outros pesquisadores como HERTGE et
alli {63], RHODES e GELDART [81] e LI e KWAUK [36].

Pelas conclusbes do autor, o grau de recirculagio de solidos no
regime de refluxo no transporte de fase diluida cresce com o aumento de G, e decresce
com o aumento da velocidade superficial U. As demais conclusGes relevantes deste
trabalho séo:

a) A troca do perfil radial ao longo da altura, detectada nas
medidas experimentais indicou existir uma taxa de transferéncia de massa da regifio
central para a regido anular, ao longo do eixo;

b) O valor da taxa de recirculagdo de sélidos x, cresce com a
queda da velocidade superficial e aumenta com o aumento de G. k cai com a altura do
Ruser;

¢) A fragio do didmetro do transportador ocupado pelo fluxo
descendente de solidos (1-ot), cresce com a queda da velocidade e com o aumento de Gq;

d) (1-a0) cai com a altura do transportador.

O modelo recebeu ainda mais duas prermssas, permitindo assim
prever também um perfil radial, porém esta parte do modelo serd comenta a seguir,
quando discutirmos os modelos radiais.

111.6.3.7 - MODELO DAS EQUACOES DE NAVIER-STOKES
PARA MULTIFASES DE GIDASPOW (1990)

GIDASPOW, TSUO e DING [5%, 60, 61}, propuseram um
modelo baseado na solugio de um sistema de equagdes obtidas a partir das Equagdes de
Navier-Stokes, aplicada a um escoamentc em uma fase fluida. Foi um aplicagio do
escoamento classico onde as equagOes foram generalizadas para um fluxo multifases

aplicada a um Riser de LFC.
Como existe a presenca das particulas solidas, os autores

modelaram o escoamento como se este possuisse duas fases distintas: a fase densa, com
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a presenca marcante dos solidos; ¢ a fase diluida. Desta combinagsio surgiu o nome do
modelo, denominado Modelo das Equacdes de Navier-Stokes para Multifases.

As equacdes foram entdo aplicadas as fases como se fossem dois
fluidos distintos, onde as forgas de dissipagfo de energia, pelo atrito gas-particula, sio
consideradas com base num modelo onde inclui-se um termo de “viscosidade do sélido™,
oriunda dos efeitos das colisBes aleatorias entre as particulas. Este trabalho j& havia sido
desenvolvido por GIPASPOW [85] em 1986, para a fluidizagio borbulhante, e esta
apresentado na literatura [60].

A generalizacio das equacdes de Navier-Stokes, para um fluxo
multifases, foi obtido tomando-se as seguintes premissas para o escoamento:

a) O gas e o soOlido sfo tratados como dois fluidos
interpenetrantes;

b) Todas as particulas solidas siio consideradas idénticas,
caracterizadas por um didmetro médio e uma massa especifica,

As equagdes dos balangos de massa e momento para a fase do
fluido e a fase particulada foram resolvidas com o auxilio de um supercomputador. As
varidveis dependentes do sistema foram a porosidade, a fragdo volumétrica de solidos, a
pressdo do gas, as componentes das velocidades verticais e horizontais do gis e dos
solidos. O sistema de equagtes do modelo hidrodindmico e as equacgdes constitutivas
usadas foram as seguintes:

Equagdes da Continuidade da Fase gasosa:

fw%i%)ﬁ + Ve(pe,U) = 0 111.98
da Fase Solido im(mgﬁid + Ve (ppgp I?') = 0 111,99

Equagdes da Conservagdo de Momento no gas:

J (pgeg {7)

P + Ve(pg&‘gﬁﬁ)x - VP + ﬁ(ﬁ—ﬁ)%vo .sg;gir p.e, g 11100

onde re= 2u V' U- YuvVel I 101,101

vii= Y [Vﬁw;_(vﬁ)f} I11.102
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Momento no solido

o) + Velp,e V) = B(0-P)- T Ve, +Vee,r,46,p,g IULIO3
onde to= 2u V'V~ Y p, VeVl 111,104
v o= Y [W?+ (Wﬂ IIL105
g+ &,= 1 HnL106

Equagdes Constitutivas do Modelo:

P

—— IL107
RT

(s ideal p, =
Coeficiente de Fricgiio da Interface fluido-particula da Equaciio de ERGUN [02, 86]:

EHP, pgpplﬂg mVplgp

para £ < 08: f =150 - + 1,75 TI1.108
(ggdp¢p) (Pp - Pg) (ggdp¢p) (pp a ,Og)
para & = 08 e baseada no coeficiente de arraste de uma esfera simples:
U £
g=2c, V-Vl pusty £ 111,109
4 dﬁ¢p(pp - pg)
C.= %ﬁt ( 0,687
com b= g (14015 Re") Re < 1000 111.65
L =0,44 Re > 1000 11L.66
U -V| dp.e¢
Re = Ve i 1167
Hy
Modulo de Tensdo do Sélido:
or 8,765 15,43
I (g,)= —-= 100 IL.110

0O Modelo de GIDASPOW, com a generalizacio das Equagles de
Navier-Stokes, mostrou-se capaz de prever o regime de fluxo de um LFC, inclusive
prevendo uma estrutura tipo “Core-Annulus” para o escoamento. O modelo também
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prevé a formagdo dos clusters descendentes na parede, enquanto os solidos sio elevados
pelo centro do transportador.

Outro resultado expressivo foi a previsio da influéncia da
velocidade do gas, do tamanho das particulas e do diimetro do transportador no fluxo de

solidos. Os autores ainda desenvolveram uma simplificagio com um modelo
umdimensional, porém este atatho nfo permitiu prever a formacfo dos clusters ou seja, o
fluxo descendente.

111.6.3.8 - MODELO DO MOVIMENTO BROWNIANO E DA
TEORIA DO CAMINHO ALEATORIO DE ZHANG
et alli (1990)

Com base na equagiio da difuso, ZHANG et alli [87],
apresentaram, na IIl CFBT, um modelo alternativo que apresenta um expressio simples
para a distribuicio longitudinal de porosidade em um LFC.

Tomando como ponto de partida o trabatho de LT e KWAUK [36,
75, 761, apresentado no item II1.6.3.4 - Figura 111.24, consideraram que o movimento
aleatorio das particulas seria similar ao processo de difuso no meio ambiente.
Combinaram entdo os modelos do movimento Browniano e a teoria do movimento
aleatorio da particula em um leito fluidizado répido e encontraram uma expressdo, que
corresponde a Equacio de Fokker-Planck, onde a porosidade média pode ser expressa
por:

1111

onde, os dois termos da direita, representam o fluxo convectivo e difusivo

respectivamente. No estado estacionario J % = 0 Substituindo V = Gy/(1-g) p, na

equagio acima vem:

-y 2
G de Ak 1112
(} - g) £, dz dz
Propondo agoraque & = V%ﬂ* , aexpressdo acima € rescrita e temos:
3 2
G de dz 1113

Je, pF* dz’ dz

Assumindo que A = GJ/pF* e P = de/dz, teremos que d’s/dZ’ =
P(dP/de), e nds iremos obter:
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dp _ o
AP [ dg) - P=0 111114

ou ainda que dP/de = 1/A, tal que:

d%z: P= %+ C HL115

onde C € a constante de integragio.

Para a fase diluida, € torna-se &* no topo, com Z -» v, ¢
de/dz — 0, logo C = - e¥/A, Integrando a Equagdio II1.115 no intervalo {z, z), nos
obteremos uma expressdo simples para a porosidade na fase diluida:

‘ dg* = J*f dz 1,116
(€¢+aﬁ}!2 &-t A 2
i B £—¢ 1 ~ £ -5
= (z-z)= 1In (guga)/z — = In (gm sa)/z 117
N .} e T (5 < 2) 111,118

Para a fase densa, € tende a &, no fundo, com Z — + o, e
de/dz — 0, correspondentemente, logo a Equacfio II1.119, abaixo ird expressar a
porosidade na fase densa do letto:

£= g, — L g lmlin (z > zi) m.119

onde g, e £*, podem ser calculados pelas expressdes empiricas propostas por LI et alfi
[76], respectivamente as Equagtes 111.82 e 111.83, do item 111.6.3.4. O valor do ponto
de inflexdio z; serd entdo dado pela expressio:

( ) 1,922
z;= L- 1754 { %:—f—%- d, g:l (UWVP) - 384 11120
g

onde V;, = Gg/[(}"sa) (pp - pg)]v

O presente modelo pode assim ser chamado de Modelo do
Movimento Browniano e da teoria do caminho aleatorio. A expressiio resultante mantém
o perfil tipo “S” proposto por LI e KWAUK. O pardmetro F apresentado no modelo
pode ser considerado como um pardmetro de freqiiéncia ligada a forma dos “clusters” no
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LFC. Segundo os autores, neste particular trabalho o parimetro mostrou ter seu valor
ajustado em torno de F* = 0,02 57

1i1.6.3.9 - MODELO DE KUNII E LEVENSPIEL (1990)

KUNII e LEVENSPIEL {88, 89] também propuseram um modelo
descontinuo de duas fases para descrever o LFC. Segundo os autores, o sistema pode ser
descrito considerando-se uma fase densa continua e de porosidade praticamente
constante, localizada no fundo do Riser, e uma fase diluida, que se inicia na interface e se
estende pelo “freeboard” do Riser, onde a densidade varia com a altura do freeboard Hy.

O trabalho foi dividido em duas partes: primeiramente
apresentaram uma generalizagdo do Modelo de Arraste de S6lidos no Freeboard,
anteriormente proposto por LEWIS ef alli [90], e; depois propuseram o aproveitamento
deste trabalho na modelagem de um LFC.

Fot com LEWIS que surgiu o conceito do TDH (“Transport
Disengaging Height”), isto &, a altura acima da superficie de um Leito Fluidizado
Borbulhante, a partir da qual o fluxo de arraste de particulas se torna aproximadamente
constante. O foco do problema do arraste se localiza abaixo do TDH, onde a densidade
“bulk” da mistura varia com altura do “freeboard” h. Nas condi¢bes normais, o altura do
“freeboard” deve ser superior ao TDH, situagfio esta chamada de refluxo completo. Pode
ocorrer entretanto, que a altura Hy seja menor que o TDH. Nestes casos possiveis,
LEWIS propés o seguinte:

a) Quando ocorre a situagio de refluxo completo, a densidade

“bulk” da mistura no “freeboard” cai exponencialmente a partir de um valor inicial igual
ao da supetficie do leito;

B Doy € 11121

b) Para pequenos Hy , tal que Hy < TDH, a densidade da mistura
serda menor que um valor constante do que no caso em que ha refluxo;

Pe— P= cte 11122

¢) O fluxo de arraste do leito G,, é proporcional a densidade dos
s6lidos na saida, de onde se assume que este arraste cai exponencialmente também;

G,= G, e ™ 11123
Pelas condi¢des de operagio do leito, em qualquer lugar do
“freeboard” deve haver um fluxo de sélidos ascendente G e um fluxo de solidos

descendente Gy, tal que .

Gi- Ga- Gu 111124
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KUNII ¢ LEVENSPIEL [88] propuseram uma ampliagio do
modelo de LEWIS aplicando-o a LFC. Eles postularam a existéncia de 1rés fase distintas
no “freeboard”, como é apresentado na Figura I11.28.

Na fase 1 as particulas finas estdo completamente dispersas na fase
diluida e sio arrastadas pela corrente de gas com a velocidade u;. Na fase 2 aglomerados
de particulas sdo projetadas pela superficie do leito movendo-se para cima com
velocidade u,. A fase 3 é representada pelas aglomerados de particulas e um fina camada
da solidos junto a parede do Riser, todos movendo-se para a base do leito com
velocidade u;. Finalmente os aglomerados que se movem para cima s30
progressivamente dispersos e também trocam de diregfio retornando para o leito.

Figura 111,28 - Modelo de Arraste de Particulas no Freeboard por KUNII e
LEVENSPIEL [88, 89]

Resolvendo o sistema de equagGes diferenciais para este modelo é
possivel obter uma express3o para a distribui¢io da densidade média da mistura do fluxo
ascendente no “freeboard™
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LT XP o - 111125
Po— XP
G - xG. .
i 111126
G‘.«;Da_ XGS °
1 .
onde 2z — 111,127

Como a velocidade ascendente dos aglomerados u; € proporcional
a velocidade superficial, a Equaco H1.127 pode ser rescrita como:

1
8 o g ou all = cte 111128

Baseado nas expressdes acima, KUNII ¢ LEVENSPIEL [88]
estimaram o valor da constante “s” a partir de dados de diversos pesquisadores,
chegando as seguintes conclusdes:

a) A constante de decaimento cresce com a queda do didmetro da
coluna e com o crescimento do didmetro da particula;

b) A constante de decaimento do “freeboard” de um leito
fluidizado borbulhante, turbulento ou de fluidizagfio rapida decaem na mesma faixa de
valores.

A partir desta importante conclusio, os autores fizeram
consideracdes sobre o projeto de operagdes em LFC. A Figura II1.29 apresenta o perfil
padrio proposto nos estudos de KUNII e LEVENSPIEL.

Considerando a regifio de arrastaste na coluna, a partir da
superficie do leito, a Equacdo I1.125, por similaridade, pode ser rescrita como:

Sp“ £

L g 111129

W
P

B4

e a fraco de solidos na saida da coluna sera:

60= 60+ (8,0 53] & 11130
P . P _ G,

ondex =1, &, = *f““, &= gm ST NL131
P B Y

O valor médio de &, na regido de arraste acima do leito na altura
Hy (saida) pode ser calculado da seguinte forma:
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[ ™ & dn |
5 1132

Substituindo a Equagio I11.129 na Equagfo 111.132 e integrando obtemos:

#
By~ E €, &
- d e< i :
§,= £;+ p ) (Im e aHf) =g+ ™ po

aH, aH,

11133

—y

Y

: Spc = 0.(}2 - 0-05

€pd = 0.16 - 0.22

Figura I11.29 - O LFC e as diferentes regides de concentragdo de solidos

Finalmente, a massa total circulante M, na coluna do Riser de
altura total L = Hy+ Hy , sera ento:

—- gpdm 8;}6 H ( a«)

134

Ap

?

Desta feita, nos podemos operar um sistema de LFC de quatro

maneiras distintas;
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I) Massa circulante constante M; U livre para ser alterado;
IT) Fluxo de circulaggo de solidos G, U livre para ser alterado;
) Fluxo de gas constante (U), G, livre para ser alterado;
IV) Ambos, G; e U podendo ser alterados independentemente.

Os autores detalharam as quatro situacgtes acima identificadas. A
Figura IH.30 mosira os perfis padrdes nas quatro situagBes.

Mode I Mode I Mode IV
L,,,f Zé-m 100 xg/m% u=4m/s u (o kg/mls
10 | T 400 (\?_’l&'(_ “““ )
u(mls)* \\\\\\\\ JoL 200~ * . N
1! u(m/s) 11 & 1o 2,70 6 |

2 | 2, o100 M e

iso | \500 1

‘\\.‘

el |
AN RASIE

- 1 [ Gy=40tghis | | :

— & )

R B T [ N bl | L.t

¢ 01 02 0 o01 02 0 01 02 o 01 02
8y (™ €, () € €

Figura 111.30 - Perfis de porosidade em varias condigdes operacionais, conforme KUNII
e LEVENSPIEL [88, 89]

Apesar de simples, existem alguns aspectos negativos deste
modelo sdo, cujos principais s3o:

a) E mais um modelo que considera constante a densidade da fase
densa do LFC, fato este comprovadamente mexistente;

b) E também mais um modelo descontinuo na intersecio fase
densa/fase diluida;

¢} O modelo ndo acrescenta novidade na modelagem do perfil na
fase diluida, apenas muda o nome do coeficiente de ajuste, pois no mais o modelo ¢ na
pratica uma reedi¢8o dos modelos ja existentes;

d) O modelo parte de generalizaciio de um modelo auxiliar de um

leito fluidizado borbulhante, o que deixa lacunas muito grandes pelas obvias diferengas
nos dois regimes de fluidizagdo.
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I1.6.3.10 - MODELO DE LOUGE e CHANG (1990)

Tanto em um LFC como no transporte pneumatico, a medida do
perfil axial de pressdes, num tempo médio, é convenientemente inferida pelo uso da
porosidade média numa dada secio do Riser. No final do leito, a perda de pressio
estatica AP/Az pode ser igualada ao peso da mistura na se¢io do Riser [77, 78, 91];

dpP ..
— [ pf1- &)+ pe] & [IL.135

E sempre bom lembrar que esta expressio desconsidera as perdas
com fricgéio na parede do Riser e a zona de aceleragdo das particulas.

LOUGE e CHANG [92] propuseram um modelo assumindo que o
perfil radial de porosidade e a velocidade observada nos Riser de LFC, ndo podem
contribuir significativamente na transferéncia de momento na direciio vertical. Eles
desprezaram as forgas de tensdo nas fases solida ¢ gasosa e consideraram um fluxo
unidimensional. Com estas premissas as equagdes de momento para o gés e para o sohido
foram simplificadas, resultando as expressoes:

duU, P |
pel, o= —e K II.136
v |
p, (1~ s)vp-a-zl ~ - p(l- 8)g- (1- &) %+ F, 11,137

onde o termo (1- £)dP/dz representa o efeito do gradiente de presséo sobre as particulas,
semelhante a forga de empuxo de um fluido.

Como o termo de convecgdo do gas € muito menor do que seu
correspondente na equagiio do solido, isto &, peU(dU/dz) << py(1-£)V(dV/dz), as
Equagbes acima podem ser combinadas resultando:

dp , dv |
Tz p,(1-2)V, g o1~ ¢)s 171138

Aplicando-se agora a equagio da continuidade para um fluxo
unidimensional na fase solida, a equago fica reduzida a:

&% (1~ €)v,| =0 111139
dav V, d{1- .

diferenciando vem: —% = - —F -9 111,140
dz 1- ¢ &
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Usando agora a definigdo de fluxo de sdlidos G, = p, (1- ¢), a
equacdio I11.140 pode ser substituida na equagiio IIL.138, obtendo-se uma equagio
diferencial ordinaria que descreve o perfil de porosidade axial:

dif- ¢ ng 3 P 2
—ﬁ—&—;—)—m o (1- )+ o (1- &) 111141

A solugio desta equagdo requer o conhecimento do perfil axial de
pressdes e uma condi¢8o inicial de porosidade especificada em algum lugar no Riser. Em
um LFC tipico o perfil de porosidade proxima ao topo ¢ normalmente diluido e
plenamente desenvolvido. Os efeitos da aceleracgiio também sio negligenciaveis naquela
posi¢do e logo a Equacdo I11.135 pode nos dar uma boa estimativa da porosidade
proxima ao topo, necessaria como condigdo inicial para solugiio da equagfo I11.141. A
integracdo da equacio nos fornecera os valores de € com o decréscimo de h.

Entretanto, esta integracfio precisa ser interrompida bem antes da
entrada do retorno de solidos no fundo do Riser, pois esta injegiio provoca sérias
distor¢Bes no perfil por desconsiderar a acelerago das particulas e a tendéncia inicial de
haver componentes radiais de velocidade. Nestas condi¢les a equagiio de momento
precisa ser rescrita como;

"E?E [pp(l“ 3) v, ] ~ “99(1“8)g+ K 1I.142

A forga de atrito, por umidade de volume, pode ser obtida
multiplicando-se a forga de arraste sobre uma tGnica particula pelo nimero de particulas
por unidade de volume, assim:

U U 3P
F=C, —V]—- )__ ~& (1- g)g"* II1. 143
S e "[a Vo) d, (1= ¢)e
24 0,687
onde Cp= == (1+ 0,15 Re™¥) Re < 1000 11165
e
Cd =044 Re > 1000 I11.66
(o ]
L;W Vp_l P,
Re, = 111,67
It

Uma solugiio simples para a equagio 111.142, ¢ fazer o termo
do empuxo - (1-e)dP/dz, ser ignorado pois {1-)°p, g < (1-g)p, g. Na equagio IIL.143,
o termo £ é uma correlagdo para a forca de arraste sobre uma particula simples que
ocorre na presencga de outras particulas. Dados agora os valores de g, G, e U, podemos
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realizar a integrago numérica da equac8o I11.142, que nos fornecera uma estimativa com
a parcela da aceleraggio, excluida nos calculos anteriores.

Rearranjando a Equagdo I11.141, podemos explicitar o termo do
gradiente de pressdes:

&P (1- ¢) A f-{[l——} 1144
dz DB E p, dz \1-= -

Desta forma, o gradiente de pressdes aparece composto de dois
termos: o primeiro € a perda estatica da mistura e a segunda representa a contribuigio do
gradiente de porosidade sobre o gradiente de press&o total. Quando ndo existir gradiente
de porosidade ou para pequenos valores de G, 0 segundo termo se torna negligenciavel.

TIL6.4 - MODELOS PARA OS PERFIS RADIAIS DE CONCENTRACAO

1.6.4.1 - ASPECTOS INICIAIS E HISTORICOS

Conforme vimos na revisdo dos principals modelos para a
determinagio do perfil axial de porosidade, a concentragdo de sélidos ndo apenas varia
ac longo da altura da coluna de transporte, como também em na dire¢fio radial
Observagdes experimentais comprovaram que 0 movimento dos solidos € ascendente na
regido central da coluna e descendente nas proximidades das paredes, sendo que esta
movimentagio, denominada de circulag@o interna de solidos, é mais acentuada na regifio
inferior do leito e pequena ou quase nula na regifio superior [38].

No inicio das pesquisas da fluidodindmica do LFR, ndo houve
preacupagdes com este fendmeno, tanto que, nos trabalhos iniciais de YERUSHALMI ef
alli [11, 33], foi reportada a existéncia de variagDes axiais da concentragiio de solidos no
transportador, porém os autores assumiram que a concentragio radial era uniforme.

BIERL ef alli [93] em 1980, operando um LFC em condigtes
idénticas as reportadas por YERUSHALMI [11, 33], observaram uma grande variaco
na concentra¢do radial dos solidos. Porém, foram WEINSTEIN ef alli {94, 951, que em
1985, usando raios-X, mediram pela primeira vez as distribuicdes radiais e axiais de um
LFC com 0,15 m de didmetro e 8 m de altura. Um ano depois, BERKER ¢ TULING
[96], apresentaram suas medidas de distribuicfio radial de solidos em um Riser de 7,5
polegadas de DI, obtidos com o auxilio de uma cidmara de raios gama. HARTGE ef alli
[63], em 1985 ¢ RHODES [84] em 1986, usando sondas apropriadas, completaram o

grupe de pioneiros a evidenciar uma estrutura de fluidizagio tipo centro diluido/anulo
denso para a fase diluida do LFC.

Em 1987 DRY [97], utilizando pela primeira vez um amostrador
nido isocinético de amostragem direta, semelhante ao usado por RHODES, examinou um
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possivel mecanismo de segregacio do leito pelo método de dispersdo de luz laser,
mostrando resultados interessantes quanto a possibilidade de existir uma segregagio no
tamanho das particulas na regido central do leito quando este operava em velocidades
elevadas.

Este resultado representou um forte indicio para a teoria dos
“clusters”. Isto porque, o fendmeno ndo foi observado em velocidades baixas, quando a
forca de coesdo das particulas impedia a segregacfio. Mais tarde, WHITE e DRY [97],
utilizaram um gas tragador para investigar as caracteristicas de transporte no leito. Eles
observaram que a velocidade de transmissdo do gés crescia substancialmente quando
eram introduzidas particulas solidas no leito. Neste trabatho, foram usados pos de FCC,
Grupo A da classificagio de GELDART. Segundo os autores, a configuragio
centro/anulo, sugerida por RHODES, sofreria um colapso progressivo em altas
velocidades. Os resultados, de certa forma, foram concordantes com o modelo proposto
por RHODES.

Na mesma época YERUSHALMI er alli [35], estavam
consolidando sua teoria de “clusters” iniciada em 1978. Muitos outros pesquisadores
também observaram variagtes do perfil radial em leito borbulhante e po transporte
pneumatico de fase diluida, porém, foram os estudos de RHODES ¢ GELDART [81, 80]
que melhor observaram esta varia¢io radial e axial do fluxo de sélidos no leito rapido,
identificando aquile que passou a ser denominado de Refluxo do Transporte de Fase
Diluida, isto é, o Modelo de RHODES [80] apresentado em 1989 e ja descrito
anteriormente.

Os perfis de concentragfio de solidos ao longo do raio foram
medidos com o auxilio de sondas colocadas ao longo do transportador, cujos tipos ¢
descrigdo serfio tratadas a seguir. As Figuras I1.20 e IIL21 apresentam perfis radiais
obtidos em nossas medidas com amostrador semelhantes ao usado por RHODES [84],
cuja esquema basico esta apresentado na Figura IIL31.

A ..
&} @ Tubo de aco (5.0 mm DE, 4.0 mm DI)
B / Indicador da orientagdio
g g, da extremidade do probe
N
s [/ i}
2 ”v_'_"-—‘ m .
[ \ e EDafun S SRR
i} 70 mm ‘ B )
.rt f | I
Detalhe da
extremidade
do probe

Figura II1.31- Sonda tipo néo isocinética utilizada nos trabalhos de RHODES

Como a produgiio de modelos para descrever os mecanismos de
transferéncia de calor e as reagdes em LFC requerem um methor estudo ¢ compreensio
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dos movimentos dos solidos e do gas, os trabalhos desenvolvidos por RHODES
contribuiram bastante para uma macro visualizagio do leito rapido. Com o avange de
seus estudos foi possivel melhorar a modelagem dindmica do LFR. A seguir faremos uma
descrigio, em ordem cronologica, os principais modelos para descrever os perfis radiais.

111.6.4.2 - MODELO DE RHODES (1990}

Martin Rhodes é atualmente o pesquisador que mais tem se
esforcado em contribuir para a modelagem de um LFC. Ja tivemos oportunidade de
descrever seus estudos para perfis axiais de concentragdes, especificamente 0 que ele
denominou de “Regime de Transporte de Fase Diluida com Refluxo”. Partindo das
consideragdes ja efetuadas no item I11.6.3.6 ¢ observando a Figura I11.27 do modelo de
YANG, RHODES [80] acrescentou ainda as seguintes premissas para incluir também a
descri¢do do perfil radial de um LFC:

ix) O gas que passa pela zona central do Riser exibe um perfil
laminar de velocidade,

x) O fluxo de solidos descendente no anulo esta uniformemente

distribuido sobre uma area anular.

Desta feita, o modelo nos fornece que, numa dada posigdo axial
particular, a taxa de massa ascendente no zona central, W, , a porosidade no core &, sdo
independentes da posicio radial, e a fraco de area da segdo transversal ocupada pelo
core, 0. A premissa “ix” nos fornece a velocidade do gas como uma fungdo da posigio
radial, tal que:

[ r’

u= 2U] I s | 111145

A velocidade local da particula no “core” sera entfio calculada
como um fungdo de r. Incorporando a premissa “iv”, que propde particulas individuais
no core com velocidade relativa de escape igual a velocidade terminal de uma particula
individual, vem:

Vp= 20—, TIL.146

Assim, o fluxo local de solidos G,, sera dado por:

)
ZUl-'i{j&g l

- v }Ips(iw &) II1.147

<

G,

¥

[
|
_|
|
|
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A Fquaco acima pode ser usada para calcular o perfil do fluxo
radial no “core”, isto €, entre r = 0 e r = R, enquanto que o perfil de sdlidos na zona
anular, G,, pode ser calculada com o auxilio da premissa “x”, logo:

Wﬂ
Ga: W I11.148

Este resultado pode ser usado como modelo para expressar perfis
como os apresentados na Figura IIL21. E evidente que a aproximagdo fica apenas no
razoavel, pois o modelo ndo considerou o fato de haver atrito junto a parede, o que na
pratica provoca um achatamento do perfil, bem como n3o considerou a continuidade
existente entre os fluxos da duas regides. O presente modelo apresenta uma
descontinuidade inaceitdvel em termos qualitativos, visto que, o fluxo G, em
r=[(l-c)R - Ar], ¢ iguala G, em r=R, isto ¢, constante e maximo, porém em
r = {1-)R (interface) ¢ igual a zero.

A melhor conclusio do modelo, foi propor um perfil radial
parabolico para a concentracdo de solidos, resultado este que nfo pode ser generalizado,
pois mostrou ser influenciado pelas restrigbes da saida nos Raisers, como 0s nossos
dados irdo mostrar no Capitulo V.

Este é o primeiro modelo completo que busca descrever a
estrutura do fluxo da fase densa de um LFR. O trabalho de RHODES mostra boa
concordancia com seus proprios dados experimentais.

111.6.4.3 - MODELO SEMI-EMPIRICO DE RHODES, ZHOU E
BENKREIRA (1992)

Outra colaboragio de RHODES ef alli [98], foi propor uma
expressdo semi-empirica, obtida com auxilio de diversos dados experimentais, para
prever a segregacdo radial de solidos em um fluxo ascendente de uma suspensdo gas-
sélido diluida.

O ponto de partida é o modelo “Core-Annulus” do proprio
RHODES, que se utilizou de seus dados e de outros pesquisadores, para obter uma
equagio empirica que relacionasse a porosidade de sdlidos como fungiio do raio,
obtendo uma expressdo simples da forma:

2
- [i) 111149
l-¢ R

onde ¢ representa a porosidade média do solido num raio r do transportador.

A faixa de trabalho, ou validade da equagio obtida, fica entre as
velocidades superficiais de 1,4 a 15,3 m/s, didmetro do transportador entre 0,032 ¢
0,40 m, taxa de recirculacdio de solidos entre 6,60 ¢ 207 kg/mz.s, didmetro de particulas
entre 32 a 120 pm e massa especifica de 1.000 a 3.500 kg/ms.
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As consideragbes do modelo propdem um sistema fluido-particula,
em estado estacionario, isotérmico, com fluxo ascendente, onde o movimento radial
pode ser aproximadamente descrito pelas seguintes equagdes:

a) Continuidade: Assumindo que p, << p, ou consideravelmente
mais solido do que fluido se movimenta na diregdo radial

(- &prv = € = ce I1.150

b) Momento: com du/dr ¢ d*ur/dr®= 0, ou pequeno, ou ainda
sem haver aceleragio na fase fluida na direcfo radial, entdo temos:

U 1:%__,, Fi M1.151
dv,
(1“8) ppvr“g;“:" F, 1152

Aqui, Fi, é a forca de interface que pode ser obtida pela equacio
da Lei de Stokes e vale:

Fu= 5 (- o)u(vu) 153
P

e nio leva em consideragio o atrito devido ao fato da fase solida estar em baixa
concentragio na mistura. As equacdes acima podem ser combinadas, obtendo-se:

Cydv, v, G de Ve

= 1154
pdr +r2+Mp pwodr ot

0

2
onde Mu= . (1" ) < < r*, para particulas de pequeno tamanho na regido de
-£

interesse, isto €, longe do eixo do tubo. A solucio geral da Equacho IiL.154 sera do tipo:
ve= Cor MG 111155
onde C, é outra constante que, como C, precisa ainda ser determinada.
O perfil radial de concentragio da suspensio pode agora ser

obtido combinando-se as Equagdes 111150 e 111155, resultando:

&)
G TIL.156

1 C,
l-g=— — 1
P, G,
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~ Introduzindo agora a definicio de concentragio radial média,
(1 - 8) , definido pela expressio:

1
TR

R
- 3= — | 2n{1~ &)rdr 11157
0

podemos eliminar a constante C, na equagio 1I1.156 e obter:

o

(-
(-

Alternativamente, n6s podemos introduzir a expressio (1 - &)
como sendo a concentracio de solidos junto a parede do tubo e obtemos:

)

-1 {u iﬁ_} [_1:) &) [L158

Ci| \R

in |

Ho_

(1-5) {::} {a } 1L 159

R

As expressdes I11.158 e I1.159 sdo a base da comparagdo com 0s
dados experimentais, ¢ as duas equagdes combinadas nos fornecem:

- &) 1 (n fi) 111160
{I- & 2 4

RHODES e seus colaboradores examinaram os dados de outros
pesquisadores nas condi¢des de temperatura e pressio ambientes, como 0s obtidos por
HERB ef alli [99, 100], MINEO [101], HARTGE et alli {102] ¢ BERKER et alli [96].
Os dados foram compilados e apresentados na Figura 111.32, abaixo, de onde se concluiu
que, para regimes de transporte com refluxo de solidos o termo

-3 5
{1-g.,)/(1- &)= 5 até 5 em média 2 1161

assim podemos estabelecer uma média semi-empirica para a constante Cy/i1 em torno de
1/3:

C, 1 1 1
~2h e g — 5 — I1i.162
4 a 3 em mé cha3

B

assim, a solugo geral das equagdes 111.159 e I11.160 serédo:

%"f);: ({;-) 11163
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(g [mr"] ; 111164

(1-€) R
L
v r 3
j‘z [‘g} I1.165

Os resultados das expressdes acima propdem um perfil radial
parabolico para a concentragio de sélidos, ocorrendo concentragiio mixima perto da
parede do tubo.

3.0 ] } ;
(1918 =20 @RR 7]
o 20 Vo
Pj* - \ . S
S’ - .
\ a
W / :
0 A
~ 1.0~ A
L ) /{ 4 E
B & ¢ /'// 3 : B
£y e 7 .
0.0l ——tu | |
0 02 04 06 08 1.0
/R [-]
Autores Chave |z (m)| 2R (m) | U (m/s)|G; (kg/m?s)
TIERB et alli 1.6
(1989) [106] ® 5 0150 | 38 26
MINEO etalli[107]| M | 135 0205 @ 40 34
HARTGE et alli 29 49
(1988) [103] A 27 | 0400 37 20
BERKER etalli [101] () |5.33] 0.178 @ 15.3 1222

Figura 111.32 - Comparaco dos resultados tedricos e experimentais para transporte com
refluxo em fase diluida

Mais significante ainda € que as expressfes indicam um perfil
radial de concentragio dependente somente da concentragio média da seqio transversal,
independente de condigdes particulares de operagio como, tipo de particula,
propriedades do gas e escala do equipamento. Consequentemente, concluimos que deve
existir semelhanga no perfil de concentracdes de um sistema géas-particula operando em
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regime de transporte de fase diluida onde ocorre refluxo de material, como € o caso um
“Core-Annulus” de um leito rapido.

Os autores compararam suas considera¢des também com os dados
experimentais obtidos por TUNG ef alli [103], obtendo um resultado idéntico ao
apresentado na Figura 11132, ou seja, os sistemas que tem a mesma concentragio média
de solidos na segfio transversal, possuem idénticos perfis de concentragio, independente
do dimetro do tubo, propriedades das particulas, velocidade superficial e taxa de
recirculagio de solidos.

111.6.4.4 - MODELO SEMI-EMPIRICO DE RHODES, WANG,
CHENG, HIRAMA e GIBBS (1992)

RHODES e colaboradores [22], propuseram um interessante
modelo semi-empirico, que descreve o comportamento do perfil radial de concentrago
de um transportador, utilizando como pardmetro base o fluxo de solidos local G.. Para
os autores, o perfil radial de fluxo de sélidos, numa dada posigdo radial, pode ser
expresse pela em termos do fluxo reduzido de solidos, definido pela equagdo:

Gro gl1- (L) + b T1.166
. R

onde “a”, “b" e “m” siio coeficientes adimensionais.

O coeficiente “m” controla a inclinagio do perfil reduzido de
solidos e seu valor depende também das propriedades do leito de solidos e da geometria
do Riser. Ja os coeficientes “a” ¢ “b”" podem variar com as condigdes de operagdo G; ¢
U. A média do fluxo reduzido de solidos, na segiio transversal, por definigio, deve ser
igual a unidade, portanto;

L[ o S = 111,167
R G.
onde p=1- 2 111168
m+ 2

Assumindo que o transportador esta dividido em duas regides,
uma central ascendente (“core™), der=0ar =1y, e outra com fluxo descendente junto a
parede de, r = 1o a r = R, entdo podemos definir r, como a distancia radial até o limite
entre as duas regites, dado pela expressao:

1/m
rp = F‘ + 2 } R I.169

a m+2
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Examinando dados da literatura, os autores perceberam uma certa
similaridade entre os perfis de fluxo reduzido e a fragio de solidos, pois ambas
apresentavam uma forma parabolica. Desta feita, foi proposto uma expressio para a
porosidade do leito onde esta similaridade ficaria definida por:

p, - &) rY ;i
Wpﬁ(lw 5 ﬁ[R) + 1 5 170
rY B
onde g= — (- E)B[ﬁ) ~+~8+5 (1~g) 11171

e f é independente de G,

Assumindo que todo o gas passa unicamente pela regido central
(“core”) e que nfo existe fluxo de gas na regifio anular, junto a parede, que a velocidade
relativa entre o gas e o solido, na regidio central, ¢ igual a velocidade terminal de uma
particula isolada, V,, , tal que:

U
Vi= 7= v, 172
€
sendo U= Ve+ Vg HL173

e v; , € a velocidade local da particula, na dire¢io radial que esta relacionada com a
fracdo de solidos (1-¢,) local e o fluxo de sélidos local G, pela expressio:

G,

= 174
pp(lw F’R)

Vi

Do balango de massa da fase gasosa no transportador podemos
escrever.

U= — [ ™ 2nrus d TM1.175
U= <RE o nrl, dr

Combinando as expressdes, obtemos uma equagéo para o calculo
do parimetro “a”, para o perfil de fluxo reduzido de solidos;
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Com o conhecimento das propriedades fisicas dos sélidos e de
valores apropriados para “m” e “B”, o valor da constante “a” pode ser calculado de
forma iterativa pela expressio acima, para uma dada condigio operacional (U e G).

Os valores dos pardmetros “m” e “B” devem ser escolhidos para
um dado grupo de dados experimentais. RHODES er alli [22], verificaram que o valor
de m =35 foi satisfatorio para descrever os perfis. Ja para o valor de “B” fo1 observado
que este deve ser escolhido numa faixa entre 1,3 < B < 1,9

Um estudo de sensibilidade paramétrica indicou que, quando “m”
cresce, obtemos perfis mais achatados na parte central do transportador e profundos
perto da parede. Aumentando-se “B”, os perfis tornam-se geralmente mais planos. Foi
também observado que “B” cresce com a velocidade superficial e decresce com o

didmetro do transportador.

TR e o
\
<)
o 2.0+
S
&
8
% 0.0 ba
im)
o
2 .
B 2.0
8 G kg/m2s
o
é 63.5
A= 461
40 s1a e
ad 9.5 2
3
-6.0 ‘ ;
0.60 0.25 0.50 0.75 i.00
/R

Figura II1.33A - Comparago do Modelo

com dados experimentais
obtidos em Riser de 0,152 m DI,
U=3mfs, (m=35,3=15).

79

i & 3 g
G 20- &
3
=
% 0.0 ¢
2
|
] 204
3 G kg/m2s
g . 637
=] a 497
407 | . 30.7
o 20.0
6.0 i F T
000 025 050 075  1.00
r/R

Fig. 1I1.33B - Comparac¢do do Modelo
com dados experimentais

obtidos em Riser de 0.1
U=4m/s, im=353~=17).

52m DI

>




As Figuras 1I1.33A e B, ilustram o ajuste do modelo com os
dados experimentais obtidos por BERKER e TULING [96] e HARTGE et alli [63] para
particulas de 74,9 um de didmetro médio e massa especifica de 2.456 kg/m’, obtidas em
Riser de 0,152 m de didmetro, velocidade superficiais de 3 e 4 m/s, respectivamente, e
taxa de recirculagdo de solidos na ordem 9 a 64 kg/m?s.

11.6.4.5 - MODELO DE BERRUTI E KALOGERAKIS (1989)

Um 0itimo modelo radial relevante para ser citado é o modelo
proposto por BERRUTI e KALOGERAKIS [104] em 1989. O modelo também esta
baseado numa estrutura tipo “Core-Annulus”, utilizado escoamento em duas fases
(diluida central ascendente e densa anular descendente) e regime estabelecido.

O modelo entretanto é por demais simplista, pois propde uma
estrutura linear para as duas fases, ndo utilizando nenhum parémetro experimental para
ajustes, e uma estrutura parabdlica para o perfil de velocidades.

Os resultados apresentados desconsideram toda a problematica ja
discutida nos modelos mais complexos, o que deixa o modelo em condig8es limitadas de
aplicagio. Os resultados experimentais usados para comparar a feoria, apresentam erros
elevados na maioria dos pontos, alids como era de se esperar, pois ficam distantes das
linhas retas tedricas de porosidade e somente apresentam erros baixos para situacdes
muito particulares. Por estes motivos, ndo iremos pormenorizar este trabalho,
reconhecendo no entanto que, ele pode ser utilizado como um espécie de primeira
aproximacdo.
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CAPITULO IV - PLANO DE TRABALHO, METODOLO-
GIA, MATERIAIS UTILIZADOS E
EQUIPAMENTO

iV.1 - PLANO DE TRABALHO

Nosso Plano de Trabalho consiste em realizar um estudo da
fluidodindmica de um LFC, utilizando particulas classificadas como pertencentes ao
Grupo B da classificagio de GELDART [18, 19], aplicando uma metodologia ja
empregada com particulas do Grupo A, por pesquisadores como RHODES e
colaboradores [40],

Nosso trabalho se propde a colaborar no sentido de:

1) Realizar um revis3o bibliografica do “status quo” dos estudos
da fluidodinimica do tipo fluidizagdo rapida, alias ja apresentada no Capitulo 11,

2} Aperfeicoar, modificar, ampliar e operar um equipamento de
bancada em LFC, utilizado por PACHECO [105];

3) Realizar um levantamento de dados sobre os perfis de
concentragiio de solidos, axiais e radias, utilizando um grupo de particulas, ate agora,
pouco estudo, visando contribuir para elucidar e enriquecer as interrelagGes das varidveis
de processo, particularmente com a variagio da granulometria, tipo de material,
velocidade superficial e taxa de recirculago de solidos, comparando estes resultados aos
modelos e teorias atuais;

4) Finalmente, revisar e adaptar os modelos existentes e ja
propostos na literatura a partir de dados para sélidos do Grupo A, buscando amplia-los
para sua utilizagiio com particulas do Grupo B, servindo de ponto de apoio para futuros
estudos com outros grupos de particulas.

1V.2 - METODOLOGIA

IV.2.1 - MEDIDAS DOS PERFIS AXIAIS
Neste trabatho, os perfis axiais foram determinados utilizando-se a
técnica padrdo da variaciio da pressdo ao longo do transportador, desprezando-se os

efeitos de aceleragéio da particula, na entrada, e o atrito junto a parede.

Para 1sto, foram instaladas dez tomadas de pressdo ao longo do
Riser, distribuidas de forma estratégica, isto €, um maior nimero de pontos na entrada e
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saida do equipamento, onde sabidamente existem variagbes maiores do perfil de
concentragdes.

Assim foram instalados tomadas de presso a: 0,.30;, 0,63; 0,97,
1,30; 1,80; 2,30, 3,30; 4,30; 5,30 e 5,60 m da entrada do Riser, respectivamente. Os
dados obtidos foram armazenados e trabalhados em planilha padrio desenvolvida em
Excel 5.0.

IV.2.2 - MEDIDAS DOS PERFIS RADIAIS

Ja os perfis radias foram determinados através de sondas
amostradoras do tipo ndo isocinético, utilizados por RHODES ez al/i {40] e localizadas
a: 1,40; 2,90 e 3,90 m da entrada do Riser. Foram ainda feitas algumas determinagdes
nas posi¢des de 0,57 e 4,90 m da entrada também.

Cada perfil foi levantado através da medida de 8 pontos do fluxo
ascendente ¢ 8 do fluxo descendente, na mesma posigio radial, de formas a permitir a
determinagio do fluxo liquido naquele ponto especifico. O tempo médio de cada medida
foi de aproximadamente dois minutos.

A Figura IV 4 apresenta o esquema do eguipamento de bancada
utilizado e melhor ilustra a posigao e distribuigio dos pontos de medida.

IV.2.3 - FAIXAS DE TRABALHO

Foram realizadas medidas dos perfis radiais e axiais em cerca de
quatro materiais variando-se o tipo e a granulometria. As faixas de operagio foram
definidas como de altas velocidades superficiais, na ordem de 5 a 10 m/s com taxas de
recirculagiio entre 0-120 kg/m’.s.

IV.3 - MATERIAIS UTILIZADOS
1V.3.1- CARACTERISTICAS FISICAS DOS MATERIAIS

Foram selecionados seis materiais, trés areias ¢ trés calcarios.
Destes foram amplamente utilizados (medidas radias e axiais) apenas quatro, tendo em
vista a grande dificuldade pratica das medidas. Todas as amostras selecionadas ficaram
caracterizadas como pertencentes ao Grupo B da Classificacio de GELDART [18] A
Tabela IV.1 apresenta as caracteristicas fisicas dos materiais selecionados.

Os dados da Tabela IV.1 foram determinados nos laboratérios da
Fundagfio de Ciéncia e Tecnologia - CIENTEC, usando-se amostras de materiais
colhidas apés as operagdes, visto se ter observado variacdes de até 10% nos resultados
em relagdo ao material inicial por motivos de efeitos da elutriagio e geragdo de finos por
atrito.
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Na determinagio da densidade real da particula prp, fol empregado
o método previsto pela Norma NBR 6508/84, ao passo que a densidade de carregamento
(“bulk™) py | foi determinada pela Norma NBR 7251/82. Ja os didmetros médios das
particulas foram determinadas pelo método de Sauter, ou seja

d = IV.1

TABELA 1V.1 - MATERIAIS SELECIONADOS PARA AS MEDIDAS

5
Pro Pp dpx 10
AMOSTRA (kg/m’) (kg/o’) (m)
Tipo

Areia Tipo 1 (60-80#) 2630 1491 160
Areia Tipo 2 (80-1004) 2640 1491 149
Areia Tipo 3 (0-100#) 2820 1484 120
Calcario Tipo 1 (60-804) 2660 1455 134
Calcanio Tipo 2 (80-100#) 2760 1567 93
Calcanio Tipo 4 (35-60#) 2820 1502 341

1V.3.2 - CLASSIFICACAO DOS MATERIAIS ESCOLHIDOS

Com os dados da Tabela IV.1, foi realizada uma andlise de
Classificagio dos Materiais escolhidos utilizando o Diagrama de Classificagfio dos tipos
de pos proposto por GELDART e a seguir apresentado na Figura IV.1.

Pode-se observar que as caracteristica fisicas das particulas

selecionadas ficam perfeitamente inseridas na regifio definida por GELDART como
pertencente ao chamado Grupo B.
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IV.3.3 - ANALISE DA FAIXA DE OPERACOES

Conforme vimos na revisdo do Capitulo III, diversos autores
desenvolveram estudos e mapas de caracterizagio dos regimes de fluidiza¢io em funglio
das caracteristicas das particulas, fluido e condi¢bes operacionais. A fim de melhor
identificar a atual situagio dos dados obtidos, realizamos a seguir uma pequena
demonstragdo mostrando como se situam nossos dados a luz das propostas da
bibliografia.

Partindo-se de dados da Tabela IV.1, dados fisicos do fluido (ar
atmosférico) e condigbes maximas e minimas de operagfio, foram calculados alguns
nimeros adimensionais solicitados por dois diagramas caracteristicos propostos por
GRACE [27] ¢ HORIO {24]. Os calculos ¢ resultados sdo apresentados a seguir,
assumindo-se as seguintes condigdes;

Dados do Ar: py= 1,3 kg/m’
He= 2,3x 10° kg/ms

Dados do Solido: pep = 2630 - 2820 kg/m’
dp= 93-341x10°m

Condigdes de operacio; U = 6 m/s
Umax = 10 m/s

T T I |

Tamanhoe da bolha <0.25m

5000 Tamanho da botha < 0.1m

Pp-Pgi-
(kg/m3)

1000

500

bbb ] !

[ | Lot
50 100 500 1000 5000

Figura IV.1 - Localiza¢fio das amostras utilizadas no Diagrama de Classificagiio
dos Pos em Grupos de GELDART [18]
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IV.3.3.1 - Ntimeros Adimensionais e Mapas

Os nimeros adimensionais propostos sdo, respectivamente, para 0
diagrama de GRACE:

a) a velocidade superficial adimensional U%; e
b} o didmetro de particula adimensional d,*;
Para o Diagrama de HORIO:

a) o mimero de Reynolds de particula Re, ; e

b) o nimero de Archimedes para a particula Ar, definidos
conforme as equacdes IV.2 a IV.5 abaixo apresentadas:

i
. ek
U=y .2
Apgj |
1 3 T"
1 Ap e 3
= Ar? = dp p;gJ V3
d p.U
Re, = Py V.4
ug
A O oo, P s
P MZ

Aplicando-se as condigBes do nosso caso chegamos aos seguintes
valores minimos ¢ méaximos para os nimeros adimensionais:

U* min = 10,3
U*max= 17,6

dp* min= 35,7
dp* max = 21,5

Os resultados foram colocados sobre os diagramas ¢ os resultados
sio apresentados nas Figuras IV.2 e V.3 respectivamente. No diagrama de GRACE os
pontos ocupam parte da regifio sugerida como de fluidizaco rapida, enquanto que no
diagrama de HORIO a maioria dos pontos caem na regio F (Fast Fluidization).
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log Ar

log Re,

Figura IV .2 - Diagrama de HORIO mostrando a regido dos pontos experimentais.

Na regidio temos: P- leito fixo; H- fluidizagdo homogénea; B -
fluidizagdo borbulhante; Tb- fluidizacdo turbulenta, F- fluidizacic rapida; e T-
transporte diluido.

IV. 4 - EQUIPAMENTO E ACESSORIOS

IV.4.1 EQUIPAMENTO DE BANCADA

As medidas do presente trabalho foram realizadas em um
equipamento de bancada instalado na CIENTEC no Campus de Cachoeirinha-RS. Apés
ser utilizado por PACHECO [105], o equipamento foi modificado, adaptade, melhor
instrumentado e ampliado para viabilizar o plano de trabalho anteriormente descrito
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Figura 1V. 3- Diagrama de GRACE mostrando as regides de nossas operagdes

Trata-se de uma bancada de LFC operando em condigdes
atmosféricas ¢ 4 temperatura ambiente. Sua configuracio basica nfio difere muito dos
equipamentos descritos na literatura. A Figura TV.4 apresenta o fluxograma basico da

unidade.

O equipamento foi projetado para operar com ar atmosférico
oriundo de um compressor tipo “roots” (1), VS6 da OMEL. E um sistema continuo que
utiliza circulagiio externa de solidos (17 e 18) realimentados automaticamente de volta
ao Riser. A velocidade superficial maxima € superior a 10 m/s e a taxa externa de

recirculacio de solidos G,, pode chegar a mais de 200 kg/m’s.
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1- COMPRESSOR ROOTS
2- VAIVULA DE SEGURANGA

3- FILIRO DE AR
4- PLACA DE ORFFICIO

5 VAIVULAS DE CONTROLE

& ROTAMETROS

7~ COLUNA DE TRANSPORTE (RISER)

& CICLONE PRIMARIO

9- RESERVATORIO DE $OLDOS
10- VAIVULA BORBOLETA
11- AUMENTAGAQ DE SOLIDOS
12- NIVEL DO RESERVATORIC DE SOUDOS
13- VAIVULA FLUIDIZADA TIPO J°
14- DISTRIBUDOR DE AR DA VAIVULA *

15- AERACAD
16~ CICLONE SECUNDARIO
17- RECIRCULAGAD SECUNDARIA DE SOLIDOS

18- RECRCULAGAO PRIMARIA

19- LAMINA MOVEL DE CONTROLE DE FLUXO
20- VALVULA ESFERA,

P1-P10- TOMADAS DE PRESSAQ

A B C- AMOSTRADORES RADIAIS

T- TERMOMETRO

Figura IV .4 - Fluxograma basico do Equipamento de Bancada

O corpo do transportador (Riser) (7} foi construido com um tubo
de 47, “schedule” 40, com DI de 102 mm e uma altura total de 6 m. No corpo principal
foram instaladas dez tomadas de pressdo, com o objetivo de medir o perfil ao longo do
Riser, bem como 6 pontos para instalacdo das sondas amostradoras de captagio de
amostras para a determinagdo dos perfis radiais de concentracio de solidos. Destes
apenas trés sdo utilizados sistematicamente, dois apenas esporadicamente, e o sexto
ponto ficou como reserva técnica,

As medidas do gradiente de pressdio ao longo do leito e da perda
de carga nos ciclones sdo realizadas através de um conjunto de mandmetros de coluna
d’4gua ligados em série de forma a registrarem pressdes diferenciais para trechos bem
definidos (AP/L), facilitando a medida da porosidade média €.
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O corpo de retorno de sblidos ou reservatorio (9), foi construido
com um tubo de ago-carbono de 6” com DI de 148 mm e também com 6 m de altura.
Proximo a metade do reservatorio esta instalada uma valvula borboleta (10), utilizada
para interromper o fluxo de solidos e permitir a medida da taxa de recirculagdo, feita
com o auxilio de um visor de acrilico (12), com escala, situado abaixo da valvula
borboleta. Na base do reservatorio foi instalada uma valvula fluidizada tipo J (13) cujo
objetivo ¢ efetuar a recirculagfo de sdlidos, de uma zona de baixa para uma zona de alta
pressfio, de forma a controlar o retorno a base do Riser (7). Esta vélvula é composta de
dois compartimentos separados por uma limina mdvel (19) capaz de modificar o fluxo
de solidos. As cAmaras sfo fluidizadas por ar (14) e o fluxo controlado por rotimetros
independentes (6).

A bancada esti ainda equipada com um reservatorio auxiliar de
solidos (11), ligado ao reservatorio principal (9) por uma valvula esfera (20), com a
fungdo especifica de repor o material retirado do leito sem interromper a operagio.

O transportador (7) e o reservatério {9) estdo ligados no topo por
uma saida abrupta (8) de tal maneira que o topo do reservatorio funciona como ciclone
primdrio de abate do material arrastado. Esta opgfio geométrica € caracteristica de muitas
aplicacdes do LFR com sélidos do Grupo B de GELDART, como os combustores [13]
de LFC, por exemplo. Esta disposi¢io do equipamento mostrou influir grandemente na
formagio dos perfis radiais, tendo sido verificada influéncia dos efeitos da saida nos
mesmos. Na saida superior do reservatorio existe um ‘segundo ciclone (16) cujas
particulas abatidas sdo a seguir reinjetadas (17) na base do reservatorio (9) para
retornarem 3 recirculacio com o auxilio de ar secundario.

O ar principal tem sua vazdo controlada por uma placa de orificio
(4) e ¢ injetado na base do transportador que funciona sem um distribuidor especial,
apenas com um cone de expansio. O ar de processo ¢é instrumentado com mandémetros e
termbmetros para as corregdes de fluxo.

As posicbes detathadas das medidas de pressio e dos
amostradores radiais, estio melhor apresentadas na Figura IV.5.

Os pontos de tomada de pressio foram protegido contra
entupimentos com o auxilio de telas sobrepostas de 200 e 325 “mesh”, sendo que as
medidas sdo centralizadas num painel onde foram colocadas todas as mangueiras de
coluna de dgua. Também foram utilizadas tomadas especiais equipadas com um pequeno
reservatério  de coleta de sohidos buscando minimizar um dos maiores problemas
operacionais, os entupimentos das tomadas de pressfo por arraste de particulas muito
finas.

IV.4.2 - SISTEMA DE AMOSTRAGEM DOS PERFIS RADIAIS

O sistema de amostragem dos perfis radiais ¢ um ponto muito
importante do equipamento, visto que é um método de medida direta da concentragio de
solidos no Riser, num ponto de raio e altura determinada.

89




oL

clclone -ﬁ [, —80x40 h:TT
40 5909
;3’ =103 33;0 55?99
b =148 ] s e f” e
me) 1000 5209
{4899} J/
M3 :-3__‘::._{_3_______________________________
T 8
1000 1000 4299
# Rl (3808}
g d/ \I:‘;orboiefc
g o A ] »i\
g 1000 az69
g !
g 1500 ?
8 e 500 2299
S PS5
S T
“\ 500 1794
QRgho —pF S T /;‘
3?3 wig
) I /T
333 QT&
::o :iPQ % . /Tf
353 633
O 360 o
N S

MOCOCO O vavuks J

Figura IV.5 - Localizagio dos pontos de medida de pressdo e de amostragem
radial de solidos no equipamento de bancada

O amostrador € do tipo nfo isocinético muito semethante ac
utilizado por RHODES [40] e colaboradores em trabalhos recentes. A Figura IV.6

ilustra o esquema bésico.

O amostrador é composto de um tubo inox ANSI 304 de 1/4” ¢
com DI de 4,0 mm. Sua forma geométrica em forma de U busca garantir que as medidas
de captaglio de solidos, tanto no fluxo ascendente como no descendente, sejam realizadas
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exatamente na mesma posigdo axial, eliminando-se assim possiveis interferéncias de
altura.

RISER N

% VAIVULA AGULHA

FRASCO DOLETOR

Figura TV.6 - Esquema basico de amostragem dos perfis radiais

A velocidade de su¢do é controlada por uma valvula agulha ¢ um
rotdmetro OMEL na faixa de 0-10 /min, colocados na linha de agdo da bomba de vacuo
PRIMAR de ': hp responsavel pela sucdo. A sonda amostradora esta conectado a um
vidro de volume na ordem de 1.0 |, cuja tampa possui um filtro que impede o arraste de
material particulado através da linha de sugfio, 0 que certamente iria produzir desgaste
excessivo nas palhetas da bomba.

O amostrador possui em seu corpo uma haste balizadora que, com
o auxilio de um paquimetro, possibilita determinar a exata localizagio da ponta de
captagiio ao longo do raio. A coleta de material, na condi¢io desejada, ¢ feita de forma
ininterrupta do centro para a periferia do Riser, primeiramente do fluxo ascendente ¢ em
seguida, e de igual forma, do fluxo descendente. A conex3o entre o amostrador e o vidro
de captagio ¢ feito com o auxilio de uma mangueira flexivel de 1/4”.
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CAPITULO V - RESULTADOS OBTIDOS

V.1 - INTRODUCAO

O trabalho experimental desenvolvido nesta tese, face a escassez
de recurso instrumentais e a simplicidade dos métodos de medida, nos exigiram uma
grande concentragio de esforgcos e cuidados a fim de obtermos dados confidveis e
precisos. A estes problemas, somaram-se as dificuldades observadas no comportamento
do LFC. Face as caracteristicas de sua propria classificacio entre os processos de
fluidizagfio, isto €, uma situacio intermediaria entre o leito fluidizado turbulento e ¢
transporte pneumatico de fase diluida, verificou-se que o comportamento, durante
longos periodos, € critico, isto é, ocorrem flutuacGes permanentes dentro de uma faixa
sem comprometer o que chamamos de regime estabelecido.

Mesmo em regime, o LFC apresenta grandes turbuléncias ¢
perturbagdes, digamos, “caracteristicas” de seu regime critico. Por este motivo as
medidas precisaram ser realizadas com muito cuidado afim de serem representativas
daquela condigfo. Esta dificuldade nos obrigou a realizar sistematicamente uma analise
critica de cada resultado obtido, usando muitas vezes o recurso de repetir varias vezes
algumas medidas a fim de obter um valor médio dentro de padrdes aceitdveis, isto ¢,
erros infertores a 30% entre as medidas.

As medidas dos perfis axiais foram realizadas sem grandes
dificuldades, exceto o cuidado permanente para detectar algum entupimento nas diversas
tomadas de pressdo, visto serem mais comumns e frequentes que nos leitos fluidizados
convencionais.

Ja as medidas radiais se apresentaram muitas vezes mais
complexas de serem realizadas. Dentre as maiores dificuldades citarfamos:

a) As caracteristicas de flutuages instantaneas nos parametros do
leito;

b) Possibilidade de ocorrerem entupimentos nas sondas de
captacio (sucgio) de massa,

¢) Dificuldades operacionais nas medidas dos perfis radiais, que
exigiram sempre duas pessoas, bem treinadas, para garantir uma medida precisa;

d) Grande dificuldade com as tomadas de pressdo, devido a
facilidade de entupirem em condigdes onde G, > 50 kg /m’s e velocidades altas,
U > 8 m/s, que exigiram dos operadores paciéncia nas medidas em condigdes criticas.

Observando a literatura, verificamos que, sempre quando foram
utilizados amostradores semelhantes aos nossos, poucos trabalhos foram realizados em
faixas de Gs > 50 kg /m*s e U > 5,0 m/s, justamente pelas dificuldades com os
entupimentos em condigdes mais drasticas.
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Para diminuir os entupimentos nas tomadas de pressio foi
desenvolvida uma tomada de pressiio com “reservatério” e visor de vidro para recolher
os pos arrastados nas tomadas. Gragas a este acessério foi possivel medir um grande
nimero de pontos em condigdes criticas. Entretanto, mesmo assim tivemos problemas
em condigdes onde U > 9,0 m/s e G,> 50 kg / m’.s, pois seu reservatorio de solidos
enchia rapidamente nestas condi¢fes.

Apesar dos problemas descritos, estamos convictos de que os
dados obtidos sdo de boa qualidade, pois mostraram boa concordéncia, coeréncia e
reprodutibilidade com veremos a seguir. Pode-se antever futuras dificuldades quando
forem realizadas medidas com os pos finos e coesivos, como os pertencentes ao Grupo C
por exemplo, a menos que sejam usados dispositivos de desentupimento automaticos nas
tomadas de pressfic ou entdo medidores e amostradores indiretos que s3o0 a tendéncia
atual neste tipo de medida.

V.2 - MEDIDAS DOS PERFIS AXIAIS DE CONCENTRACAO

V.2.1 - CONSIDERACOES SOBRE A GEOMETRIA

As medidas axiais apresentaram um perfil muito influenciado pela
saida abrupta de nosso equipamento. O principal modelo da literatura, proposto por L1 e
KWAUK em 1980 [36],onde o perfil axial de porosidade assemelha-se a forma de um
“S” simétrico em relacfio a um ponto de inflexfo e tendendo de forma assintética para
um valor minimo na base até um valor méaximo no topo do leito, foi observado apenas
parcialmente em nossas medidas.

Nosso perfil axial padrio tem a forma de “C”, conforme analisou
BAI et alli [65], visto que, a estrutura geométrica do Riser ¢ determinante na forma do
perfil axial. GRACE [13] e HIRAMA et alli [45] também advogaram que o perfil “S”
somente aparece sob determinadas condigdes, enfatizando a questdo da geometria de
saida e condigOes particulares de velocidades e tipo de particulas. Estes aspectos
geométricos ja foram discutidos no item I1.6.1, e a Figura 1IL.18 apresenta esta
influéncia nos dados de GRACE [13]. Assim, nosso perfil em “C” é uma consequéncia
do achmulo de solidos no topo do leito devido ao estrangulamento geométrico da saida
[82]. A Figura V.1 apresenta um exemplo de curvas tipo “C” obtidas em nossas
operagdes, mostrando que o perfil axial se deforma préximo ao topo, mais exatamente a
partir de 4 m de altura, devido a geometria do Riser.

Nos primeiros resultados, achamos estar ocorrendo um erro
sistematico nas medidas. Somente apés analisar algumas publicagGes mais recentes e
descobrir resultados semelhantes também obtidos por outros autores [45, 64, 65, 66, 67,
105, 106] € que tivemos a certeza de que estavamos medindo corretamente.

A Tabela V.1, apresenta a relagio das medidas axiais efetuadas
neste trabalho, com materiais escolhidos da Tabela IV.1 e com G, entre 0 - 150 kg/mz.s.
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Figura V.1 - Dados de perfis axiais obtidos com areia AR2 (80-100#), U= 9.0 m/s e

Gs= 20- 132 kg/m’s

TABELA V.1 - Medidas Efetuadas dos Perfis Axiais de Concentracdes

VELOCIDADES
(m/s)

6

MATERIAIS

AREIAS

7

8

8

10

0-100 # (tipo 3)
80-100# (tipo 2)
60-80 # (tipo 1)

e

e g

i

>l

Fg i

CALCARIOS

80-100 # (tipo 2)

X

X

X

Os dados obtidos sdo apresentados, a seguir, sob a forma de
planilhas informatizadas, onde as medidas axiais foram tabuladas e sistematizadas para
mostrarem a variagdo da porostdade do leito sob a forma da variaciio da massa especifica
aparente da mistura, py, , versus a altura do transportador,
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Os dados s3o apresentados de duas formas distintas:
primeiramente mantendo-se constante a taxa externa de recirculagfo de solidos, G, e
variando-se a velocidade superficial, e num segundo momento, a variagdo da densidade
aparente da mistura mantendo-se constante a velocidade superficial do fluido e variando-
se a taxa externa de recirculagio-de solidos G,.

V.2.2 - CONSIDERACOES SOBRE AS MEDIDAS AXIAIS

| Todos os calculos efetuados para construir os perfis axiais de
concentra¢io de solidos, determinaram a massa especifica média da mistura com a altura,
pela expressiio proposta por YANG et alli [77, 78, 91]. O método relaciona a pressio
estatica do leito; entre dois pontos, como sendo proporcmnal a0 peso do volume da
massa contida naqueia seclo do Riser. Assim poéemos escrever a segumte expressio:

R R T 3

onde p, e p, sdo as massas especificas das particulas e do gas, respectivamente, e € a
porosidade média da mistura na segfo. Entretanto, é preciso lembrar que esta expressio
despreza os termos de atrito das particulas com as parede do Riser ¢ a aceleragio das
particulas que sdo introduzidas no Riser com velocidade igual a zero.

Apesar de alguns autores entenderem que em determinadas
situagGes estes termos nfo sdo despreziveis, este tem sido o procedimento padrdo da
maioria dos autores, pela sua simplicidade [107]. Lembrando agora que:

[pp(1m£)+ pgs] = Pu V.1
onde pr, € a massa especifica da mistura, podemos finalmente escrever:

AP
= - — V.2
P g Az

V.2.3 - RESULTADOS OBTIDOS

A seguir apresentamos todos os resultados obtidos nas medidas
dos perfis axiais de concentragdo. Face ao grande nimero de dados, os resultados serdo
apresentados de forma grafica e sintética, mostrando a variagéo do perfil de duas formas
distintas: dados com G, constante e U variavel ¢ dados com U constante e G, variavel.
Considerages complementares sobre os resultados serfio apresentadas em separado no
Capitulo VL

As Tabelas V.2 e V.3 apresentam dois exemplos de como foi
armazenado os dados em Excel 5.0, mostrando as Planilhas PAARIG30.XLS e
PAXAR1U7 XLS, respectivamente, medidas dos perfis axiais para areia 60-80 # (AR1)
obtidas com G, = 30 kg/m’s e velocidades superficiais de 7,0, 8,0, 9,0 ¢ 10,1 m/s e

95




medidas para as mesma areia mantendo-se & velocidade superficial U = 7 m/s variando
G,de 14 a 111 kg/m’s.
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As Figuras V.2a a V. 5e, a seguir, apresentam as medidas
realizadas com G, = cte. Ja as Figuras V.6a a V.9f mostram as medidas com U = cte.
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Figura V.2 abed - Perfis Axiais para Areie AR! (80-80 #); dp= 160 um; py= 2630 kgime, para Gs= 25 (a}, 50 (b}, 70 {c) e 75 {d) kglmg.s ell=8-10mfs
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Figuras V.3 abcd - Perfis Axiais para Areia AR2 (80-1C0 #);, dp= 148 um; pp= 2840 kgims, para Go= 25 (a), 30 (b}, 50 (c) 8 8O (d) kgimz.s el=7-10mis
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Figura V.4 abed - Perfis Axiais para Areia ARS (G-100 #), dp= 120 um; pp= 2B20 kg/msi para Gs= 25 (1), 30 (b), 5C {c) e 75 (d) kglmz.s eli=5-10m/s
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Figura V.4 e - Perfis Axiais para Areia AR3 (0-100 #); dp= 120 um; py= 2820 kg/m”,
para Gs= 70 {e) kg/m’s e U=6-10 mfs .
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Figura V.5 e - Perfis Axiais #am Calcario CA2 (80-100 #); dp= 93 um; pe= 2760 kg/m®, para
Gs= 30 (e), 50 (b) kg/m°s e U=6-10mis’
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Figura V.5 abed - Perfis Axiais para Calcario CA2 (80-100 #); dp= 93 pm; pp= 2780 kg/m", para Gs= 25 (a), 50 {b), 75 (c) e 80 (d) kg/m°s e U=5-10m/s
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Figura V.6 abed - Perfis Axial para Areia AR1 (680-80 #); dp= 160 um,; pp= 2630 kgins®, para U=T (@), 8 {b),
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Figura V.7 abcd - Perfis Axiais para Areia AR2 (80-100 #). dp= 148 um; pp= 2640 kglmﬁ para U=T7 {a), 8(b), 9(c)e 10{d} mise Ge=20- 150 kgimz.s
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Densidade Mistura (kg/m3)

g} U=8mis !

Densidade Mistura (kg/m3}

Altura do Riser (m)

Figura V.8 abc - Perfis Axiais para Areia AR3 (0-100 #); dp= 120 pm; py= 2820 ka/m’, para U=6{a}, 7(b)e 8{c) mise Ge=9-110 kgimz.s
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d) U=9mfs =Ty

i 32
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g 2 g
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4l 1 2 3 - . 4 . 5
Altura do Riser (m)

e) U=10m/s —e 11

- 30

Densidade Mistura (kg/m3)

o . 1 : 2 3 4 s
Attura do Riser (m)

Figura V.8 do - Perfis Axlais para Areia AR3 (0-100 #), dp= 120 ym; p= 2820 kgim® para U=9{d}e 10{s) m/se Gs= 11-99 xgim's
te PD P
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ajU=5mis

Dengidade Mistura {(kgim3)
SEBE888Y

]

Densidade Misutura

(kg/m?3)

) U= 7Tmss

Altura do Riser (m)

j‘: Densidade Mistura

b} U=6mis

e —
g 37,7

k-

Altura do Riser {m)

Figura V.9 abc - Perfis Axiais para Calcaric CAZ (80-100 #); dp= 93 pm; pp= 2760 kgfmﬂ, parg U=5(a), 6(bye 7{c); Gs=11-115 kgimz.s
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Densidade Mistura (kg/m3)

d} U=8 mfs g3 3
e 23

—&—A40.3

Altura do Riser {m)

Densidade Mistura (kg/m3)

fu=1oms | o152
—ﬁ—3@.4§

Altura do Riser {m)

Figura V.5 def-

Perfis Axiais para Calcario CAZ (80100 #); dp* 93 um; pp= 2760 kg!ms, para U=8(d), S{e)e 10(f);, Gs= 11-115 kgfmz.s

109

Densidade Mistura  {(kg/m3)

e) U=Omis ~b-6.4
-5

—— 43,7

Altura do Riser {m)




V.3 - MEDIDAS DOS PERFIS RADIAS DE CONCENTRACAO
V.3.1 - CONSIDERACOES SOBRE A METODOLOGIA
V3L - Quanto ac Tipo dé Amostrador Utilizado

Conforme descrito no item IV.2, o método de medida dos perfis
radiais de concentragdo longo do raio foram efetuadas utilizando amostradores néo
isocinéticos, isto é, sondas de ago inox similares as utilizadas por RHODES [40], com
intervalos de tempo de cada coleta de material da ordem de dois minutos, utilizando-se
tempos eventualmente maiores ou menores em aiguns casos limites.

Inicialmente foi verificada a influéncia da variagio da velocidade
de sugo da sonda, Us, na da taxa coletada. Para este fim, foram realizadas medidas com
diversas particulas em diferentes posi¢3es radiais e com diversas velocidades de sugfio.

Os resultados obtidos sfo a seguir apresentados de forma grafica.
As Figuras V.10 a,b,c,d,e, mostram as medidas de g; (g/s) com Areia tipo 3 (0-100 #),
em diferentes posi¢des radiais, onde a velocidade de sugio foi aumentsada gradualmente
As condi¢Oes externas de operagio foram: Us = 7,2 m/s; G, = 49,9 kg/m’s. Da
observagio desta Figura concluimos que:

a) A velocidade de captaciio dos sélidos no amostrador, U,, ndo
tem influéncia na taxa de captagiio para valores de raio “r” distantes da parede, Figura
V.10 ¢,d,e;

b) A velocidade de captagdo dos solidos é relevante para valores
de “r” proximos a parede, entretanto, como os valores meidos formam retas paralelas
(Figura V.10a,b), podemos assumir que o valor da taxa liquida, isto €, G= G{+) - G, (-),
pode ser considerado como constante pois ndo altera o valor absoluto quando feito o
calculo da diferenga;

¢) Fot observado que o valor da velocidade de captago Uy deve
ser maior que a velocidade superficial do Riser para nfio ocorrer, com certeza,
interferéncia na taxa de captura. Os pontos medidos abaixo da velocidade superficial
indicaram um distor¢fo para Ug < que U.

Estes resultados foram objete de um trabalho publicado [108],
demonstrando ndo haver influéncia da velocidade de captagio na taxa liquida em
qualquer r, desde que seja obedecida a restrigdo de Us > U,
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V.3.1.2 - Quanto a Simetria no Equipamento

Durante nossas medidas, foi admitido existir simetria radial e axial
em todo o equipamento. Esta simplificagio se faz necessaria para facilitar as medidas e
os calculos. Entretanto, ¢ importante salientar que esta simplificagio, embora admitida
por muitos autores, foi criticada por RHODES ¢ LAUSSMANN [107] pelos seguintes
motivos:

a) A realimenta¢do de sblido no Riser nem sempre ¢ homogénea,
como em nosso caso onde € efetuada apenas por um lado do equipamento;

b) Existem imperfeigdes na superficie interna dos tubos, fato este
de menor importincia em nosso caso face ao padriio do material utilizado, isto ¢, um
tubo “schedule” 40 de 37 e boa procedéncia e qualidade;

¢) O tipo de saida do equipamento, que no caso de saida abrupta
modifica sensivelmente principalmente os perfis axiais. Este fato foi notdrio em nosso
trabalho, conforme j4 foi mostrado e comentado,

d) A magnitude da diminui¢io da simetria aumenta com a escala

do equipamento, ou seja, em equipamentos industriais esta falta de simetria aumenta
consideravelmente, conforme foi constatado por trabalhos de AZZI et alli [106]. Este
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pardmetro ndo nos ¢ relevante tendo em vista a nossa escala de trabalho, um bancada
com didmetro de 3”. Todos estes fatores no entanto, nos autorizam a trabalhar com
valores médios, pois desta forma diminuimos o erro.

V.3.‘-E_._3 - Consideragdes sobre 0 Regime de Fluidizagio

Durante todas a medidas radiais e axiais, foram mantidas
condigBes operacionais dentro dos mapas de fluidizagio nas regibes pertencentes ao
LFR. Aproveitando o trabalho desenvolvido por YERUSHALMI er alli {3, 33, 47],
foram relacionados dados sobre o regime das operagSes em termos da variagio da
pressdo do Riser na base do leito, em funglio da velocidade superficial do gas e da taxa
de recirculagio de solidos.

As Figuras HI.15 e HI.16, sintetizam a discussdio sobre a
necessidade de manter a operagdo longe da regiio de “choking”, mostrando que, a
medida que a velocidade do Riser aumenta, mais nos afastamos da regido critica. As
Figuras V.11 e V.12, a seguir, nos mostram uma sintese das regides de medida dos
dados radiais, exemplificando as regides de trabalho coma as areia AR2 (80-100 #) e
AR3 (0-100 #).

BOD prssmmsss i S e e
g 400 LT e
A SRR
o : D
B oaood i e e L -
X i _‘$u=7(mls) !
o A0 ¢ U =8 (mis) |
= :  Usogms |
a‘ : R I
A 100} SECECILOIE
o Lo : ; IR
20 30 40 50 60 70 80 %0 100

Gs (Kg/m®.s)

Figura V.11 - Variagdo da densidade da mistura na base do Riser com a velocidade e a
Taxa de Recirculagio de solidos para a Areia 80-100 # (AR2)

Da observagdo visual destas duas figuras, ficam confirmadas que

as faixas de operagdo neste trabalho foram escolhidas com niveis de G, bem acima do
ponto G, Tr da Figura I11.15, bem como também apresentam semelhanga com a Figura
1I1.16 dos estudos de RHODES e GELDART [41].
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Figura V.12 - Variagio da densidade da mistura na base do Riser com a velocidade e a
Taxa de Recirculagdio de solidos para a Areia 0-100 # (AR3)

vV32- Considera{;ﬁes Sobre as Medidas Radiais

Da “Tabela TV.1 foram selecionados 4 materiais para um
mapeamento de medidas radiais, sendo trés areias e um calcario. A Tabela V.4, apresenta
uma relacio completa das operagBes realizadas com os materiais escothidos. Os numeros
que aparecem em cada quadro referem-se as taxas de recirculagdo de solidos médias
realizadas nos diversos niveis de cada ponto.

Com o objetivo'de-p,adr_ani_zar as-medidas, foram definidas valores
constantes para a velocidade superficial U, com uma variagde de | m/s. Assim as
velocidades 7, 8, 9 e 10 m/s foram selecionadas como padriio para as medidas.

De igual forma, as taxas de recirculagiio externas de solidos, G,
foram escolhidas para terem uma variagio padrio de 25 kg/m’.s. Desta feita, os valores
de G, 25, 50 e 75 kg/m’s foram definidos como padrio de medida. Foram obtidos
apenas alguns poucos dados adicionais fora destes valores.

Também os valores radiais durante as medidas foram mantidas
constantes, depois de se considerar alguns critérios para a sua definicio como, por
exemplo, da necessidade de haver maior nimero de medidas junto a parede onde os
valores das taxas, ascendentes e descendentes, sdo muito significativos. Desta feita, os
ratos 0,0, 10,2: 20.4; 30,6; 408; 43.4;4 59 e 478 mm, referidos respectivamente,
aos raios relativos (1/R) iguais a: 0,0, 0,2; 0.4; 0,6, 0,8, 0,85, 0,9 ¢ 0,94. Estes
raios foram usados como padrBes em todas as medidas, totalizando assim dezesseis por
nivel de altura escolhido, sendo oito no fluxo ascendente e 0ito no respectivo fluxo
descendente, num total de oito posi¢des radiais.
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TABELA V.4 Medidas Radiais Realizadas
Velocidade
(m/s) 7 8 9 10 OB

Material

e

Gs (kg/m’.s)
18 21 26 22
40 17

Areia Tipo 2 49 49 48 51

(80-100 #) 80 80 80 81  |Pontos
102 101 102 101

Areia Tipo 1 27 28 26 27

(60-80 #) 54 53 51 50 12
76 76 75 77 Pontos

Areia Tipo 3 25 25 24 25 12
50 49 48 50

(0-100 #) 75 75 74 75 pontos

Calcario 27 26 26 25 13

Tipo 2 53 50 50 50

(80-100 #) 74 75 75 75 pontos

As medidas da taxa externa de recirculacio G., foram efetuadas
com a interrupgdo do fluxo do reservatério da Bancada, através da vélvula borboleta,
tomando sempre como referéncia o mesmo intervalo de descida do nivel de solidos de
retorno observada na parte do reservatorio onde foi instalado um visor em acrilico, com
uma distancia sempre igual a 0,18 m,

A fim de facilitar o manuseio dos dados, foram criadas planilhas
usando o software Excel, versdo 5.0. As planilhas foram programadas para, recebendo
os dados de entrada realizarem um analise completa da operacio executando:

a) o calculo das taxas e fluxos ascendentes e descendentes em
cada ponto e nivel;

b) o caiculo do fluxo liquido diferencial, construgdo de graficos
parciais dos perfis ascendente e descendente para cada onda (nivel), um gréfico de todos
os perfis medidos naquela operagio;

¢} o céalculo dos valores de G, médio obtidos por integracio
grafica (método dos trapézios) ; perfil de pressGes ao longo do Riser e outros dados
relevantes.

Os valores da integragdo grafica foram reconfirmados pelo método

polinomial (minimos quadrados) usando o software Mathcad 4.0, chamado ao final de
cada atualizagio da planilha e langando-se os valores na coluna apropriada. Os calculos
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dos valores médios de Gs, obtidos a partir dos perfis radiais esta demonstrado e
explicado no item V.3.3 a seguir.

Observe-se que, foram realizadas medidas dos perfis radiais em,

10 minimo, trés niveis distintos, a saber 1,4, 2,90 e 3,90 m da entrada. Em alguns
casos porem, visando ampliar as informagGes sobre os perfis foram realizadas medidas

complementares nos niveis 0,54 ¢ 4,90 m.

A seguir apresentamos as Tabelas V.5 e V.6, duas tabelas

completas onde a primeira apresenta uma corrida onde foram medidos os perfis radiais
em trés niveis apenas e a segunda apresenta um exemplo de corridas onde foram medidos
os perfis em cinco niveis diferentes.

TABELA V.5 Medids do Perfil Radial de Concentrapdo

Cordula: cagezs Dkl gymme Sélide Tipo: TRQ2
Vaidio de Ar (%) 88 CALCARIC 80100 Tuws Artho) 301,08 Ve die B {50} 56 Slide CALCARIO 80100 Tanadgthy  3mig
e EET R 1250 1538 U qmsey B Crensdo Tom 1260 i Pggad') 1538 U {iwish 8,1
Tt 37 018 Gatkms) 246 Yo ¥ £ ey 18 3 thpimtay 25,7
Vg 4. ZA07  PRORE A T % A ke 2200 PROBE: E:]
i {rempoda Wassa i Dl Obys: R {Terpode Massz Taxa Fudg  JuxoGoranc Ghe
Cofein(s) § Coladaig) P tuatm2 5] Coletals) | Caetentory) (gls) iighnZe) | gginis)
08¢ 260 a5 + 40,1 a5 0678 | 53945 ¥
e 267 TH 4578 u 703 18 1280 1 101837 | 4788 -
0,90 258, 149 ¥ 49,7 10 6,758 | "Ba 467 T
GH0 0T, 165 348 N : 735 57 756 | o0 | 4146 -
ik 31 7} ] ¥ o {158, 7 740_| EAg38 ¥
0,85 254 [T 3073 - 22, 3 83 1 78276 | 1h44
080 3 Fit) + 75, 23 70315 851 +
880 2 36 34,60 - [ 37 83 459 | 38530 | 19,52
i 287 45 + 78, 194 084 { 96,269 +
.80 20 4 41,38 - 236 ) 087 | 7040 | 7853
T A0 SO . R Pl 1
0,40 380, &7 ) - 153 173 118_| 88 568 &
W 075 N a0 ] 10, 3 W6 _|_o460 | _eser p
020 300 100 + E 268, 35 817 1 72,637 +
.28 121 26,52 . [ 8%t 124 [ 000 10000 | vass -
0.00 LT 127 ¥ 26,7 113 0892t 70952 v
L L LA
.00 577 2748 ’ 138,7 3§ 0000 | 0.000 | 7068
Lette | -2 93 56 5.7 A 12 1 23 | 34 | 48 | B§ &7
emHIOH 23 23 (R 28 emHZO ] 2 & | 1 | id i3 28
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1] 9 Y T ILATH mm HI0} 78 1 B9 b 832 1 011§ H-ATM (mm H;0)
| ] 1) L.2e3 4 1783 | 52 1 W %7
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E 22,7 3 10,78 - 2
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§ a7 771 o

A Tabela V.5 refere-se a corrida CAZUBG2S, realizada em

03/11/94 com Calcario tipo 2 (80-100), nas condigdes de Gs = 25 kg/m*.s e U =8 m/s,
mostra as medidas realizadas em
AR3UI0GS0, realizada em 14/07/94 com arela tipo 3 (0-100#), nas condigdes de

trés niveis. Ja a Tabela V.6 mostra a corrida




Gs = 50 kg/mz.s e U = 10 nVs, monstra as medidas de perfis radias em cinco niveis de

altura distintos.

TARELA V.8 - Mectiila do Parfil Radial de Conceniragdo (Continuapdal

Perfl Axiat da Mistura
AREA 8 Liquide Médio dos Probes A B C (hghr’ 55 5.45
[ Anghar LN RSN REEETTI ’
G ) | Gmédio | Gmeaams | Gmadio iGmAenuias G médio  jam Aamdar 44
[} 00003277 270 100088271 M7 | 002045 78,1 ©.02583
0,0102 | 0,000881 86 0028078 808 0079182 e1.7 0,085887 28
G0204 [ 00016341 360 | 0.0588137 927 0.136887 g 0,151573 £
60306 | C002208] 300 [ G0868447 485 | 0,111930 43,4 0,113086 5 28
80408 1 0.000888 327 0022483 18 0,001334 -110 -3,00758 &
90434 10000701 170 {00189FF JHS | -G01906 438 803076 = oam
0.0459 | 0000558 -83 S000353 1 -4&7 | -0,02488 -80.3 ~0,044088 k]
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0,051 ’
 integral M&t Trapizios = ¥ 318 T35 4 113
3 medidn = ME FLNd 258
ERIRO RELATIVO %) = 15 241 20 o8
G intagral M& Min, Quad. = 48 783 721 !
{ERRO RELATNG (%) = X [FE) 14,2 | 047
T t t 4
4.0 20,0 40,0 60,0 80,0 106,9 120.0
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PERIY e .
i Sonda A [1,4 m) Sonda B{2,9 m) Sonda C {3,% m}
0.002 5 8002 - 0,002 -
00016 é’ 0,80145 - 4,001 -
S
0,001 - 9,001 iﬁ.««—-———l@‘/ﬂw“wg«*\ 0.601 r""w
by Al gy
. Bonos M 11” . 6,0005 | . £,0005 -
') b 73 £d
2 9 g o > A
E- 313} .02 003 ; 0051 ® 6.0 6.0 6.03 $05] @ 0.4
-0 0005 -0,0003 + -8.0005 -+
8,004 a0 o001
00016 -8,0015 00015 4
-0,002 -0,002 1,001 -
Raio do Reser (m} Raio do Riser (m) Raie do Riser (m)

Para fins de ilustracio, foi colecado ao final, como Anexo 1, um
exemplo completo do desenvolvimento de calculo executado na planilha elaborada no
Mathcad 4.0. Estes calculos foram efetuados para cada operagic ao final dos célculos
executados no Excel 4.0.

V.33 - Metodologia de Calculo dos Perfis Radiais

A taxa de circulagio de solidos meédia, ao longo de cada seglio
transversal do transportador, G, , foi calculada usando a definiggo:

T~ mimé dio
j mfr) dA
onde g o= — \Z
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Os caleulos acima foram sistematizados e langados em planiltha
preparada no software Excel 5.0, conforme ja foi comentado e exemplificado.

V.3.4 - Resultados Obtidos

A seguir apresentaremos os demais resultados das medidas dos
perfis radiais de concentragio. Novamente faremos uso da apresentagdo sob forma
grafica sintética, face ao volume do trabalho. Consideragdes complementares sobre os
resultados também serfio apresentadas em separado no Capitulos VL

As Figuras V.13 a V.28 a seguir, irio mostrar os resultados
obtidos em trés e cinco niveis de altura, obtidos com G, de 25, 50 e 75 kg/m’s ¢
respectivamente, com velocidades superficiais de 7, 8, 9 ¢ 10 m/s. :

Os resultados gréaficos foram portanto extraidos das figuras dos
perfis totais de Tabelas idénticas as V.5 e V.6, acima exibidas, que sio niio serio
publicadas na integra por serem muito extensas. Ficaro armazenadas em disquetes para
consultas futuras de interessados.
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Figura V.13 ahe - Perfis Radials pera Areia AR {B0-80 #); dp= 160 pm; p,> 2620 Kg#n®, para Ge= 26 (1), 50 {b) e 75 {c) kgin's @ U= 7 mvis
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Figua V.14 abc - Perfs Radials para Areis AR (B0-80 #); dp= 180 pm, py= 2630 kgin®, para Ge= 25 (a), 50 () e 75 (¢} kg/m's eU= 8 mis
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CAPITULO VI - ANALISE DOS RESULTADOS

V1.1 - CONSIDERACOES INICIALS

Apesar dos problemas e dificuldades operacionais, j4 descritos nos
capitulos anteriores, as medidas efetuadas durante o trabalho apresentaram boa
consisténcia ¢ 0s resultados obtidos mostraram-se coerentes com a literatura. Também
houve boa reprodutividade e coeréncia. A margem de erro, considerando-se 0s recursos
utilizados fol aceitavel e na faixa entre 20 a 30 %, visto que mesmo técnicas mais
avancgadas apresentam erros relativamente elevados para este tipo de medida.

Todos os dados foram obtidos em regime estabelecide ¢ numa
regiio longe do “choking”, conforme bem caracterizou as Figuras V.11 e V.12,
reproduco da Figura 11116 proposta por GELDART [18]. A Figura V.5¢ mostra um
exemplo tipico de fluidizacio em baixa velocidade, mostrando como a densidade da
mistura aumenta rapidamente para uma pequena variagio de U, aproximando-se da
regido do “choking”. Nas demais Figuras dos perfis axiais, da V.2 a V.9, observamos
permanentemente que os perfis sdo geometricamente semethantes.

VL2 - MEDIDAS AXIAIS

Como subproduto das condigGes operacionais para as medidas dos
perfis radiais, foi possivel obter um grande numero de dados para a variago axial da
concentracio da mistura ao longo do eixo. Sempre € bom lembrar que, os resultados
apresentados nas Figuras V.2 a V.9, nfio levaram em consideraciio possiveis desvios em
fungo da falta de simetria no leito, ja identificada por RHODES e LAUSSMANN [107],
considerando sempre os valores médios na secfio de medida.

Vamos a seguir fazer uma analise dos resultados axiais obtidos,
fazendo consideragGes sobre os principais pardmetros que influenciaram os resultados,

VIi2.1 - EFEITOS DA GEOMETRIA DO EQUIPAMENTO

Na observagdo dos resultados axiais o primeiro ponto a ser
ressaltado é a grande influéncia da geometria do equipamento na forma do perfil. No
Capitulo HI foi discutido que o modelo de L1 e KWAUK [36], considerado um bom
modelo axial, somente pode ser reproduzido se realizado em equipamentos de boa altura
¢ com saida com baixa perda de carga. A Figura 11118, obtida por GRACE [13], foi
confirmada por nossos dados, pois para velocidades superficiais acima de 7 m/s, sempre
ocorriam deformagdes na parte superior do perfil, devido a concentragfio de sélidos no
topo em razdo do estrangulamento do ciclone primario antes do reservatorio de solidos.
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Desta feita, nosso perfil padriic, ao invés do “S” proposto por Ll e
KWAUK conforme a Figura 111.24, passou sistematicamente a ser um “C”, conforme
observou BAI ef affi [65], HIRAMA et alli [45] e GLIKSMAN e alli [67].

As Figuras V.9a e V.9b, confirmaram que, em condigdes mais
amenas, isto €, baixas velocidades (5-6 m/s) e baixas taxas de recirculacdo de sélidos,
ainda ¢é possivel obter perfis axiais onde a interferéncia da saida abrupta passa
desapercebida porém, a maioria dos resultados, obtidos em condiges mais drésticas,
concorda com a literatura quanto a forma geométrica do perfil.

V1.2.2 - REGIOES NO TRANSPORTADOR (RISER)

As Figuras V.2 a V.9 nos permitem identificar e definir trés
regides bem distintas observadas no Riser transportador:

a) Regifio de Aceleragiio/Alimentacio - Compreendida entre o
infcio do equipamento, no ponto de injegio de ar, até no minimo 1,5 m de altura.  uma
zona de alta densidade ¢ com um gradiente de concentragbes elevado. Esta regifio,
caracteristica do LFC, ¢ formada devido a dois fatores principais: 1) ¢ nesta regifio onde
ocorre a realimentacdo de solidos no leito, oriundos do reservatdrio, que sdo
reconduzidos ao Riser com velocidade axial nula, sofrendo portanto uma aceleragéio
intensa nesta regifio, e; 2) € onde o fluxo descendente caracteristico do LFC que desce
junto as paredes do Riser, atinge sua maior taxa (como mostram as Figuras 11112 e
iM1.22) e muda sua trajetéria de escoamento, passando para a regifio ascendente do
“core” no transportador;

b) Regifo de Fluxo Desenvolvido - Esta compreendida entre o
final da zona de aceleragio e a regido do topo do Riser. Em média fica compreendida
entre 1,5 ¢ 4 m da altura do Riser. E uma regido de fluxo plenamente desenvolvido, com
densidade da mistura praticamente constante, ¢ onde o perfil de concentragio esta livre
das interferéncias da entrada e da saida do equipamento. A faixa exata das dimensBes
desta regifio € flexivel, como se pode observar das Figuras V.2 a V.9, dependendo das
condigBes operacionais de cada caso,

¢) Regido de Topo - Fica compreendida entre o final da zona de
fluxo desenvolvido e o final do transportador, localizando-se, em média, entre 4 ¢ 6 m da
altura do transportador. E caracterizada por ser uma regiio de alta densidade, onde
ocorre um gradiente de concentragio, podendo este ser até maior que o da Regido de
Aceleragio. Esta regifio, caracteristica do nosso equipamento, deve-se exclusivamente a
perda de carga imposta pelo ciclone interno do reservatdrio de solidos ao fluxo, que
retém ¢ material no topo e deforma significativamente o perfil axial.

Nossos resuitados confirmam as observagies de BAI ef alli [65]

quanto ao formato do perfil e confirmam resultados semelhantes obtidos por muitos
aufores.
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Vi.2.3 - INFLUENCIA DA VELOCIDADE SUPERFICIAL

Um dos pardmetros mais relevantes, junto com a taxa de
recirculagiio de solidos, no perfil axial é a influéneia da velocidade superficial U. As
Figuras V.2 a V.5 apresentam nossos resultados em fungiio de uma faixa de velocidades
entre 5 e 10 m/s, mantendo-se G, constante.

Nestas condi¢des podemos concluir que a concentragiio no leito
aumenta quando a velocidade diminui, isto é, mantendo-se a taxa de circulacgio
inalterada, a concentragdo de sélidos aumenta porque o gas perde sua capacidade de
arrastar as particulas. Por outro lado, quando a taxa de circulagfo € fixa, um aumento do
fluxo de géas resulta numa redugfio no gradiente de concentraciic e uma reduciio da
diferenca de concentragdo entre as seces do topo e o fundo da coluna.

Foi observado também que, para altas velocidades, a concentragio
na coluna ira se aproximar da concentragio da saida, porque o sistema tende a entrar no
regime de transporte pneumatico diluido. As Figuras V.3efg mostram este fendmeno
nitidamente.

VI1.2.4 - INFLUENCIA DA TAXA DE RECIRCULACAO

As Figuras V.6 a V.9 apresentam o comportamento dos perfis
axiais quando submetidos a variacBes da taxa de circulagiio de solidos, mantendo-se a
velocidade do gas constante. Das Figuras observamos nitidamente que, um acréscimo na
taxa de circulagio de solidos G, propicia um crescimento na conceniragdo € o
crescimento do gradiente de concentragio em toda a coluna. Estes resultados concordam
com a literatura [65].

V1.2.5 - INFLUENCIA DO DIAMETRO E DA DENSIDADE
DAS PARTICULAS

Considerando que as densidades das particulas utilizadas séo da
mesma ordem de grandeza (CA2 p, = 2760, AR1 p, = 2630, ARZ p, = 2640 ¢ AR3
py= 2820 kg/m"), foi analisada a variagio do perfil axial, nas mesmas condi¢des de taxa
de circulagdo de solidos e velocidade superficial. Os resultados, tabulados a partir dos
dados do-Capitulo V, estfio apresentados nas Figuras VL1 a V1.3, mostradas & seguir:

As Figuras apresentam os perﬁs axiais medidos em trés faixas de
recirculacio distintas, a saber 25, 50 e 75 kg/m”.s. Nos trés casos, foram mostrados 08
pertis em quatro velocidades distmtas 7,8,9e 10 m/s.

Apesar de nfio haver uma faixa granulométrica muito ampla,
podemos das Figuras observar que:

a) Quanto menor for o didmetro médio da particula maior sera a
densidade média da mistura. Esta tendéncia fica bastante evidenciada nas regides inferior
do leito na zona de aceleragiio e na regifio de fluxo plenamente desenvolvido;
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Figlee Vi1 Bbed - Variagho da denddeds da mistra em funglio do dp nas coniglies de s = 25 kgim®s & U = 7 (), 5 (0), 8 {c) & 10 {d) m/s. CAZ (83} ARS {120},
ARZ (148) 8 ARY {160} um.

b) A influéncia do didmetro da particula parece ser pouco
relevante em condigdes operacionais mais amenas, isto ¢, velocidades menores que 8 m/s
e taxas de recirculagdio inferiores a 30 kg/m’.s;
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ARZ (148) & ART {160} wm.
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¢) O efeito do didmetro aparece particularmente muito distorcido
na regifio do topo do transportador, nio mantendo sistematicamente as observagdes
acima que sdo validas para as duas primeiras regides do leito. Isto pode ser explicado
pela propria natureza da alteracio do perfil axial, ou seja, uma concentracio de
particulas devido ao estrangulamento do equipamento que, conforme a literatura propde
[65], é seguida de uma grande turbuléncia naquela regifio. Isto bem que poderia
perfeitamente mascarar um pouco os efeitos do didmetro das particulas pelos altos
coeficientes de mistura, consequéncia da turbuléncia naquela regifio do transportador.

Em todas as medidas verificou-se que ocorre uma alta densidade
da mistura na base do leito e uma baixa densidade na regifo de fluxo plenamente
desenvolvido, voltando a crescer e muito na parte superior do Riser devido aos efeitos
de saida.

VI3 - MEDIDAS RADIALS

Os principais problemas operacionais das medidas radiais j& foram
discutidos no Capitulo V. Os aspectos de uma possivel influéncia da falta de simetria
também ja foram comentados [107]. No caso especifico das medidas radiais os
resultados apresentados nas Figura V.14 a V.28 foram realizadas, sistematicamente,
medindo-se apenas um lado do equipamento, sendo o resultado rebatido simetricamente
para a outra metade do difmetro, Também aqui, apesar das dificuldades operacionais,
obteve-se boa reprodutividade e coeréncia nos resultados, sendo que a margem de erro
experimental foi pequena considerando-se o método empregado.
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mais mo

desenvolvido.

Quanto & metodologia de medida, os resultados apresentados na
Figura V.10abede deixaram clara a eficiéncia do amostrador nfio 1socinético neste tipo de
medida, apesar de sua grande dificuldade operacional quando comparado com métodos

dernos.

Os dados radiais foram obtidos em condi¢hes de regime
estabelecido e os resultados usados para a modelagem matematica ficaram restritos as
medidas da sonda B, localizada, conforme vimos, na regido de regime plenamente

fazendo consideragdes sobre os resultados.

A seguir, vamos realizar uma analise dos resultados radiais obtidos,

VL3.1 - INFLUENCIA DA GEOMETRIA DO EQUIPAMENTO

V1.3.1.1 - No Balango de Massa (lobal -

Uma conclusdo imediata nos dados das Figuras V.22abe e
V.24abc € a deformacic produzida nos perfis radiais em funcdo da regific onde foi

VI, - TNTESE RADTALS - Corrids ARD
i
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]
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medido. Observa-se que as medidas realizadas pela sonda I, localizada a uma altura de
4,9 m, e portanto ja na regido de topo influenciada pela saida abrupta do equipamento,
apresentou a maior vaniagdo em magnitude de fluxo, G,. As demais medidas, realizadas a
0,54 m (sonda 0), 1,4 m(sonda A), 2,9 m (sonda B) e 3,9 m (sonda C), mantiveram
uma seqliéncia em relagao a concentragdio de solidos nas regides e que foram medidos.

TABELA VILZ - IN?P@?:\EACAQ oS ?&RFT
ARIUOGGED e ARITEGTS

RADIATS

T

- Corxiﬂaa

CARIUDGZS,

=

AREA &uwmmmmmﬁwWaaCMMM)mwm%
fi Arylar {1 4m) _ Bl B 138 m
{m) (r) G médio Gm™Aanut G médic { C?;m*Aanular C%} médic | Grm*Aanular
G 000022685 3813 0,01250516 53,3 F (0,0174087 93,8 003067458

(0102 | 0,00098056. 415 (x 04085069 48 6 0,04860414 046 0.09d73004
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Note-se, que o balango de massa foi respeitado em todas as se¢des
transversais, Porém, a magnitude das medidas na regifio central ascendente e na regifo
anular descendente, foram maiores e/ou menores, de forma a se compensarem,

TABELA VI.3 -~ EZ'MTEGRAQ@G DOS PERFIS RADIAYS - Corvidas CAZUBG2ZSE,
. |CAZUSGH0 B CARUSGTS i
AREA Gs Liquido Médio dos Probes A B, C (kg/m2.s) - CA2UBG25
i Anylar 1,4 B2 8 CHAE m
{m) {2} G médio Gm*Aanul G médio | GtAanular] G médio | Gm™Aanular
0 0,000326885 27,0 0,00882666 71,7 0,02344084 78,1 0,02553022
Aty . 00088056 28,6 0,02807752 80,8 0,07918245 a7 (,08988c7
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00459 0,0005583 -8,3 -0,00352604 447 -0,02498819 -80,3 -0, 0448628
C,0478 {,00008325 -15.8 -0, 01568365 47,9 -0,0475887 ~1056  1.0,10491807
(3 061
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A Tabela V61 apresenta os detalhes das medidas referentes as
Figuras V.22abc e apresentam os resuliados de G;, medidos e calculados, bem como os
erros relativos nos cinco niveis de medida, mostrando que o balango foi fechado dentro
do erro experimental.

Analogamente, as Tabelas VL2 e V1.3, nos apresentam os caleulos
dos balangos de massa para as Figuras V.15 e V.26 respectivamente.

Estes dois exemplos novamente mostram resultados similares,
tipicos durante as operagdes. Apesar da magnitude dos resultados parciais, a
geometria do equipamento nfo consegue altera o resultado global, isto €, os perfis
tendem a se acomodar as condi¢les locais de medida, sem porém comprometerem o
balango de massa global e a condigdo de regime estabelecido.

V1.3.1.2 - Nos Perfis Radiais Parciais

Como nossas medidas foram realizadas, em sua maioria, em trés
niveis distintos do transportador, sendo possivel observar como os perfis parciais ficaram
influenciados por se  encontrarem, respectivamente, nas  regides de
alimentacdo/aceleragdo, regime plenamente desenvolvido e topo.

A Figura VI.4abc, a seguir, nos mostra os perfis radiais parciais do
fluxo ascendente e descendente da operagio ARIUTGT5 (cujos perfis totais foram
apresentados na Figura V.13c, reproduzida outra vez).
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condiglies

A Figura acima é caracteristica para nossas medidas. Como os trés
perfis estdo na mesma escala, as seguintes observagdes podem ser feitas:
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a) O fluxo ascendente existe sempre e em foda regifio radial
independentemente da condigdo operacional,

b) O fluxo ascendente, junto & parede, devido a grande

concentragio de sélidos naquela regifio, pode alcangar valores de magnitude maior que
na parte central do Riser ;

¢) Na Regido do fluxo plenamente desenvolvido (sonda B) o perfil
ascendente tende a ser constante na regifio anular e cresce em diregio ao eixo axial;

d} As trés medidas ilustram como a regifio do leito altera o perfil
radial parcial, pois os trés perfis nfio apresentam nenhuma semelhanca fisica, apesar de
representarem o mesmo valor global em termos de G,

e} O fluxo descendente apresenta sempre um perfil “padriio™ do
tipo: ¢ invariavelmente zero no centro do Riser, mantém-se zero até bem proximo a
regido anular e cresce 4 medida em que se aproxima da parede, dando a impressio de
ocorrer um maximo junto a parede, fato este nio confirmado, visto que o ultimo ponto
possivel de ser medido esta em 1= 0,0478 m, ou seja, /R = 0,94, Por limitacdes fisicas
ndo € possivel medir, com este tipo de sonda, em r = 0,051 m (parede),

d) O fluxo descendente apresentou sempre, invariavelmente, um
perfil tipo parabolico com um valor minimo no centro (zero) € maximo junto a parede.

A Figura V1.5, a seguir, mosira mais um exemplo das conclusdes
acima, exibindo agora os perfis radiais parciais em cinco niveis obtidos na corrida
AR3U10G50. '

Desta Figura, observamos que os perfis para as sondas A, Be C
praticamente mantém as mesmas caracteristicas, porém das sondas 0 e D podemos
acrescentar o seguinte:

¢) Todos os perfis radiais nio apresentam semethanga fisica,

f) As medidas feitas na regifio de aceleragfio/alimentagio VI.5a,
mostram fluxos ascendentes junto a parede muito maiores que os medidos no centro,
demonstrando assim a grande concentracdo de material no fundo do leito;

g} O fluxo descendente permanece com seu perfil padrio em
qualquer situacgio extrema;

h) A espessura da regifio anular é grandemente influenciada pelos
efeitos de entrada e saida do Riser. Da Figura VL5f concluimos que, neste caso
especifico, a espessura do Anulo descendente, em termos globais, varia entre 0,8 a 0,96
do raio relativo.

A Figura V14d, por sua vez, mostra uma variagio da regifio
anular entre 0,75 2 0,83 do raio relativo.
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V1.3.2 - REGIOES DE ESCOAMENTO
¥1.3.2.1 - Estrutura do Escoamento Radial

Um resultado muito significativo em nossas medidas foi a
confirmacdo proposta no modelo de escoamento dividido em duas regides bem
caracteristicas da secdio transversal do fransportador: a regido central, com fluxo de
sOlidos ascendente, e a regido anular com fluxo de solidos descendente.

Este modelo, proposto primeiramente por NAKAMURA e
CAPES [71, 74] e depois aperfeicoado com a teoria dos “clusters” por YERUSHALMI
et alli [35] (e ja ilustrada pela Figura 1{1.12), mostrou-s¢ muito apropriado para
descrever o comportamento dos nossos dados.

Nossas medidas radiais parciais, no entanto, nos permitem criticar
este modelo na micro-escala, isto é, o resultado de um fluxo anular e um central sio, na
realidade, o resultado de uma soma de dois perfis radiais parciais. Conforme as
conclusdes do item anterior, o fluxo ascendente parcial existe sempre, podendo ter seu
méximo inclusive na regido anular, ao passo que o fluxo descendente € o Gnico a atender
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bem o modelo visto que: € parabolico, nulo em toda regifo central em qualquer condigéo
¢ apresenta um maximo junto 4 parede do transportador.

Foi possivel também observar visualmente o comportamento do
leito em sua base, gracas & existéneia de um visor em acrilico que se estende desde a
valvula J. Neste particular foi possivel verificar a existéncia de duas regides, a0 menos na
base do transportador, sendo possivel visualizar os “clusters” na descendente, junto a
parede.

V1.3.2.2 - Pardmetros Relevantes para as Regides
V13.2.2.1 - Efeitos da Geometria

A observagio das Figuras V.13 a V.28, bem como as Figuras V1.4
e VL5, nos levam a uma conclusfio imediata: a espessura das regibes anular e
central ficam afetadas pelos efeitos de entrada e saida do equipamento.

Somente em condigOes amenas e sempre longe das regides de
entrada e saida ¢ que foi observado, na regifio de fluxo plenamente desenvolvido, que a
espessura da regifio anular permanecia constante. E por este motivo que, no Capitulo
V11, a seguir, iremos considerar apenas os resultados obtidos com a sonda B, localizada
a 2,9 m da entrada, e portanto na regido que apresentou plenamente estavel em todas as
nossas medidas.

Se considerarmos o modelo “Core-Annulus™ classico, isto é,
levando em consideraciio apenas o valor global dos fluxos (soma do ascendente e
descendente), podemos chegar 4 conclusic que a regifio anular pode nfo existir em
certas condigBes. E o que fica caracterizado nas Figuras V.15ab, V16abe, V.19b, V.20ab
e V.24a

Observe-se que, este aparente fenémeno, somente toma vulto em
condigbes de baixas concentragdes no leito, tais como, altas velocidades e baixas taxas
de recirculacio. A observagdo pelos perfis radias parciais, entretanto, nfo nos deixam em
divida que as duas regides existem em todas as circunstincias, até porque sua origem
esta alicergada na formacio dos “clusters” que ocorrem na regido superior do duto.

V1.3.2.2.2 - Influéneia da Taxa de Circulagio

Um estudo comparativo dos resultados dos perfis radiais globais,
em trés alturas diferentes, variando-se a taxa de circolagio de solidos G,, mantendo-se
constante a velocidade superficial no leito, esta apresentado nas Figuras V1.6 ¢ V1.7, a

seguir.

E possivel observar que um aumento de G, provoca um
correspondente aumento da regido anular do transportador, pela diminuigo do valor
r/R de intercessdio com o eixo do raio relativo 1r/R. Analogamente, a regifio anular
diminui sua espessura com a queda do fluxo de solidos.
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V1.3.2.2.3 - Influéncia do Didmetro da Particula

De forma semelhante, um estudo comparative dos resultados dos
perfis radiais globais, em trés alturas diferentes, mantidos constantes a velocidade
superficial no leito e a taxa de circulagiio de solidos, nos da uma idéia da influéncia do
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As Figuras V1.8 e V1.9, nos indicam que a medida em que ocorre
um aumento de d, mantidas as mesmas condigles operacionais, oOcorre um
correspondente aumento da regido anular, visto que diminui a dimensdo de ro/R.
Analogamente, para pequenos d, temos uma regido anular de menor espessura.
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V13.3 - CONSIDERACOES SOBRE A MODELAGEM DO
PERFIL

No Capitulo HI, item T11.6.4.2, apresentamos aquele que é, até o
momento, o trabalho mais desenvolvido para descrever os perfis radiais. S50 os estudos
de RHODES [80] para modelar os perfis axiais e radiais,

Sem entrar em aspectos mais aprofundados, a partir dos dados do
nosso trabatho podemos observar que alguns aspectos ainda necessitario ser melhor
estudados e aplicados a um modelo tedrico em nivel radial, a saber:

a) O perfil radial ¢ influenciado pelos efeitos de entrada, saida e
alimentagfio no Riser como sugere a literatura [13, 45, 65, 82, 107},

b) O perfil radial parabdlico perfeito, conforme proposto por
RHODES, s6 pode ser observado em condigdes particulares, isto porque, nossos
resultados indicaram que o valor de magnitude maxima, na maioria das medidas, ficou
localizado longe do centro, numa regidio compreendida entre 0,4 e 0,8 do raio relativo.
Segundo a literatura, o perfil parabdlico se deforma rapidamente com o aumento do
didmetro do Riser [106];

¢) O fluxo radial nunca se mostrou constante na regido anular,
conforme propde RHODES, pelo contrario, sempre apresentou um valor negativo com
tendéncia a apresentar um minimo junto a parede;

d) A magnitude dos perfis radiais globais com a altura, conforme
proposto por RHODES [40], mostrou ter sido afetado pelos efeitos geométricos do
equipamento, pois em nossas medidas somente em algumas condiges € que for mantida
a ordem decrescente de magnitude dos perfis, isto €, na maioria das vezes o perfil obtido
pela sonda C se sobrepds aos demais por estar préximo 3 saida do transportador, zona
portanto de maior massa especifica que a parte central do Riser;

e) Foi observado que, apesar do descrito no item anterior, que o
valor de G,, em cada secfio, era mantido constante, isto €, foi respeitado o balanco de
massa em condi¢tes de regime estabelecido dentro do erro experimental;

f) Foi observado consisténcia dos dados para com a equagio da
continuidade no fluxo na se¢dio, uma vez que em todas as experiéncias os valores de
integracdo dos perfis, por dois métodos, ficaram com erros médios inferiores a 30 %
{quando comparados com o valor de G, medido externamente), valor este que pode ser
considerado baixo para este tipo de medida em particular. Segundo a literatura, métodos
mais avangados como tomografia computadorizada e raios X mostraram erros de
discordncia entre si da ordem de mais de 30% [106];

g) Um perfil em forma de “orelha de gato”, foi obtide pelo
rebatimento das medidas para todo o didmetro e mostrou ser adequado para representar
a maioria dos perfil radiais por nds medidos. Outrossim, resultados similares também
foram obtidos por outros pesquisadores [22, 102, 106];
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h) Foi observado que o perfil radial global nada mais ¢ do que uma
soma de dois perfis radiais parciais, um ascendente ¢ outro descendente;

i) O perfil parcial ascendente existe em toda a segfio transversal do
leito, inclusive junto A parede, podendo inclusive ser maximo nesta regido em algumas
condigbes;

) O perfil parcial descendente apresenta um comportamento
padrio independente das condiges operacionais, forma parabolica perfeita,
apresentando sempre valor nulo na regiio central e maximo juntc 4 parede do tubo
transportador,

) Foi confirmado um estrutura de escoamento tipo “Core-
Annulus” em todo transportador, bem como a presenca dos “clusters”, responsaveis pela
recirculagio mterna de solidos;

m) Pela analise das figuras verificou-se que a regidio anular ocupou

sistematicamente da ordem de 15% do raio. Este percentual mosirou crescer com a
queda da velocidade do géas e com o crescimento da taxa de recirculaggo de solidos G,
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CAPITULO VII - MODELAGEM MATEMATICA
VI 1 - ASPECTOS PA MODELAGEM DO PERFIL AXIAL

O comportamento fluidodindmico do transportador € fundamental
para a qualidade do projeto de equipamentos e particularmente dos reatores, visto que o
perfil de concentragio influéncia a taxa de reacfio e o padriio de contato dos reagentes
envolvidos num determinado processo.

A Revisiio Bibliografica do Capitulo HI nfie deixou dividas de que
a modelagem dos perfis axiais estd avangada, mas ainda apresentam alguns problemas. A
principal deficiéncia dos modelos atuais ¢ que, apesar de levarem em consideragio os
principais pardmetros que envelvem o processo, desconsideram completamente os
aspectos da geometria do equipamento.

O modelo ideal deveria necessariamente levar em consideracfo
este aspecto, como comentaram HIRAMA e TAKEUCHI {42} ¢ GRACE [13] Mais
recentemente ja encontramos trabalhos onde este aspecto é considerado, como nas
observaces de SCHNITZLEIN e WEINSTEIN [64] e de GLICKSMAN e alli [67].
Estes autores mostram como a configuracio do projeto do sistema de LFR afeta
diretamente o desempenho, exemplificando especificamente como ¢ projeto dos sistemas
de entrada e saida dos gases podem influenciam tanto a velocidade superficial, como
também a taxa de recirculacio de solidos e principalmente a porosidade ac longo do
leito.

PATIENCE e CHAQUKI [66] chegam a afirmar que os efeitos da
geometria de saida em um Riser somente se tornam menos umportantes, isto é,
apresentam erros menores que 10%, quando estes possuem alturas superiores a 40 m.
Estes autores buscam considerar em parte estes aspectos em seus estudos sobre o “scale
up” de unidades de LFC [66, 67].

As alternativas de saidas de Riser, podemos ser resumidamente
classificadas em trés principais grupos, a saber: suaves, abruptas e retas [45]. Estas
geometrias modificam a concentragio de solidos no Riser apartir de uma altura
significativa e dependendo das condigbes operacionais pode “deformar” o perfil mesmo
antes da metade do Riser. Por isso qualquer modelo que desconsidere esta caracteristica
esta incompleto.

Esta preocupagiio ja tem feito alguns novos pesquisadores do
assunto  buscarem modelos de célculos do tempo de residéncia médio, como uma
consequéncia dos tempos de residéncia parciais em cada uma das zonas do Riser. Esta
nova linha de pesquisas tem em ZETHRAEUS ¢ LIUNGDAHL [109] uma contribuigio

importante tomando como base o Modelo “Core-Annulus™.

Por falta de modelos melhores, muitos setores da indastria tém
usado modelos antigos e incompletos para o dimensionamento ¢ projeto de reatores,
como por exemplo no caso dos importantes FCC da indistria do petroleo, que até bem
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pouco tempo atras eram obrigados a fazer seus dimensionamentos de Risers utilizando o
superado modelo de “plug flow”. Neste sentido alguns trabalhos mais recentes buscam
aproveitar os estudos basicos da fluidodindmica dos leitos rapidos como um nove ponto
de partida, a exemplo do trabalho de MARTIN ef alli [110] onde o modelo “Core-
Annulus” ¢ aplicado para o dimensionamento de um reator de craqueamento catalitico.

Nosso trabalho nfio dard maior énfase aos modelos axiais, visto
que nossas medidas foram realizadas para investigar os perfis radiais. Gostariamos
apenas de comentar que, considerando a observagfo visual das nossas medidas axiais,
fica muito clara a forte contribuicio do efeite da saida abrupta do equipamento.

Se algum trabatho fosse proposic para estudo dos perfis axiais
nossa recomendaciio e escolha recairia, por hora, sobre o0 modelo de LI e KWAUK {36],
tomando-se o cuidado de desprezar os ltimos pontos das medidas junto ao topo, pois
estas sempre e sistematicamente foram afetadas pela geometria.

Vil.Z - MODELAGEM DO PERFIL RADIAL

Nosso trabalho se propos a estudar o comportamento da
concentragfio radial de solidos em um Riser em diferentes condigdes operacionais,
utilizando wm grupoe de particulas classificadas numa faixa granulométrica pertencente
ao Grupo B da classificacdo de GELDART.

Conforme verificamos nos capitulos anteriores, os estudos atuais
da fluidodindmica do LFR estdo concentrados nos modelos que descrevem os perfis
axiais de concentraglio, verificande-se¢ uma pobreza de trabalhos de modelos do
comportamento radial de concentragfo de solidos.

O presente trabalho busca deixar uma contribuicdo aos estudos
sobre as caracteristicas da concentracio das particulas ao longo do raio em condigdes
operacionais classicas.

Dentre os poucos trabalhos realizados utilizamos como ponto de
partida um dos trabalhos de RHODES e seus colaboradores [22] iniciado em 1992 e
ainda nio concluido. Conforme descrifio realizada no Capitulo I, item 111.6.4.4, trata-
se de um modelo semi-empirico onde aparecem trés coeficientes de ajuste da equagiio
basica que descreve o chamado fluxo radial reduzido G/G..

As principais premissas assumidas neste modelo semi-empirico
foram:

a) O escoamento no Riser ocorre segundo o modelo “Core-

Annulus”, ocorrendo um fluxo de transporte ascendente de material pela regifio central
(core) e um fluxo descendente numa regidio anular junto A parede (annulus),
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b) O transportador esta dividido em duas regiGes: a regido central
ascendente (core), de r=0 até r=r, e uma regifio de fluxo descendente junto a parede
enfrer =1y e 7 =R, onde 1, é definido como a distdncia radial até o limite das duas
regides, dado pela expressdo:

r
e

2 ’}'Um
J ili.169

m}»-a

¢) A média do fluxo reduzido de solidos na secfio transversal, por
definicio, deve ser igual a unidade, isto é;

G,
Gy

i 167
d) O escoamento de gas ocorre unicamente pela regifio central,
assim pelo balango de massa do gas no transportador teremos:

1
R2

U= j o 2nrU; dr Hi 175

¢) O comportamento do perfil radial pode ser expresso em termos
do fluxo radial reduzido, isto €, a razdo entre o fluxo de sélidos numa dada posigio
radial G, pelo fluxo total da segdo G, pela expressio:

Goo g |1 [L) + b 11166
Gs R

onde “a”, “b” ¢ “m"” sdo coeficientes adimensionais.

Conforme vimos no Capitulo 11, o valor de “m” controla a
inclinagdio do perfil reduzido de sélidos e depende também das propriedades do leito de
s6lidos e da geometria do Riser. Os coeficientes “ag” ¢ “b” podem variar com as
condi¢des de operagdo, G, ¢ U. O pardmetro “b” ¢ 1esp0nsz’wel pelas caracteristicas
geométricas do Riser ¢ o coeficiente “a” responsavel pelo ajuste final da expressdo.

RHODES definiu o coeficiente “b” como fingio de “a” e “m”
onde :

ma
b=1t-— Il 168
m-+2

Segunde os autores, o valor do pardmetro “m” deve ser escolhido
para um dado grupo de dados experimentais. RHODES ef alli [22], verificaram que o
valor de m = 5 foi considerado satisfatéric para descrever os perfis em condigbes muito
semelhantes as nossas, isto €, Risers com diimetro interno entre 0,152 ¢ 0,305 m,
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velocidade superficial entre 3 a 5 m/s e particulas de faixa granulométrica semelhante.
Um estudo de sensibilidade indicou que quando “m” cresce obiemos perfis mais
achatados na parte central do transportador e profundos perto da parede.

Apo6s uma analise dos estudos de RHODES observamos que estes
ainda nfo sfo conclusivos ¢ utilizam métodos e critérios no minimo discutiveis. Desta
feita, optamos por utilizar uma express3o similar onde foi incluido um novo pardmetro

(LW} ]

denominado “t”, que pode ser expresso como uma fungiio apenas da velocidade
superficial U.

f) “t” ¢ um pardmetro de ajusite que ¢ funglo exclusiva da
velocidade superficial.

Desta feita, nosso modelo possui a rigor trés parmetros, sendo
um obtido com o auxilio dos trabathos de RHODES e os outros dois fixados por um

ajuste de uma expressio que reproduza o parimetro “t” para as condiges de nossos
dados experimentais.

Assumido um perfil semelhante ao proposto com um valor de
m =5, como sugerido por RHODES, rescrevemos a equagio II1.166 introduzindo agora

o novo parimetro “1”. Desta feita, propomos a seguinte expressfio para o fluxo radial
local:
G | (r ]ﬂ
= |l-i—] |+1- B Vi1
&= & |

onde T = T (U) a ser determinada com o auxilio de nossos dados experimentais.

Semelhante a equagdo 1. 168, B ser4 um pardmetro expresso em
funcdo de “1” e “m”, isto &

mi
B=1- VILZ
m-2

A expresséio VIL1 pode assim ser rescrita fornecendo:

G r (r)’“] mt
- 1— | — - 1.3
S I Y I R M

Com base nos trabalhos de RHODES assumimos o valor de
m= 5. Assim a equagio VIL3 passa a ter como incognita apenas o parimetro “1”. Desta

feita, resta-nos agora propor uma expressio de “t” compativel com as condigBes
operacionais.

Iniciamos assim um trabalho de ajuste com os dados experimentais
obtidos. Da expressio acima pode-se obter a expresso explicita para “t”, a saber;
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Vil.4

As tabelas VIL1, VIL2, VIL3 ¢ V11 4 a seguir, foram selecionadas
dentre as muitas que foram construidas, agrupando-se os dados experimentais por tipo,
velocidade superficial e taxa de recirculagiio externa de sélidos G.. Elas exemplificam os
calculos de “1” usando-se a expressdo VIL4.

TABELA VII.1 - Fluxo Reduzido do Riser (D= 0,102 m)

Corricdlas: AR3U7G25 ,50e75 Material: Arela 0-100 d= 12010 m
Gs=2466 Gs=4985 Gs=7516 U=70m/s /R = 0,834
iR GriGs GiiGs Gr/Gs  t© médio rev, fo OBS:
0.94 2,981 -2,652 -1,963 7.873 0,0427
0.9 3,155 -2,151 -1.473 10,695 0,0420
0,85 -(1,698 -0,885 -0,269 10,235 0.0421
0,8 0,860 0,568 0,321 9.943 0,0422 e
06 2,255 2,219 2,642 6,598 0,0432 Sa
0,4 3,451 3,246 3,031 8,141 0,0426
0,2 3,974 3,083 2,584 7,757 0,0428
0 4,047 2,748 2,137 8,921 0,0431
Média 8,521 0.0425

TABELA VIi.2 - Fluxo Reduzido do Riser (D= 0,102 m)

Corridas; CA2UBG25 ,50e75 Material: Calcario 80-100 dyp= 83x10° m
Gs=2567 Gs=4999 Gs=T7486 U=80ms /R = 0,853
f/R GriGs GriGs GriGs t© médio rev. ) OBS:
0,94 -1,866 -1.424 ~1,182 5,557 0,0438
0.9 -1,616 -0,526 -0,708 6,399 0,0433
0,85 -0,800 0,010 0,442 4,962 06,0442 +
0.8 0,752 1,632 1,536 5916 00438 b
086 3,058 2,277 3,043 8,619 80,0425
04 3,467 3,071 2,887 7,773 0.0428
0,2 2,824 2,541 2,514 5,698 0.0437
0 2,765 2,303 2,201 5,085 0,0441
Média &,251 0.0434
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TABELA VIil.3 - Fluxe Reduzido do Riser (D= (0,102 m)
Corridas; AR1USG25 ,50e75 Material; Areia 60-80 # d,= 160x10° m
Ge=2366 Gs=4891 Gs=T716% U=90mfs rof/R = 0,8977

PR Gr/tss GriGs GriGs T médio rev. ko OBS:
0,94 -0,757 0,254 -0,283 2,816 0,0467
0,9 -0,558 0,378 0,223 3,722 0,0453
0,85 0,000 0530 0,331 4,515 0,0445

0,8 D702 0,644 0,686 - - e

06 1,260 1,135 1,435 2,094 0,0483 ++
0.4 1,860 1,850 1,745 2,971 0,0464
0,2 2,329 2,081 1,815 3,767 0,0453
0 2,173 2,184 1,781 3,660 0,0454
Média 3,363 0,0458

TABELA Vil.4 - Fluxo Reduzido do Riser (D= 0,102 my)
Corridas; ARZUOG25 | 50, 83 e 100 Material: Areia 80-100 dp= 14910° m
Be=2325 Gs=4862 CGs=8184 Gs=101,73 U=100m/s rofR = 0913
Wi GriGs GriGs Griss Grii3s T médio rev. fo 0OBS:
0,94 0,348 0,401 (3,420 0,605 2734 00,0458 +

09 0,533 0,556 0,282 0,124 2,720 0,0468
0,85 0,766 0,708 0,732 0,226 2479 00473

08 1,079 0,955 0,893 1,046 2552 (10472 Bk
06 1 A54 1,308 1,720 1,655 2569 00471
0.4 2,116 2,003 1,792 1,750 3322 0,0458
0,2 2,183 2,447 1,742 1,580 3,480 3,0456
4] 2,348 2273 1,498 1,487 3,156 0,0461
Média 28786 00,0465

A construgdo destas tabelas acima, a partir de dados
experimentais, foi realizada utilizando com o cuidado de desprezar as poucas
experiéncias onde “1” estava fora do intervalo 1,4 < 1 > 2X T nesi0 - Estes pontos estéo
identificados na coluna de observagtes aparecendo um sinal “+”.

Por esta metodologia, foi possivel obter um valor médio de “t”
para cada grupamento de condigdes operacional, observando-se o seu comportamento
com os parAmetros variados. A Tabela VIL5, abaixo, apresenta a sintese dos resultados:

TABELA VIL5 - Sintese dos valores do parametro "¢ nas diversas condicdes operacionais
Material: Areia 0100 Material: Areia 80100 Material: Areia 60-80 Material: Calcario 80-100
Corridas Tipo: AR3 Corridas Tipo, AR2 Corridas Tipo. AR1 Coridas Tipa: CA2
dp x10-6(m = 120 dp x10-8m) = 149 dp x10-8(m) = 160 dp x106(m) = 93 Desvio
Ulmis) < {médio} 1o/ © {médio} R ¢ {Frddio) wfR t {médio) /R Padrao
7 852 0,33 9,08 083 753 0,84 8,78 083 05806
8 7.08 0.84 5,54 0,86 527 0,86 6,25 085 0,7002
9 3,95 0,88 373 0,89 3,36 0,90 4,19 088 03041
10 298 0,91 2,88 0.9 2,68 0,92 3,78 089 (4207
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Analisando os resultados obtidos, a luz da Tabela VILS e das
equagdes V112 e 111169, podemos concluir que:

a) O valor de “v” sempre deve ser > 1.4 afim de satisfazer a
condigdo fisica de que 1o ndo pode ser um valor negativo, o que nio teria sentido fisico;

10

&0

Paradmetro "t"
=N

& 7 & 2] 10 11

Velocidade Superficial U (im/s)

Figura VIL 1 - Comportamento experimental do pardmetro t com a velocidade
Superficial U ao longo das operagBes

1
@Ve! Sup 'Fmis |
or |
R et Vel Sup.=8mis |
:t'“‘ i ‘: : \‘
S S taVel sup. =9 mis |
® 54 1 ®Vel. Sup. = 10 mfs,
E 4t . i R
<§g 3“:
o :
. 2
L -
0 N b . . Ar " 4
70 90 110 130 150 170

Figura VII.2 - O comportamento do pardmetro “t” em fungiio das granulometrias
usadas para diferentes velocidades superﬁciais

150



b) O parimetro “t” é fortemente dependente da velocidade
superficial U, de forma que “1” diminui enquanto U cresce. A Figura VIL.1, mostra
nitidamente esta dependéncia para a nossa faixa de trabalho experimental;

¢y “r” ¢, aparentemente, independente do difmetro médio da
particula dp, a0 menos na faixa de dados em que trabalhamos. A Figura VIL2 methor
ilustra este resultado obtido apartir dos dados da Tabela VILS;

aaa 1,00 J eld=7mis

z& .....

4 005 i e T gl)=8m/s

&

i

‘;% 00 | _ﬁUEles
% & ' L
2 g ~ Jeu=10nvs

S 0853 S

5

€ gso i

9

& s e T T T T T

e T8 .

3] 7 8 2} 10 11

U (m/s)

Figura VI1.3 - Limite da regifo do fluxo ascendente com a regifio anular em fungdo da
velocidade superficial.

d) O himite entre as regides central e anular se mostra também
dependentes apenas da velocidade U e independentes dos valores das taxas externas de
recirculagio de solidos G.. A Figura VIL3 apresenta os valores destes limites, isto ¢, o
ro/R onde ccorre a interface entre as regides de fluxo ascendente e descendente. Os
dados da Tabela VII.5 mostram haver uma variagiio linear entre o raio relativo lmite
com o valor da velocidade;

e) Os raios relativos de mudanca de regifio, calculados com o
auxilio da equacdo IIL169 mostraram uma boa concordincia com os valores
experimentais. As Figuras VIL4A e VILB exempiificam as duas regides do Riser
observadas ao longo das corridas.

As medidas da Figura VIL4A referem-se as particulas de areia
0-100 #. O fluxo externo de recirculagio de solidos, G,, foi medido em trés condigGes
(25, 50 e 75 kg/m’.s), 2 uma velocidade superficial de 9,0 m/s. Ja a Figura VIL4B foi
obtida com calcario 80-100 # e com U= 8,0 mv/s.
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Fiuxo Reduzido GriGs

3,0

Raio Relativo r/R

Figura VIL4 A -Fluxo Radial Local Reduzido Areia 0 -100, U =9,0 m/s
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Figura VIL4 B- Fluxo Radial Local Reduzido Calcario 80 -100, U =8,0 m/s.
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Observe-se que as linhas das trés condigdes de fluxo cortam o eixo
em 1o/R = 0,87 e 0,85, enquanto que a equaco 111.169 nos forneceu valores de 0,88 ¢
0,85, respectivamente. A Figura VILS ilustra a dispersdo destes resultados

ro/R Calculado (Eq. [111.169)

0,80 082 0,84 0,86 0,88 0,9 0,92 0,94
re/R Experimental

Figura VILS - Comparaco dos limites das regides central e anular no Riser: Calculados
pela expressdo I1.169 e os obtidos experimentalmente

f) A variagdo de 1 para as areias foi de apenas 17%, ao passo que
para o calcario foi de até 30%. S

Finalmente restou-nos realizar um estudo para melbor definir a
expressio da funcio v = T (U}, isto ¢, a Figura VIL1. Entre as diversas expressdes
testadas optamos pelo uso de uma expressdo linear por alguns motivos, entre os
principais citariamos:

1) ser uma expressio simples com apenas dois pardmetros,

~ 2) foi a expressdio que apresentou o menor erro relativo
médio para os dados experimentais, ou seja, a expressio que em média methor
reproduziu a tendéncia dos dados.

As Tabelas VIL6, VIL7 ¢ VI8 apresentam exemplos dos estudos
realizados com outras expressdes ¢ os erros obtidos, assim temos:
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TABELA VI8 - Célcuios de Gr/Gs com as diversas expressfes Alternativas de Caleulo
Coridas: AR3UQG2E | BDe 75 Areia 0100 # Ulmis)= g

TIPOS DE EXPRESSOES USADAS PARA 08 AJUSTES DOS DADROS EXPERIMENTAIS

Linear Erro (%) logaritmica Erro (%) Exponencial Erro (%) Polindmio(2) Enm (%)  Poigncia  Ero (%)
(h (2) (3 {4) (5}

-0,99 31,72 -0,94 24,85 -0.86 13,38 0,79 509 -0,81 8,50
-0.35 8,78 0,32 18,06 0,26 33,27 -022 44 42 0,23 39,54
G330 5,99 0,32 13,12 0,385 24,15 0,37 3270 0,36 28,65
0,81 13,45 0,82 14,48 0,83 15,70 084 16,92 .83 16,17
1,92 962 1,90 8,48 1,88 625 1,83 4,87 1,84 530
222 254 219 1,28 2,14 1,12 2,10 264 212 214
226 9,44 2,23 807 2,18 547 2,14 3,81 2,16 4,38
2,268 16,39 223 14,83 218 12,16 2,15 10,39 2,16 10,98
Média 12,24 Média 12,91 Média 13,83 Média 16,10 Méclia 14,47

Média Corrig. 12,24 Média Comrig. 12,91 Média Comrig. 13,93 Média Comig. 15,10  Média Corrig. 14,47

() Gr/iGs= 7.005-0.5262 U + (1.8432 U - 21.018)(WR)S

) GrfGs= 12.053 - 4.469 In (U) - 38.687 (/R)5 + 15.641 (/R)5 Ini (U)

(3)  GrGs= 1 +[27.932 - 97.761 (1R)5] @ -0.3616 U

(4)  GriGs= 15.686 - 51.402 (R)5 + [ -2.6052 + 8.1182 (/R)5} U + [0.1223 - 0.4278 (R)5] L2
B)  GriGs= 1 +[778.1 ~ 2723.4 (1fR)5] U -2.9633

TABELA VLT - Célculos de Gi/Gs com as diversas expressdes Alternativas de Célculo
Corridas: ARTUDG2S B0e 75 Areia 80-80# Udimisy= 10

TIPOS DE EXPRESSOES USADAS PARA 08 AJUSTES DOS DADOS EXPERIMENTAIS
Linear Erro (%) Logaritmica Ero (%) Exponencial Emo (%) Polindmio(2) Erro (%) Poiénola  Erro (%)

(1) 2 @ 4 &)
43,16 146,16 0,20 156,24 0,30 185,62 0,35 197,80 0,33 193,03

o021 85,26 018 60,25 on 75,36 o.08 81,37 0,10 218
oEs] 953 0,58 11,16 0,54 16,71 053 18,64 053 18,13
.80 1100 089 10,94 cas .81 088 975 0,88 9,50
1,53 2452 (=] 2623 1,80 0,23 1,63 3232 1.62 31,21
1.74 0,77 1.74 2,36 1,80 6,19 1,83 812 1,82 73
1,73 17,91 1,76 16,60 1,83 13,42 1,86 11,81 1,85 12,63
1,74 13,88 1,78 12,51 1,83 9,168 1,86 7,48 1,85 8,34

Média 34,88 Média 37,04 Média 43,31 Média 4581 Média 4480
Média Corrig. 18,98 Média Corrig. 20,01 Média Corrig. 22,88 Média Comrlg. 24,21 Média Corrlg. 23,73

(1)  GrGs= 7.005-0.5262 U+ (1.8432 U - 21 018)(1/R)S

(2)  GrGss 12.053 - 4.469 In (U) - 38.657 (/R)5 + 15.641 (/R)5 In (U)

(3)  GGs= 1+ [27.932 -97.761 (/R)5] e -0.3516 U

4 GrGs= 15.686 - 51.402 (WR)5 + [ -2.6052 + 9.1182 (WR)S] U + [0.1223 - 0.4279 (1/R)S) U2
B)  GrGs=1+[778.1-2723.4 (1R)S] U -2.9633

t = T(U)= aiU+ a (VIL5)
Os coeficientes a; e a; resultaram iguais a:

ap= -1,8432 (m/s)
= 21,018

A equagiio VIL3 ficou assim com seus trés coeficientes calculados
e resultaram a expressio:
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5
-g-i: 7,005~ 05262 U+ { 18432 U- 21,018)@3 (VIL6)

4

TABELA VH.8 - Célculos de Gr/Gs com as diversas expresses Alternativas de Céloulo
Coridas: CAZUTG25 ,50¢ 75 Caledreo 80-100# U(mfg)= 7

TIPOS DE EXPRESSOES USADAS PARA 08 AJUSTES DOS DADOS EXPERIMENTAIS

Linear Ermo (%) Logaritmica Erro (%) Exponencial Erro (%) Polindmio{2) Erro (%) Poténda  Erro (%)
{h) {2) ) (4 ©

-2,64 1654 2,70 19,13 2,74 2080 2,83 2477 -2,82 2457
-1,48 18,64 -1,52 16,48 1,84 14,98 -1,80 11,74 -1,60 1187
0,28 58,31 0,30 55,48 0,32 553,48 0,35 4013 036 49,18
0,66 18,08 0,65 18,54 0,85 1892 Coa4 19,74 0,64 1880

2,68 11,42 272 10,42 273 977 2,78 8,34 2,77 8,50
323 14,21 3,27 1347 3,30 12,48 335 10,08 335 11,13
331 5,28 338 412 3,38 335 344 1.67 343 184
3,32 391 336 518 338 6,03 344 757 3,44 7,69

Média 18,30 Média 1782 Média 17,40 Média 16,78 hédia 16,84
Média Corrig. 1830 Médis Corrg. 1782 Média Comlg. 17,49 Média Corig. 16,78  Média Corrig. 1684

(1} GrGs= 7.005-05262 U + (18432 U - 21 018)(1R)5

() GrGs= 12063 - 4.460 In (L) - 38.687 (/RS + 15.641 (RYS In (U)

@) GrGs= 1+ [27.932 - 97.761 (1R)5] e 0.3516 U

4 GriGs= 15.686 - 51.402 (RS + | -2.6052 + 9.1182 (R)5] U + [0.1223 - 0.4279 (1/R)S] U2
B)  GUGs=1+[778.1 - 2723 4 (R)S] U -2.9633

A expressido VIIL.6 € uma equacio empirica obtida a partir de uma
modificagiio dos trabalhos de RHODES e colaboradores [22]. A sua aplicag@io resultou
um erro médio menor do que 20% quando usada para fazer uma previsio de G/G; em

nossos dados.

155




CAPITULO VIIL - CONCLUSOES E SUGESTOES

Finalizando nosso trabalho, gostariamos de deixar uma sintese de
nossas conclusdes, bem como as sugestdes para a continuidade do mesmo e uma analise
do futuro do Leito Fluidizado Circulante como processo.

VIILE - CONCLUSOES

Nosso estudo sobre a Fluidodindmica do Leite Fluidizado
Circulante para Particulas do Grupo B, nos permitiu chegar as seguintes conclusfes:

VIIL1.1 - QUANTO AO PERFIL AXIAL DE
CONCENTRACAO

a) A geometria do transportador ¢ fator importante para definir a
torma do perfil axial de concentragdes ao longo do leito;

b) Somente para transportadores com grandes alturas e isentos de
efeitos de saidas abruptas € que podemos observar perfis de porosidade média da mistura
nos termos dos principais modelos da literatura, como o perfil em “5” de LI e KWAUK;

¢) O transportador pode ser dividido em trés regides distintas;

1) Regido de aceleragio/alimentagio;
2) Regido de fluxo plenamente desenvolvido;
3) Regido de topo (ou saida),

d) A velocidade superficial é parAmetro importante para definir o
perfil axial, pois a concentra¢do do leito aumenta com a queda da velocidade, mantida a
taxa de circulagdo de solidos constante;

e) Mantido G, constante, o aumento do fluxo de gas provoca a
reduglio do gradiente de concentragio e a redugfo da diferenca enire as concentragdes
do topo e do base do transportador;

f) A taxa de circulacio de solidos, juntamente com a velocidade
superficial, sdo os dois mais importantes pardmetros a influenciar ¢ perfil axial;

g) O crescimento da taxa de circulacio de solides provoeca o

crescimento da concentragio axial € o crescimento do gradiente de concentragio em
toda a coluna;

h) Quanto menor for o didmetro médio das particulas, mator ¢€ a
densidade média da mistura;
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VIL1.2 - QUANTO AO PERFIL RADIAL DE
CONCENTRACAO

VHL1.2.1 - Perfil Radial Global (Liquido)

i) O perfil radial liquido, ¢ composto pela soma de dois perfis
parciais, um ascendente e cutro descendente no Riser;

i) A geometria do equipamento influencia as magnitudes das
medidas do perfil radial liquido, sem comprometer o fechamento do balango material na
secio;

) O perfil radial liquido ¢ influenciado, em magnitude, pelos
efeitos de entrada, saida e realimentacio do transportador;

m} O fluxo radial liquido ndo ¢ constante na regifio anular, ¢ pelo
contrario, apreseniou sempre um valor negativo com tendéncia de apresentar um
maximo (negativo) junto a parede;

n} O fluxo radial liquido nfio tende a ser uma pardbola perfeita,
pois sobre influéneia da geometria e da realimentagéio;

0) O fluxo radial liquido, quando rebatido ao longo de todo
didmetro, apresentou a tendéncia de exibir um perfil em forma de “orelha de gato”;

p) A velocidade de captagio de solidos ndo ¢ relevante na medida
local da concentraciio radial global, quando usamos amostradores ndo isocinéticos, desde
gue esta velocidade de captago seja superior a velocidade superficial no transportador;

V1L 1.2.2 - Perfil Radial Parcial

) O fluxo ascendente de solidos existe sempre em toda regido
radial, independentemente da condigiio operacional;

1) O comportamento da soma dos perfis parciais, permite dizer
que o perfil liquido global divide a seq¢iio transversal do leito em duas regides: uma
central de fluxo liquido ascendente e uma amular de fluxo liguide descendente,
confirmando assim o modelo “Core-Annulus” para todas as nossas medidas,

8} O valor maximo do fluxo radial ascendente varia em fungfo das
condigbes geométricas ¢ operacionais, podendo estar localizado inclusive na regidio
anular, junto & parede do transportador;

t) A espessura da regifio anular/central ¢ grandemente influenciada
pela geometria do equipamento. Em nossas medidas a regiio amular ocupou
sistematicamente da ordem de 15% do raio. Este percentual mostrou crescer com a
queda da velocidade do gas e com o crescimento da taxa de recirculagio. A espessura
amilar também mostrou ser influenciada pela geometria e efeitos de entrada;
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u) O fluxo parcial descendente apresenta sempre um perfil
parabdlico “padrdo” do tipo: € invariavelmente zero no centro do tubor, mantém-se zero
até bem proximo da regido anular e cresce @ medida em que se aproxima da parede,
dando a impressdo de ocorrer um méximo junto a parede;

v} O perfil ascendente mostrou ser praticamente constanie na
regifio anular e crescer na direcio do centro do tubo somente na regifio de fluxo
plenamente desenvolvido,

VIiL2 - O FUTURQO DO LFC

5

Ao darmos nossa meodesta contribuigdo a area, gostariamos de
lembrar que as possibilidades de aplicagtes da tecnologia de Leito Fluidizado Circulante
crescem a cada dia, conforme j& discutimos na introdug#o.

Para tanto muitas questdes deverfio ser methor pesquisadas a fim
de se estabelecer um quadro geral completo sobre a hidrodindmica do LFC. Dentre os
assuntos a de importéncia para futuras pesquisas citariamos;

a) Maiores informagdes sobre as questdes do balango de pressdes
no equipamento como um todo,

b} Melhores e mais abrangentes modelos para descrever os perfis
axiais € principalmente os radiais de concentrago de séhidos;

¢} Estudar a interligagio entre as distribuic8es de velocidades dos
solidos e dos gases no Riser;

d) Estudar as interligacOes dos balangos de massa e momento em
todo o circuito de equipamento do LFC;

¢) Formulagdo tedrica para prever o comportamento dos
“clusters”, realizando medidas de seu tamanho, forma, mowvimento, densidade e

porosidade;

f) Pesquisar o comportamento dos “clusters” nas fronteiras do
“Core-Annulus” e sua modelagem;

g) Desenvolvimento de modelos matematicos gue contemplem o
gircuito completo do LFC;

h) Estudos mais avangados na drea de transferéncia de calor;

i) Ampliagio dos estudos em escalas industriais e unidades a
quente, verificando o comportamento de sistemas com particulas maiores e mais pesadas,

i) Estudar os regimes de transicdo em grandes sistemas;
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1y Estudar critérios de scale up mais seguros e consistentes,

m) Estudar as caracteristicas especiais de aplicagiio desta
tecnologia em seguimentos ja identificados como promissores como: combustdo,
pirolise, calcinacdo e ustulagiio de minérios, e reatores cataliticos;

VIIL3 - SUGESTOES

Concluindo, gostaria de sugerir que este trabalho fosse continuado
no Brasil, tendo em vista existir tdo poucos pesquisadores trabalhando nesta area.

De imediato, seria interessante melhorar nosso equipamento nos
seguintes aspectos: altura do Riser, methorias na instrumentagio das medidas de pressido
(incluindo um sistema automatico de purga e medidas nas tomadas de pressdo para evitar
entupimentos ¢ medidas mascaradas), vazdes e fluxos. Quando as medidas da estrutura
do leito, seria conveniente buscar acoplar um equipamento mais sofisticado, que ndo
apresentasse interferéncia no fluxo, tais como tomografo, raios gama, fotografias de alta
velocidade e similares.

(aunto aos materiais, seria interessante buscar ampliar a faixa de

granulometria nas medidas e iniciar estudos para medidas com particulas dos Grupos C ¢
D, incluindo-se também outros minérios de aplicag@o industrial potencial.
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ANEXO 1

PLANILHA MODELO, EXEMPLIFICATIVA, DA
METODOLOGIA DE CALCULO DA TAXA DE RECIRCULACAOQ
DE SOLIDOS, USANDO METODO POLINOMIAL COM O
AUXILIO DO SOFTWARE MATHCAD 4.0 DA MATHSOFT
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INTEGRACAD DOS PERFIS RADIAIS NAS SECOES
METODO DOS MINIMOS QUADRADOS
(ALTERADA PARA A IMPORTACRO DE DADOS DA PLANILHA EXCEL)

OPERACAD: ARRUSES0 DAT&: 30/08/93
GS= B0 KG/ML.S U= 8,0 M/8 SOLIDO: A;g?ﬁmﬂsq;x 00 (TIPO 2)

DEFINIGAD DO NUMERO DE PONTOS EXPERIMENTAIS DE Gg X &):

AREA DE IMPORTAGAO DE DADOS DA PLEANILHA EXCEL - VETOR AUXILIAR Y

611 1150 1086
§4.0 11270 1268
66.3 153.5 160.3
725 i 1138 151.0
Yi o= Y8 = ¥C =
7.7 816 486 DEFINIGAO DOS RAIOS
40.6 0.5 11.2 UTILIZADOS UTILIZADOS
195 6.3 1044 NAS EXPERIENCIAS Ry (M)
23 ks 1346 R, -
o
TRARSFORMANDO 0.0102
O VETOR AUXILIAR Fy = Yy FB| = Y8 ¥ = Y T
1X4 EM ESCALAR 50306
0.0408
0.0434
0.0459
0.0474

MEDIDAS DOS Gg A0 LONGO DO RISER (PROBE £, B, C) ¥ RESPECTIVAS CURVAS EXPERIMENT A1S:

Fiy 100 1 ;
61.1

64 "
6.3
7835
71.7 ok
406
12.3
¥ --50

¢ 0.02 0.04 .08




115.1

127

158.5

118.8

316

0.5

863

718 ~100

108.6

1288

160.3

151

48.6

~-11.2

-104.4

- 1386

200

100

200

rop L

~160

5,02 0.04 .08

~200
0

.02 0.04 D06

CALOULO DAS CURVAS PELD METODO DOS RINIMOS GUADRADDS

DEFINICAC DO TERMOS DO
DETERMING TE DO VETOR Wy

T (R-FA)
B2 = @-@
B3 - 3 (5%a)

DEFTRCAQ E CRLCUED DOS COBMCIENTES B GRAFICOS PARCLAIS

DEFINICRG DO INTERVALS
GRAFICO PARA O RAIC:

R = ©,0001 . 00061




PROBE &

AD A1 A2 AS BO
41 A2 AS M4 B1
W= N o= et
A2 A3 B4 &S B2 Ph =M N
&3 A4 AS A6 B3 Ph, = 64.268
Ph, = -3.966-10°
FACR) = Py + PR R + Phy-R® + PRy-B®  Phy = 2.796-10°
Phg = -502:-10°
- 0.051
Wk - Vﬁ FR{R)-2-w-B DR 100 ; 1
@ .
"
30 b -
W& = 0413 eA(R)
9 . e
ok - »FF&LA, | |
0081 50
T 0 0.02 8.04 8.06
g
A G5 - 50512
PROBE B
DO = O FB
e = S R.FBl
&1 = Y (R) o /(Ei_ﬁ‘ﬂ})
y.w.m......} - 2
- g . b
a2 - 7 (8% b2 ({R ) !
A8 = 5 (RS) b3 - ) (8Fe M= e PR, - 64.258
a5 (8Y) B3 P8, = -3.266-10°
reccana. ...‘}
...... i
a5 - 7(8%) PBy = 2.796-10°
S . . T
0.081 : 100 ‘ ]
B - FB(R)-2-7-R DR
o o ™
Y i
iF5 = 0A1S TBLR)
[
G5B WN_EF_?_E
7+0.081 50 1 t
4] 0.02 0.04 0.08
R

658 = 56.512



PROPE ©
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7“”;“% {‘:2 L Z&R .ﬁi‘@) ﬁ(} :
..... [ = ) El
T ES = 0 (R -W) ¥ - 1
as - 5 (g") E2 PG o= M N
VA £3 in e
35{5 _ :i Rﬁ) . - - . WG = 1&0.&?5
e FGIR) = PCy + PC-R + PCyR" + PCyR 3
46 - >__(§§a> PCy = -2.125-1¢
PCy = 4.519-10°
° (.051 o
WG - BC(R)-2-4-B OB PCy = -1.086-10
JO
200 f I
FC = 0.408
IFC o .
&850 -
PLER)
70.051°
200 —
GSC = 49.39
O .02 $.04 0.08
R
GRAFICO PADRAD DOS PERFIS RADISIS - PROBE &, 8, ©
200 T T ] I I
1w - o
FA(R) 0 . ]
#BR) ‘
FER) g0l _
-200 —
_a00 a ] ] i I
0 $.01 0.02 .08 .04 0.5 0.04



