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RESUMO

Pesquisas envolvendo leitos fluidizados tém tido um papel essencial na engenharia, pois vem
facilitando a compreensao da interacao fisica entre as fases de forma mais sistematica. A analise
do modelo hidrodinamico junto ao mecanismo de troca térmica entre uma fase gasosa e outra
particulada ¢ um tema pouco ainda discutido no literatura, por conta da sua complexidade de
solugao, principalmente se o objetivo da investigacao for estudar a transferéncia de calor entre
o interior da particula e a outra fase presente no leito. Identificar e controlar a troca de calor
no interior da particula geraria beneficios a diversas areas industriais como por exemplo, pos-
sibilitaria uma maior vida til do alimento na industria alimenticia, geraria maior produgao de
combustivel na industria petrolifera e melhoraria o encapsulamento na industria farmacéutica.
Diante disso, o objetivo deste trabalho foi desenvolver uma solucao computacional capaz de
demonstrar a troca de calor no interior da particula por meio da simulacao numérica, em que
seja possivel estudar os particulados de geometria esférica em leito fluidizado circulante. Pri-
meiramente, foi realizada a discretizacao do problema para o caso de um modelo unidimensional
(plug flow), onde as fases sao modeladas como Eulerianas, e o método numérico de Gauss-Seidel
para sistema nao-linear ¢ aplicado a resolucao do sistema algébrico de equacgoes resultante da
discretizacao. A fim de garantir a confiabilidade do trabalho, o modelo hidrodinamico foi veri-
ficado com a solugao numérica de outros estudos, resultando em valores aceitaveis e coerentes
com o tema abordado. Dos resultados obtidos, foram realizadas trés simulagoes, diferindo ape-
nas o diametro da particula. Em relacao a troca térmica entre o gas e a particula sélida, a
temperatura do solido decresce enquanto que a do gds aumenta que ambas atingem o equilibrio
térmico, i.e., estejam na mesma temperatura. Com o aumento do tamanho da particula, as
temperaturas das fases tendem a percorrer um maior caminho no leito fluidizado até atingir
o equilibro térmico. Em relagao aos resultados da temperatura interna da particula, notou-se
um crescimento da diferenca percentual quando comparada com a temperatura de superficie,
atingindo os valores méaximos de 1,55% para um diametro de 320 um, 1,60% para 420 um e
1,83% para 520 pum. Portanto, com esse estudo, é possivel notar as vantagens de se controlar o
comportamento térmico no interior da particula, possibilitando assim aumentar a eficiéncia do

processo em leitos fluidizados.

Palavras-chaves: Leito fluidizado, Escoamento multifasico, Hidrodinamica, Transferéncia

de Calor, Conducao Transiente.



ABSTRACT

Researches involving fluidized beds have played an essential role in engineering, since they
have facilitated the understanding of the physical interaction between the phases in a more
systematic way. The analysis and control of hydrodynamics together with the thermal exchange
mechanism between gas and particulate phases is not frequently discussed in literature, mostly
due to its solution complexity, especially if the investigation objective is to study the heat
transfer between the particle interior and the gas phase. To Identify and control heat exchange
inside the particle would benefit several industrial areas, for example, it would allow a longer
food life in the food industry, generate greater fuel production in the oil and gas industry, and
improve the encapsulation in the pharmaceutical industry. Therefore, the aim of this work
is to develop a computational solution capable of demonstrating the heat exchange inside the
particle by means of a numerical simulation in which it is possible to study spherical particles
thermal behavior within a fluidized bed. First, discretization of the problem was performed
in a one-dimensional plug flow model and an Eulerian-Eulerian formulation is applied to the
gas-solid two phase flow. Gauss-Seidel numerical method for non-linear systems is applied
to solve the resulting algebraic system of equation. In order to guarantee the reliability of
the work, the hydrodynamic model was verified with the numerical solution of other studies,
resulting in acceptable values consistent with the addressed topic. From obtained results, three
simulations were performed, differing only the particle diameter. In relation to the thermal
exchange between gas and solid particle, solid temperature decreases while gas temperature
increases until a point where thermal equilibrium is reached, i.e. both temperatures are equal.
As the particle geometry increases, the phase temperatures tend to travel a greater path in the
fluidized bed until thermal equilibrium is reached. In relation to the internal temperature of the
particle, an increase of the percentage difference was observed when compared to the surface
temperature, reaching the maximum values of 1,55% for a diameter of 320 um, 1,60% for 420
pm and 1,83% to 520 pum. Therefore, with this study, it is possible to note the advantages
of controlling the thermal behavior inside the particle, thus making it possible to increase the

efficiency of the process in fluidized beds.

Palavras-chaves: Fluidized bed, Multiphase flow, Hydrodynamic, Heat transfer, Transient

conduction;
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1 INTRODUCAO

Estudos de casos envolvendo escoamento multifasico - aquele em que ocorre escoamento
em mais de uma fase (gés, sélido e liquido) - vém ganhando notoriedade nos dias atuais nas
industrias e no campo cientifico. A classe mais comum desse estudo, por apresentar maior
aplicabilidade, sao os escoamentos de duas fases, denominados de escoamento bifasico. Sao
exemplos de escoamento bifasicos: o gas-liquido, encontrado principalmente em evaporadores
e condensadores, o gas-sélido, utilizado no transporte pneumaético, e o escoamento liquido-
sélido, identificado em reatores quimicos. De acordo com Taitel, Bornea e Dukler (1980), se
as fases presentes corresponderem em gas-liquido e estiverem em escoamento vertical, podem
ser classificadas em formato borbulhante (Bubbly), pistoes (Slug), agitante (Churn) e anular
(Annular), Fig 1.1.

(1) - Bolhas
(2) - Pistbes
(3) - Agitante
(4) - Anular

(2) (3) (4)

Figura 1.1: Padrdes de escoamento bifasico, Gas-Liquido, em escoamento vertical (Fonte:
Taitel, Bornea e Dukler (1980))

Escoamentos trifasicos também apresentam significado pratico, tendo como exemplo o es-
coamento gas-liquido-sélido. Esse tipo de sistema esta presente em reatores quimicos de leito
fluidizado e de gas de duas fases, onde uma reagao gas-liquido é promovida por particulas sélidas
suspensas na mistura. Um outro exemplo de escoamento em trés fases é o solido-liquido-liquido,
que pode ser visto em uma reacao liquido-liquido imiscivel, onde se forma uma fase sélida que
se separa no sistema.

A anadlise de escoamentos multifasicos do tipo gas-sélido ou liquido-sélido inclui um nimero
muito grande de variaveis fisicas ou operacionais. Além disso, a interacao entre as fases e a
dinamica do escoamento tornam o seu entendimento e modelagens complexos, Luna (2009).
Contudo, o estudo de escoamentos multifasicos permite prever o comportamento entre as fa-
ses, garantindo uma melhor andlise e proporcionando uma alta performance em determinados
processos industriais. Por conta dessa melhoria nas linhas de processos, muitas industrias, prin-

cipalmente no segmento de d6leo e gas, alimenticia e farmacéutica, vém demonstrando interesse
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em aplicar e investir cada vez mais em estudos sobre essa tema.

Uma das aplicacoes do estudo sobre escoamentos multifasicos se da na industria do refino
de petroleo, na qual uma parte do seu processo envolve o craqueamento catalitico em leito flui-
dizado (particulas sélidas + géas ou liquido). De acordo com Jr e Nace (1970), o craqueamento
catalitico de um gas ou Oleo de petrdleo tem como resultado uma infinidade de produtos, po-
dendo variar, desde a extragao do hidrogénio e metano, até a obtencao de materiais poliméricos
pesados que acabam aderindo ao catalisador. Esta gama de produtos é normalmente separada
em fragoes comercializaveis, como o gas liquefeito de petréleo, a gasolina e o éleo combustivel
leve. Esse é responsdvel por 30% da producao mundial de gasolina e pode ser considerado um
processo de alta rentabilidade, segundo Georg et al. (2005).

Na produgao de biocombustivel é possivel encontrar o método de craqueamento em leito
fixo. Nesse é realizada a conversao de 6leos vegetais em um produto combustivel utilizavel,
Li et al. (2009). Para Adjaye e Bakhshi (1995), dleos vegetais, gorduras animais e graxas de
cozinha recicladas podem ser transformadas em biocombustivel por meio de um processo de
atualizagao direta, como a tecnologia de craqueamento catalitico. Esta tecnologia, segundo
Thomas e Thomas (2014), é atualmente utilizada para converter componentes de 6leo de alto
peso molecular para aqueles de baixo peso molecular que podem ser utilizados diretamente ou
misturados para uso como combustivel. O processo de reagao usualmente envolve a mistura de
catalisadores com a alimentacao de 6leo em alta temperatura em uma unidade de Craqueamento
Catalitico Fluidizado (do inglés, fluidized catalytic cracking - FCC).

A primeira utilizagdo do método de fluidizagdo na industria alimenticia ocorreu na Ingla-
terra em 1950 e teve como objetivo o congelamento de alimentos. Contudo, novas oportunidades
foram surgindo para analisar os principios subjacentes a fluidizagao de alimentos e examinar
quais operacoes de processamento poderiam ser utilizadas em leitos fluidizados, segundo Shil-
ton e Niranjan (1993). Para Dewettinck e Huyghebaert (1999), o revestimento de alimentos
em leito fluidizado fornece a industria alimenticia uma vasta variedade de versoes encapsuladas
de ingredientes e suplementos alimentares. O aumento da utilizagao dessa tecnologia é dada
pela sua contribuicao aos beneficios do alimento revestido, por proporcionar uma maior vida
util, mascaramento de sabor, facilidade de manuseio, melhor estética, cor e sabor. A sua apli-
cabilidade é resultado de um baixo custo operacional, quando comparado com outros métodos
de revestimento. Além disso, o revestimento de alimentos em leito fluidizado pode ser utili-
zado em muitas variedades de alimentos. Ainda assim, intimeras variaveis estao envolvidas no
processo e ha a necessidade de uma visao completa de sua acao para estabelecer um ponto de
operacao termodinamico apropriado, para conter o efeito climatico e manter as boas condicoes
do alimento, conservando os seus valores nutricionais.

No Brasil, empresas alimenticias, especialmente as produtoras de graos, vém buscando me-
lhorias tecnologicas, principalmente na secagem de sementes, objetivando melhorar ainda mais
a sua qualidade de armazenamento e garantir menores perdas de matéria-prima (BURKOT,
2014). A fim de controlar o destino dos residuos de processamento do arroz, obtendo um melhor

aproveitamento de material e energético, para uma producao mais limpa e sustentavel, a sua



18

casca ¢é utilizada como combustivel renovavel dentro da planta industrial, como nos geradores
de vapor. Para isso, o leito fluidizado permite a producao de cinza amorfa a partir do revesti-
mento do arroz, garantindo um baixo teor de carbono nao queimado em um intervalo breve de
reacao, Angel et al. (2009).

Na industria farmacéutica, o leito fluidizado estd presente na granulacao e controle da
densidade das mais variadas particulas, com a intencao de facilitar o escoamento do produto
dentro de equipamentos até a confeccao de capsulas. A primeira aplicacao nesta area foi
apresentada por Wurster (1959), em um processo em que as particulas do farmaco sao revestidas
- em 4gua e/ou solventes organicos volateis - e secas enquanto expostas em uma corrente de ar
ascendente. A fim de escalar esse processo de secagem de farmacos, é apresentada por Scott et
al. (1964) uma solugao simples para a producao de granulagées de comprimidos, por um processo
que é baseado no uso de um secador simples em leito fluidizado, Fig. 1.2. Além do equilibrio
das matérias-primas, energia e das relacoes de transferéncia de calor e massa, foi investigado
o desempenho do processo continuo com relacao a perda pelo arrasto e compressibilidade dos

granulos.
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Figura 1.2: Desenho esquemaético de um leito fluidizado simples (Fonte: Scott et al. (1964))

Com o proposito de adentrar nesse campo e resolver problemas dos casos citados anteri-
ormente é necessario abordar de forma mais sistematica todas as reagoes fisicas que ocorrem
em um leito fluidizado. Em 1961, Davidson deu inicio a uma abordagem hidrodinamica da
fluidizagao. Nesse trabalho foi analisado o movimento de uma tnica bolha em um leito fluidi-
zado, utilizando duas equacoes de continuidade e uma expressao para as velocidades relativas
em termos da Lei de Darcy, para o escoamento em meios porosos.

Para o desenvolvimento de projetos e ampliacao de novos reatores eficientes nas industrias, é
necessario que haja uma compreensao mais quantitativa da hidrodinamica em leitos fluidizados.
Prever o padrao do escoamento de gas e solidos dentro do riser é um grande passo para o
entendimento quantitativo dos leitos fluidizados. Por exemplo, para Wu et al. (1987), no caso de

um combustor (leito fluidizado), a circulagao interna de matérias-primas é um fator importante
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na avaliacao da taxa de combustao, uma vez que a quantidade de mistura de retorno afeta o
tempo de residéncia do gas e dos solidos em uma camara de combustao. Enquanto que, para a
transferéncia de calor parede-leito e carga da caldeira no leito fluidizado, uma compreensao do
movimento das particulas é crucial para obter um bom projeto de recuperacao de calor.

A temperatura é um dos fatores mais importantes do processo e controla-la é fundamental,
pois ela pode influenciar diretamente nas variaveis de controle ou de interesse do processo em
analise. As temperaturas de cada fase sao normalmente determinadas por modelos que incluem
uma equacao de massa, movimento e energia para cada fase do escoamento. Varios modelos,
com os mais variados graus de complexidades (1D, 2D ou 3D, laminar ou turbulento, Euleriano
ou Lagrangeanos), sao encontrados na literatura. Existem também modelos simplificados que
consideram uma tnica equacao da energia para o escoamento como um todo. Para uma unidade
de FCC, Lépez-Isunza (1992) apresenta um modelo dinamico de parametro distribuido para o
balanco de energia e massa, porém, seu modelo negligencia os aspectos hidrodinamicos.

Trabalhos mais completos, envolvendo quantidade de movimento, conservacao de massa e
energia, sao de suma importancia quando o objetivo é analisar leitos fluidizados de forma mais
objetiva e absoluta. Com o interesse de modelar os fenomenos de transporte para um sistema
de leito fluidizado, cuja alimentacao de sélidos é dada de forma continua pela base através de
um alimentador efetivamente continuo, Lima et al. (2004) propuseram um estudo que abrange
simultaneamente a fluidodinamica e a transferéncia de calor no leito de jorro com tubo interno.

Como o processo de craqueamento catalitico fluidizado é uma unidade que converte destila-
dos pesados, como o gaséleo ou residuos, em gasolina e destilados médios utilizando catalisador
de craqueamento, um modelo dinamico detalhado de uma unidade tipica de FCC que consiste
nas linhas de transferéncia do reator, regenerador e catalisador é apresentado por Han e Chung
(2001). Nesse estudo, um modelo de parametro distribuido é apresentado para o riser do reator
a fim de prever as distribuicoes das velocidades do catalisador e da fase gasosa, as concentracoes
molares e as temperaturas das fases.

Além dos modelos para determinacao das temperaturas das fases, nos casos em que uma
fase ou mais é um particulado, é possivel também prever o comportamento térmico no interior
das particulas. No entanto, esses modelos sao mais dificeis de serem encontrados na literatura e,
normalmente, incluem uma série de simplificagoes. Para prever a conducao de calor transitéria
de corpos convexos isotérmicos em contato com uma regiao de propriedade infinitamente grande,
um modelo simples é proposto por Yovanovich, Teertstra e Culham (1995). No entanto, nesta
andlise, uma ampla gama de modelos geométricos foi considerada, dentre elas o elipsoide, a
esfera e o cubo. Além disso, Lavine e Bergman (2008) também propoe uma solugao analitica
unidimensional para o calculo de temperaturas internas de sélidos com geometrias simples e
propriedades constantes, utilizando condugao transiente.

A partir do exposto, o objetivo do presente trabalho foi propor um modelo unidimensional
(plug-flow), de regime permanente, para o escoamento incompressivel em um leito fluidizado
(gés + particulado), onde ambas as fases sdo modeladas como Eulerianas e continuas. Uma

equagao de conservagao da massa, de quantidade de movimento e de energia foi apresentada
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para cada fase as quais sao utilizadas para a determinacao da fracao volumétrica da fase sélida,
das velocidades da fase sélida e gasosa, da temperatura média da fase gasosa e a temperatura
superficial do particulado. Adicionalmente, foi combinado um modelo para o cdlculo da tem-
peratura no interior da particula, fechando assim o modelo matematico proposto. O sistema
de equacoes diferenciais e algébricas resultante foi resolvido com um algoritmo que é uma va-
riante do Método de Gauss-Seidel, conhecido como o Método SOR (do inglés - Succesive Over

Relazation), para sistemas nao-lineares.

1.1 Motivacao

O fato do escoamento multifasico ser um tema extremamente importante em processos
industriais foi a principal motivacao deste trabalho. O intuito de contribuir ainda mais para o
estado da arte sobre o assunto, realizando um estudo em que seja possivel a obtengao do campo
de temperatura dentro de uma esfera solida em escoamentos de leito fluidizado.

Com isso, é possivel garantir um melhor controle das propriedades quimicas e fisicas, re-
sultando em melhores eficiéncias e uma menor perda de matéria prima dentro dos processos

industriais.

1.2 Objetivos

O objetivo do presente estudo foi propor modelos para contabilizar o efeito da conducao de
calor no interior das particulas esféricas em escoamento de leito fluidizado modvel, utilizando
uma solucao de conducao analitica disponivel na literatura para uma particula esférica.

1.2.1 Objetivos especificos principais

Para estimar a decorréncia da troca de calor por conducao no interior de sélidos esféricos

em escoamento de leito fluidizado, sao necessarios os seguintes passos:

e Propor um modelo matematico simplificado para a determinacao das fragoes volumétricas,

campo de velocidades, temperaturas e pressao em um leito de transporte fluidizado;
e Propor um modelo para a determinagao da temperatura no interior das particulas esféricas;

e Acoplar os dois modelos acima citados e resolver numericamente.
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

Esta revisao bibliografica aborda os assuntos requeridos para o desenvolvimento deste pro-
jeto, sendo citados apenas trabalhos dentro dos temas de fluidizagao (leito fluidizado, leito
estdtico), mecanismos de transferéncia de calor (convecgao e condugao transiente) e dinamica
dos fluidos computacionais (do inglés, computational fluid dynamics - CFD). Intensiona-se apre-
sentar subsidios para a compreensao do estudo sobre modelos para o processo de transferéncia

de calor no interior de particulados em leitos fluidizados.

2.1 Fluidizacao

O estudo sobre a fluidizacao teve inicio no século 20, por meio de uma apresentacao do
processo de gaseificagdo de carvao em leito fluidizado, feita por Fritz Winkler. A fluidizagao
é uma acao em que as particulas sao representadas em um estado semelhante a de um fluido,
onde estao suspensas em um gas ou liquido. A vantagem de um leito fluidizado esta nos
elevados coeficientes de transferéncia de calor pelo fato dos particulados apresentarem suas
areas superficiais totalmente acessiveis para a transferéncia de energia e a boa mistura dos
sélidos, Philippsen, Vilela e Zen (2015).

A primeira unidade de leito fluidizado, em escala industrial, foi desenvolvida para o processo
de craqueamento catalitico de hidrocarbonetos de petréleo, Kunii e Levenspiel (2013). Desde
entao, essa tecnologia vem ganhando destaque em muitos processos industriais que envolvem
particulados em meio fluidico, por garantir uma otimizacao das perdas e da qualidade do
produto em processo. Atualmente, o leito fluidizado é encontrado principalmente em industrias
de dleo e gas, alimenticias e farmaceuticas.

Sendo a unidade de Craqueamento Catalitico Fluidizado (FCC) um processo crucial para
a quebra de hidrocarbonetos pesados para formar produtos de maior valor, incluindo gasolina
e 6leo diesel, por exemplo, Ahsan (2015) destaca um esforgo para modelar o fendémeno nume-
ricamente, utilizando um software comercial de dinamica dos fluidos computacionais (CFD).
As equagdes de continuidade, quantidade de movimento e energia, aplicaveis ao escoamento
solido e gasoso, sao empregadas para simular o fenomeno fisico de forma mais eficiente possivel,
tal que, nesse estudo, foi elaborado o uso do modelo multifasico granuloso de Euler com o
transporte de espécies.

Souza (2004) aborda o tema da fluidizacao na industria petrolifera, em processo de craque-
amento catalitico. O autor propoe o desenvolvimento e implementacao computacional de um
modelo matematico bidimensional para a modelagem de risers de FCC, de forma mais rapida
e eficiente. Em seu estudo, o aplicativo computacional também seria capaz de analisar risers
em regime transiente e, dessa forma, haveria a possibilidade do desenvolvimento de sistemas de
controle otimizados para unidades de FCC.

Com a finalidade de investigar o modelo de escoamento gés-solido em um regenerador de

uma unidade de craqueamento catalitico fluidizado do tipo combustor, Azarnivand, Behjat
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e Safekordi (2018) propuseram o projeto de um regenerador em escala laboratorial. Nesse
contexto, na redugao dos parametros geométricos do regenerador em escala real, os efeitos hi-
drodinamicos sao contemplados. Empregando a abordagem matematica Euleriana-Fuleriana,
foi estabelecido um modelo tridimensional, utilizando a dinamica dos fluidos computacional
(CFD) para o regenerador. Nesse estudo foram revelados varios aspectos hidrodinamicos que
afetam a regeneracao do catalisador, tais como a influéncia dos padroes de escoamento pelo
catalisador recirculado e os padroes de escoamento gés-sélido para segoes diferentes que varia-
ram como consequéncia direta da orientacao assimétrica das entradas e saidas do combustor.
Portanto, conseguir um escoamento totalmente desenvolvido no combustor é impossivel e os
padroes de escoamento parecem ser altamente dependentes dos efeitos de entrada e saida.

A Unidade de FCC (FCCU) também gera a maior quantidade de emissoes de CO, entre
todas as unidades da planta em uma refinaria. Com isso, surgiram estudos para resolver esse
problema, como a captura de carbono a base de solvente, que pode ser inserida para deter o
CO3 no géas de combustao da FCCU. Portanto, uma simulacao de processo a fim de analisar a
captura de carbono, baseada em solvente para uma FCCU em uma refinaria, é proposta por
Wei et al. (2018). Nesse estudo, foi levado em consideracao a configuragdo do processo e a
integracao do calor, modelando, além do protétipo de captura de carbono com solvente, uma
FCCU industrial com uma capacidade de alimentagao de mais de 1,4 milhoes de toneladas de
gasoleo por vacuo o modelo foi validado de acordo com os dados operacionais industriais.

Com base nisso, foram realizados estudos de caso para analisar a integragao da FCCU com
a planta de captura de carbono em escala comercial, tal que, diferentes opcoes de integracao
de calor foram discutidas para diminuir o consumo energético. Dos resultados da simulagao,
indicou-se que um projeto adequado de integracao de calor reduzird, consideravelmente, o
consumo de energia quando o modelo de captura de carbono estiver integrada a uma FCCU de
escala industrial.

Reatores de leito fluidizado com escoamento trifasico, do tipo gas-liquido-sélido, também sao
de consideravel importancia. O seu amplo uso e popularidade em varios processos industriais,
vem resultando em extensas analises tedricas, investigagoes experimentais e estudos utilizando
dindmica dos fluidos computacionais, Pan et al. (2016). Nao obstante, muitas revisoes foram
publicadas a respeito dos trabalhos tedricos e experimentais do escoamento trifasico em leitos
fluidizado. Pan et al. (2016), em uma revisao, apresentam um resumo e andlise de simulagoes
utilizando CFD para esse tipo de processo. Com énfase na hidrodinamica da fase individual
a nivel macroscopico ou microscopico, sao analisadas as aplicacoes da abordagem pelo método
de dinamica de fluidos computacionais para o sistema de fluidizacao trifasicas. Essa revisao
propoe também que as futuras énfases e desafios da simulacao para leitos fluidizados trifasicos
devam apresentar leis de fechamento especificas e apropriadas, incorporando propriedades dos
fenomenos de transporte das reacoes quimicas em modelos numéricos, desenvolvendo técnicas
de medigao e fornecer mais dados experimentais para este tipo de processo.

Na industria alimenticia, muitos estudos vém sendo elaborados a fim de aumentar a qua-

lidade dos produtos pereciveis e otimizar seus custos de producao utilizando leito fluidizado.
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Para Sivakumar et al. (2016), os alimentos precisam estar secos para garantir uma melhor vida
util. Com isso, ha também uma reducao no custo de embalagens e, consequentemente, do peso
para o seu transporte, uma melhor aparéncia, conservacao do seu sabor original e manutencao
do valor nutricional. Em seu estudo, Sivakumar et al. (2016) revisa a importancia do uso de
secadores em leitos fluidizados em combinagao com técnicas de secagem para processar produ-
tos agricolas. Com a redugao da umidade do alimento ¢é possivel atingir um maior rendimento
com uma melhor qualidade para muitos produtos - diferentes formas, propriedades quimicas e
fisicas.

De acordo com Ray, Raychaudhuri e Chakraborty (2016), a secagem nos setores alimenticios
¢ um importante parametro de processo para ajudar na conservagao de alimentos, sendo larga-
mente aplicada na industria. Atualmente, o encapsulamento utilizando determinadas tecnolo-
gias de secagem, principalmente pelo revestimento em leito fluidizado, é de crescente interesse,
a fim de fornecer ao consumidor um produto de 6tima qualidade. O revestimento em leito
fluidizado é uma técnica de encapsulacao em que o revestimento é aplicado em particulas pul-
verizadas, sendo em processo continuo ou descontinuo. Entretanto, por ter um impacto na
aglomeracao e formacao de filme nas particulas, influenciando principalmente a eficiéncia do
revestimento, algumas variaveis de processamento no revestimento em leito fluidizado sao muito
importantes, como a taxa de circulagao sélida e pressao de atomizacao do bocal, taxa de ali-
mentacao de revestimento e temperatura. Com isso, a otimizagao dos processos de revestimento
usando a tecnologia de leito fluidizado depende diretamente de uma avaliacao da influéncia das
condicoes de processamento. O revestimento em leito fluidizado estd cada vez mais presente
nas industrias alimenticias e em uma ampla variedade de encapsulamento de ingredientes e
aditivos alimentares.

Na industria farmacéutica, a granulacao em leito fluidizado tem sido largamente utilizada
para produzir pequenos graos, com o objetivo de melhorar a fluidez da matéria-prima, sua
resisténcia mecanica e propriedades fisicas e quimicas dos medicamentos. Na granulacao em
leito fluidizado, a fluidizacao ocorre a partir de um escoamento de ar injetado para cima, através
de um distribuidor situado na parte inferior do granulador e a solugao de ligacao é pulverizada
usando um ou mais bicos acima do leito, na direcdo ao escoamento de ar. As desvantagens
deste método incluem a dificuldade em controlar a qualidade dos granulos, a baixa eficiéncia
e desperdicio de matérias-primas. Portanto, o controle de otimizacao, visando a melhoria
da qualidade, minimizando o consumo energético e aumentando a eficiéncia de producao ¢
particularmente importante, Wang et al. (2016).

De acordo com Burggraeve et al. (2013), a granulagdo em leito fluidizado é uma técnica
amplamente utilizada na industria de farmacos, com o objetivo de produzir formas de dosa-
gem consistentes. Neste processo, estd envolvida a pulverizacao de um liquido aglutinante em
particulas de pé fluidizantes. Como resultado, as particulas (molhadas) colidem umas com
as outras e formam agregados permanentes de estrutura maior (granulos). Apds pulverizar a
quantidade necessaria deste liquido, os granulos imidos sao rapidamente secos no granulador

em leito fluidizado.
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Uma ampla gama de sensores analiticos de processo tem sido usada para o monitoramento
e controle em tempo real dos processos de granulacao em leito fluidizado. Uma compreensao
mais profunda do processo foi obtida ao aplicar varias técnicas de analise de dados, utilizando
a multiplicidade de dados coletados dos analisadores de processo nos granuladores em leito
fluidizado. A fim de monitorar e controlar este processo, a revisao de Burggraeve et al. (2013)
fornece uma visao geral das tecnologias analiticas usadas durante a granulacao. Os funda-
mentos dos mecanismos que contribuem para o crescimento de granulos e as caracteristicas
do processamento de granulacao em leito fluidizado sao brevemente discutidos. Esse estudo é
seguido por uma visao geral detalhada dos analisadores de processo aplicado in-line (na linha),
contribuindo para uma melhor compreensao, modelagem, controle e deteccao de pontos finais
de granulacao. Além do mais, também sao destacadas ferramentas de analise e modelagem que
permitem a possibilidade de extrair as informagoes relevantes dos dados complexos coletados
durante a granulacao e o controle do processo.

Segundo Philippsen, Vilela e Zen (2015), atualmente, existe uma demanda crescente por
modelos matematicos que permitam a descricao e a andlise para o desenvolvimento de uma
melhor compreensao dos processos e para a criagao de novos projetos de reatores. Nos anos
60, deu-se inicio ao desenvolvimento de modelagens matematicas do escoamento de gas em
leitos fluidizados. Os primeiros modelos analisavam, principalmente, o movimento de bolhas,
transferéncia de massa e instabilidade do sistema, tendo Davidson e Harrison (1963) como
responsaveis por este estudo. Em seguida, com base nesses modelos, novos estudos foram
propostos por outros pesquisadores a fim de controlar o sistema e contribuir para a modelagem
de reatores de leito fluidizado.

Devido a complexidade na modelagem de alguns sistemas, a dinamica dos fluidos com-
putacional tem sido largamente utilizada para prever fenomenos quimicos e fisicos durante o
processo de leito fluidizado, pois nele é possivel implementar modelos matematicos baseados
nos fenomenos de transporte de energia, massa e quantidade de movimento. Porém, como
os modelos apresentam suas préprias caracteristicas, nao existe uma forma de prescrever um
modelo universal, resultando assim em problemas mais complexos que dependem de um maior
tempo de processamento para ser executado, requerendo computadores com maiores e melhores
desempenhos.

Em processos de troca termoquimica, a eficiencia esta relacionada principalmente a trans-
feréncia de calor e as reagoes quimicas, em que a mistura entre gas e sélido tem grande im-
portancia na transferéncia de massa e energia, Wu (2003). No entanto, para a melhoraria o
processo, é necessario que haja um estudo sobre a hidrodinamica do leito fluidizado, visto que
nele ocorrera a obtencao da distribuigao das fases e das varidveis envolvidas. Os resultados
desses estudos possibilitam a tomada de decisoes sobre o desempenho do reator.

Para Philippsen, Vilela e Zen (2015), a hidrodindmica de um leito fluidizado é dada basi-
camente pelo equilibrio das forgas entre as particulas e a velocidade do gés. Ao controlar a
velocidade do gés, é possivel definir o regime de fluidizacao requerido. O leito fixo é caracte-

rizado por uma baixa velocidade do gas, mantendo o leito estdtico. O regime de fluidizacao
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minima é o ponto de partida do regime de fluidizagao. A fluidizacao pode ser melhor represen-
tada em termos de uma experiéncia simples mostrada na Figura 2.1. Por exemplo, particulas
de areia quando despejadas em um tubo provido de um distribuidor de placas porosas com uma
queda de pressao de 10 a 20 por cento do peso do leito, fluidizacao de 6tima qualidade, temos

o fluido sendo forcado para cima, através do leito, provocando uma reducao na pressao.
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(Baixa Velocidade) (Alta Velocidade)

Figura 2.1: Regimes de Fluidizagao(Fonte: Adaptado de Gidaspow (1994))

No entanto, quando essa queda de pressao ¢é suficiente para suportar o peso das particulas,
é referido que o leito estda em fluidizagdo minima. Aumentando a taxa de escoamento do fluido,
em alguns casos, pode ocorrer o borbulhamento e pode ser conferido através de uma superficie
transparente do tubo, ou no topo do leito, conforme mostrado na Figura 2.1. Para um tubo
com espessura estreita e leito profundo, a formacao das bolhas comeca na base e se descola
para o topo, com um movimento regular.

Particulas de dimensoes maiores, como a semente de milho por exemplo, podem ser proje-
tadas para serem esguichadas pela colocagao de um soprador na base central do tubo. Com
isso, as particulas do centro sao arremessadas para cima. A medida em que as particulas vao
sendo jorradas, elas retornam para baixo no tubo e se concentram em uma regiao anular.

Elevando a velocidade até sua capacidade maxima, as bolhas formadas no leito fluidizado
vao sendo expulsas do tubo. A operacao continua no regime de fase densa pode ser continuada
através da alimentacao de sdlidos na parte inferior do leito. Com isso, o regime de escoa-
mento resultante é chamado de recirculacao da fluidizacao e a transferéncia diluida de sélidos
é conhecida como transporte pneumaéatico. Como a fluidizacao é largamente influenciada pelas
caracteristicas dos sélidos, Geldart (1973), o comportamento das particulas na fluidizacao foi
classificado em quatro grupos, que sao aceitos e utilizados no leito fluidizado.

O primeiro é o Grupo A: nesse grupo, os particulados apresentam diametros que podem
variar na ordem de 30 até 150 um, a sua massa especifica é menor que 1,4 g/cm?, é de facil
fluidizacao, homogénea e suave. Essas caracteristicas possibilitam um melhor funcionamento

com baixo escoamento de gas e controle do crescimento e da velocidade das bolhas.
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O Grupo B ¢ representado por particulas com diametro médio de 10 a 500 pum e massa
especifica perto de 1,4 e 4 g/cm?. Sua fluidizacao é boa para taxas de escoamento de gés
elevadas e as bolhas tendem a crescer muito e aparecem no inicio da fluidizagao.

No Grupo C, as particulas sao bem pequenas, com diametro menor que 30 pum, e apresen-
tam uma fluidizacao dificil.

Por 1ltimo, no Grupo D, o diametro dos particulados ¢ na ordem de 500 um e com elevada
massa especifica. A fluidizagao é dificil e ndo uniforme, ideal para leitos escovados (porosos).

Para a modelagem do leito fluidizado, a fluidizacao minima ¢é obtida pelas propriedades
fisicas das particulas solidas, onde a fracao volumétrica, a queda de pressao, a expansao do leito
e a velocidade do fluido sao definidas. Com essas variaveis é possivel determinar a velocidade e
o diametro da bolha, que sao responsaveis pela transferéncia de calor e de massa entre as fases

da bolha e da emulsao.

2.1.1 Conservacao de Massa e Quantidade de Movimento em Leito Fluidizado

Segundo Wu et al. (1987), para o projeto e aplicagdo de novos reatores mais eficientes
nas industrias de petroleo e energia elétrica é necessaria a compreensao quantitativa da hidro-
dindmica dos leitos fluidizados circulantes (do inglés, circulating fluidized beds - CFB). O fator
mais importante para a compreensao quantitativa deste processo é a previsao do escoamento
do sélido e do gas no riser. Esse padrao de escoamento preenche um papel importante na
eficiéncia do reator.

No caso de um combustor, por exemplo, a circulacao interna de matérias primas é um
fator importante na avaliacao da taxa de combustao, dado que a quantidade de mistura afeta o
tempo de residéncia do gés e dos solidos na camara de combustao. Ao adentrar na troca térmica,
como a transferéncia de calor entre a parede do riser e o leito, é significativo o entendimento
da quantidade de movimento das particulas para alcancar um bom projeto de recuperacao de
calor.

O CFB é identificado pelas altas velocidades superficiais do gas e altas taxas de recirculacao
solida em relacao ao leito, quando comparado com leito fluidizado convencional. O seu regime de
escoamento pode ser chamado de “fluidizacao rdpida” de acordo com Squires (1986) e Squires,
Kwauk e Avidan (1985). De acordo com Tsuo e Gidaspow (1990), a fluidizagao répida é
caracterizada como o regime de transporte pneumatico de borbulhamento e fase diluida. Os
padroes de escoamentos das fases do gas e dos sélidos em um leito fluidizado circulante sao
divididos em duas regioes distintas. Na parte inferior do riser hd uma regiao densa que é
considerada uma regiao fluidizada de escoamento turbulento ou borbulhante. Enquanto que
a parte superior é composta por uma regiao diluida que é considerada como uma regiao de
transporte.

Com o objetivo de descrever as distribui¢oes nao homogeéneas nas diregoes axiais e radiais
dos particulados no riser, muitos modelos hidrodinamicos tém sido sugeridos. Para Rhodes e

Geldart (1987), é possivel propor um modelo que combina as correlagoes das agdes de arrasto e
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expansao existente no leito com um balango de pressao do sistema para prever a hidrodinamica
do CFB. A partir do conhecimento da distribuicao das particulas, da velocidade do gas, da
geometria do equipamento e das propriedades quimicas do sélido, obtém-se a variagao das
fragoes volumétricas das fases, juntamente com a distribuicao de sélidos no riser. Sendo assim,
para um problema bem posicionado, independente da elasticidade, que é pequena, toda a queda
de pressao estard na fase gasosa. No entanto, o balanco da quantidade de movimento para o
sélido é apenas a equagao da trajetéria para o escoamento inviscido, Tsuo e Gidaspow (1990).

No modelo computacional para escoamento em leitos fluidizados circulantes, utilizando uma
generalizacao das equagdes de Navier-Stokes para duas fases (gas-sélido), Tsuo e Gidaspow
(1990) calcularam os regimes de escoamento de transporte pneumatico vertical de sélidos de
fase densa, indicados na literatura como CFB. Nesse trabalho, a fracao volumétrica do sélido
correspondeu cerca de 1%, no regime permanente e menos denso, onde o escoamento dos sélidos
é dado pelo movimento ascendente no eixo central do riser e ficam aglomerados em movimento
descendente.

No transporte pneumadtico vertical, Arastoopour e Gidaspow (1979) calcularam a queda de
pressao no transporte vertical de sélidos utilizando quatro modelos hidrodinamicos previamente
propostos. Para os cédlculos, foram utilizadas correlagoes bibliogréaficas de fatores de atrito. Trés
modelos anteveem um minimo da queda de pressao em funcao da velocidade do gés. Destes
trés modelos, todos previram um comportamento de estrangulamento associado a inversao de
escoamento das particulas. Portanto, para Arastoopour e Gidaspow (1979), uma generalizagao
das equacoes de Navier-Stokes para dois fluidos é capaz de prever os regimes de escoamentos em
leitos fluidizados circulantes. O modelo prevé a formacao de uma aglomeracao das particulas
solidas, no regime de CFB diluido. Esses aglomerados descem a parede do riser, enquanto
uma parte dos particulados é transportada para o centro. O modelo prediz uma dependéncia
razoavel do escoamento dos solidos, da velocidade do gés, do diametro das particulas e do
diametro do riser. Além do mais, modelos unidimensionais nao podem prever a formacao de
aglomerados e nem o escoamento reverso das particulas.

Sendo a pirdlise rapida de biomassa um método atrativo para a produgao de combustiveis
liquidos a partir da biomassa, a obtencao de combustiveis liquidos a partir de fontes renovaveis
é de interesse crescente, devido as preocupacoes acerca do impacto ambiental e da economia.
Com isso, Trendewicz et al. (2014) descreveu um modelo de reator unidimensional utilizando
leito fluidizado circulante em estado estaciondrio para a pirdlise rapida de biomassa. O ob-
jetivo desse trabalho foi realizar a ponte entre o rendimento simples de reatores, modelos de
particulas individuais e modelos de reatores CFD, através do desenvolvimento de um modelo
de reator utilizando dinamica dos fluidos computacionais, para um regime estacionario unidi-
mensional para a integragao com um modelo de processo em uma biorrefinaria. O modelo de
reator proposto oferece varias vantagens sobre modelos existentes de reatores unidimensionais
de pirdlise rapida, as velocidades de particulas sao calculadas a partir de um balango de fases do
tipo gas-solido no lugar de correlagoes empiricas, e a temperatura média da reacao é calculada

a partir de um balanco de energia no lugar de uma suposicao isotérmica. Para Trendewicz
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et al. (2014), como resultado, o modelo do reator é computacionalmente compativel com um
modelo de sistema de biorrefinaria e ainda captura grande parte das reagoes quimicas e fisicas
que afetam a composicao do produto. Sendo assim, um modelo de estado estacionario é consi-
derado uma aproximacao razoavel de um reator de pirdlise rapida com o objetivo de analises
técnico-economicas, em busca de uma operacgao continua desejada.

Ainda no modelo proposto por Trendewicz et al. (2014), foram realizadas simulacoes para
um reator de pequena escala (vazao total de 0,023 kg/s) com quatro matérias-primas. A hi-
drodinamica e os resultados da transferéncia de calor foram comparados com os resultados
médios de um modelo de reator transiente bidimensional. A relacao dos resultados do modelo
unidimensional e bidimensional demonstram padroes de escoamento e valores razoavelmente
similares, com um erro médio de 10% entre as velocidades do gas. As previsoes das veloci-
dades dos sélidos para o caso unidimensional apresentaram um erro ainda maior, visto que o
agrupamento de particulas é negligenciado na aproximagao do escoamento.

Como o C'Oy é um dos principais gases responsaveis pelo efeito estufa, diversos trabalhos
tém sido dedicados ao seu processo de captura. O reformador de metano (do inglés - Steam
Methane Reforming - SMR) é um dispositivo baseado na reforma a vapor e pode ser melhorado
pela adicao de particulas solidas que absorvem o diéxido de carbono da fase gasosa, em um
processo conhecido como reforma do metano a vapor com adsorgao aprimorada (do inglés -
Sorption Enhanced Steam Methane Reforming — SE-SMR), produzindo maiores rendimentos
de Hy e separando o C O, do escoamento, Sanchez, Solsvik e Jakobsen (2012).

A fim de estabelecer a base para trabalhos futuros em um modelo reativo, Sanchez, Solsvik
e Jakobsen (2012) propuseram um trabalho de modelagem e simulagao de reatores em leito
fluidizado a frio, com enfoque na hidrodinamica de um reator em leito fluidizado circulante,
onde ocorre o SE-SMR. O escoamento de sélidos e de particulas contendo C'O, se alteram a
medida em que os sélidos circulam pelo reator. No entanto, as equagoes governantes devem ser
resolvidas para detalhar a dinamica dos sélidos. A Figura 2.2 é uma representacao esquematica
da unidade de leito fluidizado e uma CFBR.

Nesse trabalho, as simulagoes de escoamento a frio foram executadas em um riser e uma
unidade de leito de borbulhamento, em duas situagoes, sozinhas e acopladas juntas como um
reator de leito fluidizado circulante. Os perfis de velocidade, fracoes volumétricas das fases e
pressao foram obtidas para distintas configuracoes do fluxo de massa. Com isso, foi verificado
que o aumento global na velocidade do gas na entrada, desde as condi¢oes minimas de fluidizacao
até as condigoes de operacao, foi desejavel para assegurar uma melhor estabilidade dos calculos.
Os fluxos de massa entre as diferentes unidades do CFBR foram classificadas iguais ao fluxo
de massa na saida do leito. Ainda assim, para Sanchez, Solsvik e Jakobsen (2012), essa é uma
das condig¢oes mais simples em simulagoes se tratando de escoamento a frio, ja que o riser nao
é influenciado pela unidade de leito de borbulhamento.

A fim de discutir a simulacao de escoamentos multifdsicos do tipo gas-sélido no estado
borbulhante de fluidizagao, utilizando uma abordagem Euleriana, Lindborg, Lysberg e Jakobsen

(2007) propuseram uma valida¢do pratica do modelo de dois fluidos aplicados a escoamentos
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Figura 2.2: Representagao esquemética de uma unidade riser (esquerda), uma unidade de
leito borbulhante (meio) e um CFBR (direita) (Fonte: Sdnchez, Solsvik e Jakobsen (2012))

gas-solido em leito fluidizado bidimensionais. Nesse trabalho, compararam com resultados
experimentais e correlagoes encontradas na literatura, prevendo as velocidades do gas e das
particulas, a expansao do leito e a geometria da bolha nos leitos de borbulhamento contendo
particulas de Geldart do Grupo B. Para a obtencao das velocidades das fases, foi utilizado um
solver acoplado junto ao método de eliminacao Gaussiana para resolver as equagoes de Navier-
Stokes. O modelo de turbuléncia é utilizado para descrever as quantidades turbulentas na fase
continua. De modo geral, as previsoes do modelo estao de acordo com os dados experimentais
obtidos na literatura. Porém, o nivel do coeficiente de restituigao (coeficiente para a colisao de
dois objetos) foi classificado como crucial para obter resultados bem sucedidos de simulagoes
assimétricas bidimensional no sistema de particulas de Geldart de Grupo B. A geometria da
bolha e suas velocidades de subida nao sao tao sensiveis ao coeficiente de restituicao e o modelo
de turbuléncia tem um valor muito importante no que diz respeito a mistura de gases em um
leito fluidizado de particulas.

Zimmermann e Taghipour (2005) abordam a finalidade de se modelar a hidrodinamica
e cinética de reacao de um reator em leito fluidizado borbulhante e avaliar a predicao do
modelo CFD, comparando os resultados obtidos na simulacao com as medigoes experimentais
relevantes. Modelos de arrastos contribuidos por outros autores da literatura, superestimaram
a forca de arrasto para as particulas da unidade de FCC e predisseram uma maior expansao
do leito em comparacao com os dados experimentais. Com a modificagao da lei de arrasto
Symlal-O’Brien baseada nas condi¢oes minimas de fluidizacao, como um método generalizado
para diminuir o arrasto, foram fornecidas previsoes de modelagem que estao de acordo com os
dados experimentais ao longo do intervalo em que o modelo foi avaliado. No entanto, segundo
Zimmermann e Taghipour (2005), também foi previsto que a dissipagdo da energia cinética
das particulas em movimento (devido as colisoes das particulas) tem uma baixa influéncia na
fluidizagao em geral no leito fluidizado. Principalmente, na faixa de tamanho das particulas

e nas condicoes operacionais do leito analisado, onde as reagoes de arrasto e gravidade sao as
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forcas mais dominantes. Com um diametro médio de particula de 60 pm, a tensao viscosa
granular de uma colisao entre particulas pode executar um papel de menor importancia dentro
do leito fluidizado borbulhante, onde a fluidizacao é principalmente causada pela troca de
momento entre o gas e a fase solida. Concluiu-se que uma equagcao de transporte adicional com
um termo cinético para a decomposicao do ozonio fosse implementada no modelo Euleriano.
As conversoes computadas de ozonio com muitos tipos de catalisadores foram maiores que as
medidas experimentais. Este desvio pode, em partes, ser o resultado do efeito de um distribuidor
de gas, desconsiderado na simulacao.

Analises tridimensionais também estao presentes em estudos de escoamento multifasico em
leito fluidizado. Porém, nem todos os dados vindos de simulacoes bidimensionais podem ser
replicados diretamente nas simulagoes tridimensionais, por conta das influéncias das paredes do
leito e da geometria ndo simétrica, Arastoopour (2001) e Peirano, Delloume e Leckner (2001).

Para a simulacao tridimensional de um processo de combustao quimica, um modelo utili-
zando CFD foi criado, por Wang et al. (2011), para simular a hidrodinamica e a distribuigao
do gas de um determinado produto no reator de combustivel. No entanto, nesse estudo nao
houve o acoplamento entre os reatores de ar e combustivel.

Para Guan et al. (2014), poucas simulagoes em CFD, utilizando processo de Combustao
de Looping Quimico (do inglés - Chemical Looping Combustion — CLC) de ciclo completo,
cuja analise é tridimensional, sao encontradas na literatura. Tal fato é dado pela complexidade
de obtencao das condicoes operacionais como os perfis de pressao, fracao volumétrica e velo-
cidades das fases, sendo esses essenciais para determinar o melhor projeto do leito fluidizado
interconectado para um sistema CLC.

Como na simulacao CFD de escoamento multifasico gas-sélido em leito fluidizado, o modelo
Euleriano-Euleriano é amplamente utilizado. Para Loha, Chattopadhyay e Chatterjee (2013),
isso se deve a relagao entre o custo computacional, o nivel de detalhamento dos resultados
fornecidos e a possibilidade varias aplicagoes. Na abordagem Euler-Euler, as fases gas-sélido
sao consideradas matematicamente como um meio continuo interpenetrantes e as equacoes de
conservacao para cada fase sao derivadas.

Entao, com a finalidade de explorar a hidrodinamica do riser acoplado no sistema de com-
bustao e looping quimico, foi desenvolvido por Guan et al. (2014) um modelo CFD tridimensio-
nal com base no modelo Euleriano-Euleriano de duas fases (gas-particula) com a teoria cinética
do escoamento granular. Nesse estudo, os efeitos do arrasto nos resultados computacionais
foram investigados e a hidrodinamica detalhada foi prevista no leito fluidizado circulante tri-
dimensional. Guan et al. (2014) chegaram a conclusao que tantos os resultados quantitativos,
quanto os qualitativos, apresentaram que o modelo de arrasto influenciou significativamente no
comportamento do escoamento. Com isso, as previsoes dos modelos de arrasto da literatura

estavam coerentes com os seus resultados obtidos.
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2.1.2 Conservacao de Massa, Quantidade de Movimento e Conservacgao de Energia

em Leito Fluidizado

Para um bom entendimento sobre o desempenho de uma unidade de FCC, é esperado que
um esquema de modelagem apropriado considere a hidrodinamica com a transferéncia de calor
dentro do processo. Porém, processos como a de uma unidade de FCC demandam de uma
determinada complexidade para modelar, devido a grande escala, a hidrodinamica complicada
e a cinética das reagoes de craqueamento e queima de coque hermético, Han e Chung (2001).

Os mecanismos de transferéncia de calor em leitos fluidizados tém uma grande relevancia
atualmente. Com isso, existem numerosas equacoes empiricas para a obtencao dos coeficientes
de troca térmicas. Porém, com o crescente desenvolvimento tecnolégico, no que diz respeito
ao aumento do poder de processamento computacional, a simulagao numérica tornou-se uma
ferramenta adicional para estudar a dinamica dos fluidos e os mecanismos de transferéncia de
calor em escoamentos multifasicos.

Para Gan, Zhou e Yu (2016), sao de importancia crescente as caracteristicas da transferéncia
de calor que ocorrem em leito fixo ou fluidizado nas industrias quimicas, ambientais e minerais.
Os trés mecanismos basicos de troca térmica, em leitos fluidizados multifasicos do tipo gas-
solido, sao a conveccao fluido-particula, conducao particula-particula, ou parede-particula, e
radiacao.

O mecanismo de transferéncia de calor por conveccao pode requerer uma tarefa ardua para
obtencao dos seus coeficientes de troca térmica. Quando esses valores nao sao encontrados
em referéncias, o trabalho para a obtencao deles pode exigir um estudo complexo, tornando
invidvel a continuidade das pesquisas. Zhang et al. (2014) realizaram um estudo para obter
coeficientes de transferéncia de calor pelo mecanismo de conveccao em um leito fluidizado
circulante, por serem cada vez mais utilizados em reagoes gas-solido. O riser experimental e o
leito fluidizado circulante estao representados na Fig. 2.3. A transferéncia de calor da parede
do leito fluidizado circulante para a suspensao gas-solido é o principal parametro de projeto e
foi analisada para diferentes condi¢oes de operacao, conforme determinado pela velocidade do
gas e pelo escoamento de circulagao de sélidos. Em seus resultados, os valores medidos dos
coeficientes de transferéncia térmica sao comparados com previsoes empiricas de Molodtsof e
Muzyka (1989) e Golriz e Grace (2002). Tal que, Golriz e Grace (2002) previram os coeficientes
de transferéncia de calor corretamente dentro de uma estreita faixa de condi¢oes operacionais.

Segundo Guardo et al. (2006), a dinamica de fluidos computacional demonstrou ser uma fer-
ramenta fidedigna para projetos de leitos fixos ou fluidizados, através da solucao de equagoes de
transporte para balangos de massa, quantidade de movimento e energia. Dessa forma, Guardo
et al. (2006) revisaram as capacidades do CFD para pressupor coeficientes de transferéncia de
calor de um modelo de escoamento multifasico do tipo gas-sélido, quando um fluido supercritico
é utilizado como solvente em um reator de leito fixo. Os resultados numéricos obtidos permitem
estimar parametros benéficos aplicaveis ao projeto de equipamentos.

De acordo com Ngoh e Lim (2016), o comportamento da fluidizagdo e transferéncia de
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Figura 2.3: Configuragao experimental. (1) Riser 50 mm 1.D. (2) HE Stairmand ciclone. (3)
Downcomer 100 mm 1.D. (4) Valvula-L 50 mm I.D. (5) Fluxo de Ar do ventilador de veloci-
dade controlada. (6) Ar comprimido. (7) Ventilagao para filtro de armazenagem. (8) segao
de aquecimento coaxial. (9) Segao de arrefecimento coaxial. (10) Fornecimento de fluido
térmico. (11) Fornecimento de dgua de refrigeracao; Fy, Fo, Fa, Fa, L: respectivamente me-
didores de vazao de fluido térmico, agua de resfriamento, ar de subida, ar de valvula L; T:
sondas de temperatura para os respectivos fluidos; t: sondas de temperatura dentro do riser e
do downcomer(Fonte: Zhang et al. (2014))

calor de bolhas em leito fluidizado utilizando CFD também apresentam a sua relevancia. Em
seu estudo, sao realizadas simulagoes com geometrias varidveis de particulas e velocidades do
gas de entrada. Com isso, foram analisadas e comparadas para as numerosas condicoes de
operacao a distribuicao volumétrica dos soélidos, a temperatura do sélido, a temperatura do
ar, os vetores de velocidade do sélido e as distribuicoes dos vetores de velocidade do ar. Os
resultados expressaram que a diferenca global da temperatura entre as fases gasosa e soélida
diminui com o decréscimo da geometria das particulas. E deduzido, também, que a diminuicao
do tamanho das particulas levou a um maior vazio no leito fluidizado, o que leva a um acréscimo
no mecanismo de troca térmica de calor condutivo e convectivo entre as fases. Com isso, os
perfis da distribuicao volumétrica dos sélidos denotaram um arranjo simétrico e nao uniforme
durante a fase inicial de fluidizagao, Ngoh e Lim (2016).

A fim de um estudo mais completo, é proposto por Han e Chung (2001) a modelagem
dinamica e simulacao de um processo de craqueamento catalitico fluidizado. Esse estudo teve
como objetivo desenvolver um modelo detalhado de uma moderna unidade de FCC do tipo
riser, que ¢ composta por linhas de transporte do reator, regenerador e catalisador com valvulas
gaveta, Fig 2.4. Os resultados da simulagdo da modelagem atribuida por Han e Chung (2001)

possibilitaram analisar os perfis de temperatura da fase gasosa e do catalisador ao longo do
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riser, em conjunto com os perfis de velocidade e pressao, no estado estacionario.
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Figura 2.4: Diagrama esquematico de uma unidade de FCC (Fonte: Han e Chung (2001))

Uma vez disponivel o modelo dinamico e um simulador, esses podem ser usados como uma
ferramenta para realizar varios estudos em sistemas de processos e, para muitos casos, com a
garantia de um melhor controle e otimizacao.

Com a intencao de descrever o comportamento dinamico de um riser, de um separador de
particulas e do regenerador, foi sugerido por Ali, Rohani e Corriou (1997) o desenvolvimento
de um modelo a ser integrado em uma unidade de FCC. Nesse trabalho, o modelo consistiu na
implementagao de equacoes diferenciais acopladas, tanto da hidrodinamica quando o balanco
de energia do sistema, por facilitar ainda mais a solucao das equacoes e tornar o modelo
especialmente para analises de controle. Os resultados em regime estacionario apresentaram
boa concordancia quando comparados com dados industriais. Com isso, o modelo foi capaz
de simular toda a unidade de FCC e calcular internamente todas as variaveis manipuladas e
controladas.

De acordo com Schoenfelder, Kruse e Werther (1996), em um leito fluidizado circulante,
a sua caracteristica nao apresenta uniformidade nas distribuigoes dos particulados, tanto na
simetria radial quanto axial. Na simetria axial, existem duas regioes que demonstram um perfil
de vazios no formato de S e uma concentracao baixa de sélidos no centro na simetria radial,
porém, com uma maior concentracao adjacente a parede do riser. Neste sentido, a distribuicao
de particulas apresenta nao uniformidade em uma escala de sub-leito e aglomerados de par-
ticulados sao separados de forma dispersa. Sendo assim, para Schoenfelder, Kruse e Werther
(1996), os aglomerados estao submetidos a agdes dinamicas de agregagao e perdas, devido as
influéncias gas-particula e particula-particula. Além disso, as particulas apresentam uma maior
velocidade no centro do riser e menor velocidade quando se aproxima da parede. As particulas
também apresentam uma maior velocidade em sua fase dispersa, ao contrario da fase de agru-

pamento, onde é menor. Ja na fase do gas, a sua velocidade é maior no centro do riser, sendo
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mais baixa perto da parede, maior na fase dispersa e menor na fase de aglomeragao. Portanto,
tanto as andlises tedricas quanto os resultados experimentais, indicaram que as estruturas do
leito fluidizado circulante influenciam de forma significativa o comportamento hidrodinamico e
a energia do sistema.

Para o estudo do escoamento multifasico do tipo gés-sélido, com particulas de Geldart do
Grupo A e B, em leito fluidizado, Hou e Li (2010) mostraram as relagoes entre os parametros
estruturais junto com a quantidade de movimento e as transferéncias de calor e massa. Onde,
nesse caso, foram discutidas as atuagoes da agregacao e dispersao das particulas nos coeficien-
tes de transferéncia de calor e massa. As equacoes apresentadas para os calculos das equacoes
constitutivas, como a obtencao dos coeficientes de arrasto e de troca térmica, foram desenvol-
vidas com base na geometria do riser, velocidades e fragoes volumétricas das fases. Os valores
encontrados foram comparados com os dados experimentais da literatura e apresentaram con-
cordancia quando conferidos.

Assim sendo, intimeros trabalhos sobre modelagem de FCC apresentam escopos e niveis
de modelagens largamente distintas. Alguns artigos concentram-se em parte especificas da
unidade, enquanto outros estao preocupadas apenas com a cinética da reagao ou com o com-
portamento em estado estacionario. Diante disso, muitos estudos sobre a modelagem dinamica
de toda a unidade de processo tém aplicabilidade limitada, devido ao tipo de processo.

Wu et al. (2010) realizaram uma abordagem na simulagao de escoamentos multifdsicos do
tipo gas-solido no processo de craqueamento catalitico em leito fluidizado, acomodados em
reatores de escoamento ascendente e descendente, e utilizando um modelo computacional de
dinamica dos fluidos para o escoamento gasoso combinado com um método de elementos dis-
cretos (DEM). Nesse trabalho, o principal objetivo foi investigar teoricamente o escoamento
gas-solido pelo método de modelagem Euleriano-Lagrangiano. Por essa razao, uma aborda-
gem, utilizando o modelo CFD-DEM foi estendida para incorporar os comportamentos de
transferéncia de calor entre o gds e as particulas, e, também, apenas entre particulas. De
acordo com Wu et al. (2010), o modelo Euleriano-Lagrangiano, quando comparado com o mo-
delo Euleriano-Euleriano, onde a fase da particula é assumida como um meio continuo, tem
significados mais palpaveis ao considerar o comportamento da escala de particulas de maneira
mais discreta. Objetivando que a atividade do catalisador possa ser calculada no tempo, in-
vestigando a trajetoria do movimento dos particulados, com reacoes de transferéncia de calor
e quimicas, foi esperado que o efeito de diferentes comportamentos da mistura no riser e no

desempenho do reator fosse bem elucidado.

2.2 Conducao Transiente

Segundo Lavine e Bergman (2008), a condugao transiente dentro de objetos com geometrias
simples (esfera, parede plana e cilindro) é estudada ha décadas. De acordo com Yovanovich,
Teertstra e Culham (1995), estudos completos para a anélise do mecanismo de troca térmica

por conducao transiente em corpos convexos isotérmicos, como esferas, cilindros circulares e
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cuboides, em meio as propriedades térmicas constantes, nao sao faceis de localizar na literatura.

Apesar da existéncia de solugoes da distribuicao transitéria de temperatura na regiao que
circunda esses copos convexos seja teoricamente possivel, o calculo das taxas de calor é com-
plexo devido as fungoes especiais que sao necessarias para a resolucao. Utilizando as técnicas da
transformada de Laplace, Norminton e Blackwell (1964), pode-se propor solugoes para o escoa-
mento transitério de calor para esferéides prolatos e oblatos, mantidos a temperatura constante
e imersos em um meio infinito.

A tnica solucao analitica para tempo integral e de facil modelagem para o escoamento
de calor instantaneo, a partir de um corpo convexo isotérmico, é para a geometria esférica,
Yovanovich, Teertstra e Culham (1995). Essa solugdo simples é combinada com as assintotas
correspondentes a solucao meio-espaco para curto periodo de tempo e a solucao em estado
estacionario de longo prazo para desenvolver uma expressao de tempo integral. Neste sentido,
um modelo simples é desenvolvido por Yovanovich, Teertstra e Culham (1995) para prever a
conducao de calor transiente de corpos convexos isotérmicos em contato com uma regiao de
propriedade infinitamente grande. Nesse estudo, uma ampla gama de modelos geométricos é
considerada, como o elipsoide, a esfera e o cubo, Fig. 2.5. Foi analisado um modelo baseando-se
na superposicao linear de duas assintotas, uma correspondendo a difusao transitéria no processo

de conducao em meio espaco e outra a estabilidade em um espago total.

ESFERA OBLATA ESFERA  ESFEROIDE PROLATO
(AR=0.5) (AR=1) (AR=1.93)

ESFEROIDE PROLATO
{AR=10)

DISCO CIRCULAR
(AR=0)

HEXAEDRICO HEXAEDRICO
(AR=2) (AR=10)

HEXAEDRICO
(AR=0.1)

Figura 2.5: Varias formas de corpo convexo utilizado para o estudo do problema(Fonte: Yo-
vanovich, Teertstra e Culham (1995))

O modelo de superposicao linear quando comparado aos resultados numéricos ao tempo total
para uma grande variedade de formas geométricas e razoes de aspecto (AR), forneceu resultados

coerentes com as razoes de aspectos préoximas de 1, AR = 1. Porém, apresentou variacoes
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maiores para objetos muito finos ou muito altos, ou seja, razoes de aspectos muito elevado. A
fim de elevar a precisao do modelo para esses casos, cujo AR é muito alto, é implementado um
modelo de superposicao combinado, que resultou em uma melhora significativa entre o modelo
e os valores numéricos nas variedades dos corpos testados.

Profissionais que buscam solugoes para problemas envolvendo a transferéncia térmica no
interior de corpos encontram dificuldades quando o objeto de estudo apresenta mudancas de
propriedades em seu interior ou irregularidades geométricas. As solugoes de equagoes diferen-
ciais de forma analitica sao comumente baseadas na suposicao da homogeneidade e isotropia
dentro do solido e mostram bons resultados em materiais que nao apresentam variacoes em
suas propriedades. Materiais bioldgicos, por exemplo, apresentam variagoes que ainda sao
injustificaveis as divergéncias entre os resultados tedricos e experimentais.

No entanto, Misra e Young (1979) apresentaram uma aplicagao utilizando elementos finitos
para a solugao de um problema de calor transiente em coordenadas esféricas. O objetivo desse
trabalho é expor uma solucao capaz de resolver um problema de resfriamento de uma maca
recém-colhida. Essa técnica é de grande potencial em aplicagoes no processamento de produtos
(quimicos/biolégicos) que possuem extensas variagoes de propriedades materiais e a sua forma
geométrica pode ser aproximada a de uma esfera. Misra e Young (1979) ainda garante que
os valores numéricos obtidos estao em boa concordancia com a solucao analitica e, em geral,
pode-se concluir que o método dos elementos finitos forneceu aproximagoes muito boas para
um problema de transferéncia de calor pelo mecanismo de conducao transiente em uma esfera.
Este método pode ser aplicado, também, para solucoes de problemas praticos de engenharia
quando ¢ dificil obter a solugao analitica devido a variacao da propriedade do material.

Para Rickelt (2011), quando nao é conhecida nenhuma solu¢ao analitica para a obtengao
das temperaturas dentro da particula, deve ser adotado um método numérico para a solucao do
problema. Visto que, mesmo uma malha grosseira representando uma particula ultrapassaria
ligeiramente varias centenas de noés, essa abordagem nao seria viavel com relacao a grandes
conjuntos granulares. Entretanto, suposicoes simplificadoras sao necessarias para representar o
mecanismo de condugao de calor dentro das particulas. Lavine e Bergman (2008) ressaltam que
nas expressoes de séries infinitas para distribuicoes de temperatura, ou taxa de transferéncia
de calor, no interior do sélido, os termos de ordem mais elevada podem ser desprezados em
grandes tempos adimensionais, conforme expresso pelo numero de Fourier (Fo). Resultados
aproximados associados a grandes nimeros de Fourier sao reportados pelos graficos de Heisler-
Grober, Fig. 2.6.

Para Lavine e Bergman (2008), a andlise de solugbes para pequenas dimensoes de tempo
pode se tornar complexa, tendo a necessidade de incluir muitos termos na série infinita, a fim
de alcancar a convergéncia. Isso pode tornar-se problemético quando as solugoes analiticas sao
aplicadas a problemas de difusao de massa, mediante a utilizagao da analogia de transferéncia de
calor e massa. As difusividades de massa sao comumente muito menores quando comparadas as
difusividades térmicas, considerando os valores do niimero de Fourier (Fo) pequenos e tornando

as solucoes exatas dificeis de serem utilizadas, mesmo em problemas praticos envolvendo escalas
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Figura 2.6: Temperatura no centro da esfera (ry) em fungao do nimero de Fourier (Fonte:
Cengel (2014))

moderadas de tempo e comprimento.

Lavine e Bergman (2008) abordam ainda o assunto da condugao transiente unidimensional
em geometrias simples, a fim de obter a temperatura interna de um sélido (7;). O objetivo do
trabalho é reunir solugoes com um grande e pequeno intervalo de tempo para problemas que
envolvam o nimero Fourier maior e menor que 0,2. Para esse estudo, é realizada uma abordagem
para casos interiores (anélise de troca térmica apenas no interior do sélido) e exteriores (troca
térmica no interior do sélido influenciada pela temperatura do ambiente). Como condigdes
de contorno, foram consideradas geometrias internas e externas simples, com temperatura na
superficie do sélido constante (7,) e fluxo de calor na superficie do sélido constante (g,) na
superficie, Fig 2.7.

Feng et al. (2008) propuseram uma nova metodologia numérica para a modelagem eficaz
e precisa utilizando o mecanismo de conducao de calor em particulas individuais, bem como
em casos de sistemas particulados bidimensionais. Neste sentido, foram realizadas suposicoes
de que as particulas apresentam formato de discos circulares e a conducao é o mecanismo
de transferéncia de calor predominante no problema. A abordagem proposta por Feng et al.
(2008), titulado como o Método de Elemento Térmico Discreto (do inglés - Discrete Thermal
FElement Method - DTEM), fornece uma descri¢ao simples, porém, precisa dentro do sistema.
Assim sendo, esse questionamento pode ser incluido para substituir ou melhorar a acuracidade
dos modelos térmicos de particulas existentes e, de forma eficaz, simular a conducao de calor
em sistemas que compreende um aglomerado de particulas. Esse estudo possibilita ainda o
desenvolvimento de um novo quadro numérico, no qual os problemas térmicos mais interessantes
e desafiadores podem ser abordados em sistemas de transporte de particulador.

A conducao transiente em materiais multicamadas também encontra aplicagoes no cotidiano,
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T(x0)=T, |

qs M

Ts

(d)

Figura 2.7: Sistema fisico: (a) sélido semi-infinito, (b) parede plana, (c) esfera ou cilindro
infinito e (d) esfera para um caso exterior(Fonte: Adaptado de Lavine e Bergman (2008))

principalmente em células de combustivel e reatores petroquimicos. Os materiais compostos por
camadas apresentam como beneficio a possibilidade de combinar varias propriedades mecanicas,
fisicas e térmicas de diferentes substancias. Para a solugao de problemas envolvendo conducao
transiente em particulas multicamadas, os mesmos métodos aplicados na resolucao de casos
para particulados de camada tnica podem ser utilizados. Dessa forma, para solucionar pro-
blemas de conducao transiente tridimensional em esferas, em que os particulados apresentam
multicamadas, Dalir (2014) obteve uma solugao analitica e exata. Nessa solucao, é considerada
uma esfera de multiplas camadas na direcao radial e, para cada camada, fontes de calor internas
volumétricas, dependente do tempo e espacialmente nao uniforme. Por fim, para a obtencao
da distribuicao de temperatura, ¢ utilizado o Método de Expansoes em Funcgoes-Base ou - do
inglés - Figenfunction Expansion Method.

De acordo com McMasters et al. (2002), é possivel encontrar solugoes analiticas para a
conducao de calor transiente com uma precisao de até oito ou mais algarismos significativos.
Desta forma, foram formuladas solugoes precisas para a obtencao da distribuicao do campo
de temperatura, utilizando conducao transiente tridimensional em coordenadas cartesianas,
para um paralelepipedo homogéneo e com propriedades térmicas constantes. Sao apresentadas
ainda por McMasters et al. (2002), além da metodologia para obter as solucoes analiticas e os
calculos das amostras, as solugoes exatas que podem ter qualquer combinacao de condigoes,
como o limite de temperatura, fluxo de calor prescrito ou coeficiente de conveccao imposto e

temperaturas ambientes na superficie do paralelepipedo.



39

3 DEFINICAO DO PROBLEMA

Neste capitulo foram apresentados os principios fisicos, formulacao matematica, informagoes
geométricas e métodos computacionais relacionados ao problema em andlise. A definicao do

problema ¢ dividida nas seguintes etapas:

- Geometria e dominio computacional;

- Equacoes de Transporte;

- Condigoes de Contorno e Discretizacao do Dominio Computacional;
- Conducao Transiente;

- Métodos Numéricos;

- Algoritmo Proposto - Parte I;

- Algoritmo Proposto - Parte II;

- Ferramenta Computacional.

3.1 Geometria e dominio computacional

Neste estudo utilizou-se uma geometria simples a fim de facilitar a analise do problema de
interesse que concentra-se principalmente na conducgao de calor dentro do particulado.

O riser apresenta uma secao transversal cilindrica, representacao 3D, e, na Fig. 3.1, ¢é
apresentado o esquema da geometria utilizada neste trabalho. Um corte da se¢ao longitudinal
do riser ¢ mostrado a esquerda da Fig. 3.1 enquanto que a discretizacao 1D utilizada ¢ mostrada

a direita deste figura.

D

— -
L]
Discretizacdo 1D
H Diferencas Finitas -
[ ]
Ta
L]
L]
z L]
{ :
— e

. ) Mg T
-mq1 Tms 1 2779

Figura 3.1: Estudo de caso — riser

Na Fig. 3.1, D é o diametro do riser [m], H ¢é a altura [m], 1, a vazao massica do gés [kg/s],

m, a vazao massica do particulado [kg/s], z a diregdo do escoamento e A, a discretizagao do
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dominio computacional na dire¢ao z [m].

3.2 Equacoes de Transporte

A presente solucao considerou um problema unidimensional com escoamento do tipo plug-
flow, de regime permanente, onde sao resolvidas, junto com as equagoes constitutivas, as
equacoes da continuidade, quantidade de movimento e conservacao de energia para cada uma
das fases. Ambas as fases, incluindo a particulada, admitiu-se como continuas e uma formulagao
Euleriano-Euleriano é utilizada. Neste modelo, foram desconsideradas as trocas de calor devido

ao contato particula-particula. Admitiu-se ainda que o escoamento do sistema é incompressivel.

3.2.1 Equacgoes da Continuidade

Para Tsuo e Gidaspow (1990), as equagoes da continuidade podem ser escritas da seguinte

forma:
0 (pgeqUy) .
5, =0 (3.1)
0 (psesUs)

onde &5 ¢ a fragao volumétrica do sélido, €, representa a fracao volumétrica do gas, ps a massa
especifica do sdlido [kg/m?], p, é caracterizada pela massa especifica do gds [kg/m?], Us é

velocidade do sélido [m/s]| e U, a velocidade do gas [m/s].

3.2.2 Equacgoes de Quantidade de Movimento

Ainda, segundo Tsuo e Gidaspow (1990), as equagoes de quantidade de movimento podem

ser representadas pelas equacgoes:

0 (pye,U,U oP 2f,e40,U?

( 98929 g):_az+0f(Us_Ug)_ gi)g = = Eghgg (3:3)
0 (pse U U, e, 2fsespsU?
9(psesUsls) _ Cy (U, —Uy) — G—=2 — gl EsPsg (3.4)

0z 0z D
tal que, C} representa o coeficiente de atrito fluido-particula [kg/m?s], G é o médulo de elasti-
cidade [kg/ms?], P é caracterizado pela pressao [N/m?|, g é a gravidade [m/s?], D o diametro
da secdo transversal do riser [m], f, é o fator de atrito parede-gas e f; é o fator de atrito

parede-sélido.

3.2.3 Equacoes de Conservacao de Energia

As equagoes de conservacao de energia, para Han e Chung (2001), sdo escritas pelas Egs.
(3.5) e (3.6).
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oT,

€gPgCpyg (Uga_zg) = Ay shg s (Ts = T,) (3.5)
0T,

65pscpys (USE> = Ag,shg,s (Tg — Ts> (36)

onde T}, ¢é a temperatura do gés [K], Ty a temperatura da superficie do particulado [K], ¢,,

é caracterizado pelo calor especifico do gés [J/kgK], ¢, é o calor especifico da superficie do

J
kgK

o coeficiente de transferéncia térmica de interface entre sélidos e gas [W/m?K].

particulado [Z=], 4, s é a drea de contato entre o gds e a superficie do sélido [m?/m?] e hy; é

3.2.4 Equacgoes Constitutivas

Segundo Tsuo e Gidaspow (1990), o coeficiente de atrito fluido-particula (Cy) é baseado na
equacao de Ergun.
Para e, < 0, 8:

2 —_
C =150 Sallols 4175 LoPs|Us = Uil e (37)
(5gdp¢5) (:05 - pg) (ggdp(bs) (103 - Pg)
Senao, para g, > 0, 8:
C = 3 (1 g\Us = Usl pspyes 265 -

1 s (e = py)
sendo yi, a viscosidade dinamica do gés [kg/ms], d, o didmetro da particula [m] e ¢, a esferi-
cidade.

Com um nimero de Reynolds de particula menor igual a 1000 (Re < 1000) o coeficiente de

arrasto (Cd) pode ser representado da seguinte forma:

4
Cd = == (1+0,15Re™%7) (3.9)

Para Re > 1000:
Cd=0,44 (3.10)

E o valor de Reynolds de particula pode ser obtido pela expressao:

_ \Ug — Us| dppyey
Hg

Como o médulo de elasticidade (G) é dependente da fragao volumétrica do gés (g4), Tsuo

Re

(3.11)

e Gidaspow (1990), a equacao pode ser escrita da seguinte forma:

G(e,) = 10787650 +5:43 (3.12)
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Pela expressao modificada de Hagen-Poiseuille, a equagao do fator de atrito parede-gés ( f,)
pode variar de acordo com o tipo de escoamento no leito fluidizado.

Entao, para um valor de Reynolds do gas menor ou igual a 2100 (Re, < 2100), tem-se:

16
fq= Re. (3.13)
g
Para 2100 < Re, < 10°:
0,0791
= 2 3.14
fq Re2’25 (3.14)

Caso contrario, para Re, > 10°:

1
—21og (Rey /) — 0,8 (3.15)
ar
O nimero de Reynolds do géds pode ser obtido pela equacao:
_ DUgypge,

Re
g o

(3.16)

onde D é o diametro transversal do riser [m].

O fator de atrito parede-sélido pode ser calculado pela correlacao de Konno’s, dada por:

10,0025
=7

Para o calculo do coeficiente de transferéncia térmica de interface entre sélidos e gés (hy.s),

[s (3.17)

segundo Han e Chung (2001), este pode ser estimado a partir da correlagao entre os nimeros

de Nusselt e Reynolds, que é representado pela seguinte expressao:

hgs = 0,03 (3.18)

kg {lUg — U, 10959} V8
d2® g

3.3 Condicoes de Contorno e Discretizacao do Dominio Computa-

cional

As equagoes de transporte, Egs. (3.1) a (3.6) sao discretizadas segundo a Fig. 3.2 e inte-
gradas no espago de tal forma se determinar ¢, Uy, Us, P, T, e Ts ao longo do riser.

Como as maiores variacoes da fracao volumétrica, velocidade, pressao e temperatura das
fases acontecem logo apds o inicio do riser, conforme deparado nas literaturas, neste trabalho
utilizou-se uma malha mais refinada nestes pontos de entrada, ou seja, um A, variando em
progressao geométrica ao longo leito fluidizado. Entao, para a obter A, é necessario encontrar

o numero total de pontos, N, que é dado pela seguinte equacao:

log (H/A4)

V=t log (@)

(3.19)
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Figura 3.2: Discretizagao da Malha 1D no riser

onde A; é o termo inicial estipulado em [m] e @) é a razdo geométrica ajustada a partir do teste
de independéncia de malha.
Em seguida, A, no ponto i é obtido de tal forma que:
A, = Ay — A (3.20)

onde A’ é o termo no ponto atual, i, calculado pela Eq. (3.21).

v=A0"" (3.21)

Quando inicia o processo de solucao do sistema de equagoes, no Ponto 0, Fig. 3.2, é
necessaria a entrada dos valores, in, das propriedades fisicas e geométricas do gas e da particula.

Podendo ser representadas pelas seguintes expressoes:

in

52 =€,
2 =1- 5
0 __ in
vl =
U = yin (3.22)
PO — Pm
T =T
0 _ rmin
Tg - Tg

Quando o ponto for maior que 0 e menor que o numero de pontos, N, as fragoes vo-
lumétricas, as velocidades e as temperaturas das fases, além da pressao do sistema, em funcao

do deslocamento, eixo z, podem ser escritas como:
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(3.23)

(3.24)

(3.25)

(3.26)

(3.27)

(3.28)

(3.29)

onde 5, 1y ¢ A sdo as vazoes massicas do sélido, do gés [kg/s] e drea transversal do riser [m).

No ultimo ponto da malha do riser, quando i for igual ao nimero de pontos, IV, é assumida

a condicao de escoamento plenamente desenvolvido, onde as variaveis nao variam mais com a

posicao, sendo assim as equagoes sao reescritas na forma:

N 6{9\/—1

s —

3

3.4 Conducgao Transiente

=0

(3.30)

Antes de aprofundar nesse tema, é preciso entender algumas consideragoes, como o Método

da Capacitancia Global. Esse método tem como hipdtese que a temperatura do sélido é uni-

forme no espaco, para qualquer instante durante o processo transiente, dessa forma, os gradi-
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entes de temperaturas no interior do solido sao despreziveis. Porém, pela Lei de Fourier, um
gradiente desprezivel implica a resisténcia de uma condutividade térmica, k, infinita, o que é
de fato impossivel.

Portanto, é possivel uma aproximagcao se a resisténcia interna ao mecanismo de troca térmica
por conducao dentro do sélido for muito pequena, quando comparada a resisténcia externa entre
a superficie e 0 meio (convecgao).

Os grupos adimensionais para representar o problema de conducao de sao representados

por:
hL,

Bi=~ (3.31)
!

Fo= % (3.32)

onde Bi é o numero de Biot, h é o coeficiente de transferéncia térmica [W/m?K]|, L. é o
comprimento caracteristico, é definido pela razao entre o volume do corpo e a sua area de
superficie [m], k é o coeficiente condutivo de calor [W/mK], t é o tempo caracteristico [s] e a:
representa a difusividade térmica [m?/s].

Segundo Lavine e Bergman (2008), para cada caso (interior ou exterior), a equacao da

difusao de calor pode ser escrita da seguinte forma:

00 1 0 o 00
dFo ™ or <T 07“*) (3.33)

nesta equacao, 0 = (T — T;,;)/AT,, onde T}, é a temperatura interna do objeto (particula
sélida), AT, = q, L./k. Além do mais, 7* = r/L,, onde r é a coordenada dimensional espacial
(x para coordenadas cartesianas). A condigao inicial é dada por 6(r*, Fo = 0) = 0 e as condi¢oes
de contorno para o caso interior, admitindo, principalmente, a forma geométrica esférica pode
ser escrita pelas Eqs. (3.34) e (3.35).

00

%’T*:O =0 (3.34)
para fluxo constante:

06

e =1 = 1 (3.35)

Para Lavine e Bergman (2008), quando o fluxo de calor é aplicado a superficie do objeto
(particula sélida), o numerador da Eq. (3.36) é fixo e a diferenca de temperatura no deno-
minador evolui com o tempo. Assim, a taxa de calor adimensional representa o histérico da

temperatura da superficie.

”

* qsLC
S IS 3.36
1 ks (Ts - Ent) ( )
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onde L. é o comprimento caracteristico [m], ¢, é o fluxo de calor na superficie do sélido, [W/m?]
e ks é a condutividade térmica [W/mK].

A Eq. (3.36) surge da solugao de um problema de conducao adimensional no qual um fluxo
de calor ¢, é prescrito na superficie (Fig. 3.3a). Na Fig. 3.3a, T; é a temperatura interna do

solido no instante inicial. Neste modelo ¢ dito que no instante inicial todo o sélido esta a Tj,;.

m

'g. Vs

(a) Superficie do modelo de (b) Modelo Convectivo
condugao de calor

Figura 3.3: Particula esférica submetida a um fluxo externo
Considerando agora uma particula com temperatura T, sendo transportada em um meio

fluido a uma temperatura 7, e com um coeficiente de troca térmica por conveccao hgy s conforme

mostrado na Fig. 3.3b, o fluxo de calor, g, entre o sélido e a fase gasosa pode ser calculado por

”»

qs = hys (Ts — T}) (3.37)
E possivel combinar as Eqs. (3.36) e (3.37) tal que:

. Lehygs (Ts —1T,)
q B ks (Ts - T‘znt)

(3.38)

Na Eq. (3.38) Ti: é a temperatura interna do sélido na posigao onde o raio é igual a 0. E
assumido que inicialmente todo o corpo esteja na mesma temperatura. Isolando Tj,; na Eq.

(3.38), é possivel escrever:

Lehgs(Ty — T,)
ksq*

Desta forma, é possivel estimar de forma explicita (apds a solugao das Eqgs. (3.28) e (3.29)))

para cada passo no espago z) a temperatura dentro do sélido pela expressao:

T =Ti+ Lchgsg;_ 1) (3.40)
onde 7 é o indice para cada ponto da malha (indice espacial).
Os valores de ¢* podem ser obtidos em fungao do nimero de Fourier (dado pela Eq.(3.32))
para diferentes formatos de sélidos.

Por exemplo, para uma particula esférica (Fig. 3.3) o nimero de Fourier é dado por:
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o
onde At é obtido pela seguinte forma:
Ax
At = — 3.42
o (3.42)
e o fluxo adimensional de calor é dado por:
Para Fo < 0,2
1 /o s
Y=y == 4
T 79V Fo 4 (343)
E para Fo > 0,2
11!
¢ = |:3F0 + 5] (3.44)

3.5 Métodos Numéricos

As Egs. (3.1), (3.2), (3.3), (3.4), (3.5) e (3.6) formam um sistema de equagoes diferenciais
ordindrias nao-lineares cuja solucao resulta no valor da fracao volumétrica do sélido, e,, da
velocidade do gas, U,, da velocidade do sélido, Us, da pressao do sistema, P, da temperatura
do gas, Ty, e o valor da temperatura da superficie do sélido, T}, respectivamente. A fracao
volumétrica do gas, ¢,4, ¢ calculada pela expressao e, = 1 - ¢,. Neste trabalho, optou-se por
utilizar o método das diferencas finitas acompanhado do método numérico de Gauss-Seidel para

sistemas nao-lineares.

3.5.1 Diferencas Finitas

Para possibilitar a solugao do sistema de equacoes diferenciais, opta-se pela utilizacao de
algum método numérico para a sua realizacao. Nesta primeira parte do trabalho, o método
escolhido ¢é o das diferencas finitas, por sua implementacao ser mais simples, quando comparado
com outros métodos como volumes finitos, por exemplo.

O método de diferencas finitas é um processo numérico de quantizacao de equagoes dife-
renciais e a sua discretizacao é necessaria quando se deseja realizar a solucao numérica de um
determinado problema. Segundo Maliska (2017), para a obtengao de equagoes aproximadas
é preciso gerar a discretizacao do dominio, ou seja, dividir em células elementares, Fig 3.4.
Por nao ser fundamental, no método de diferencas finitas é corriqueiro utilizar discretizacao
estruturada através de coordenadas ortogonais — cartesianas, cilindricas, esféricas — para casos
bidimensionais.

No presente estudo a discretizacao é unidimensional.
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|
|
D t -
' Método
numernco |
. - —
""(?]I_}
*
l
Equacio diferencial _
Lidh=0e Sistema de equagtes algébricas
condicies de contomo [A] [#] = [B]

Figura 3.4: Tarefa do método numérico — Fonte: Maliska (2017)

3.5.2 Meétodo de Gauss-Seidel para sistema nao-linear

A fim de solucionar problemas envolvendo equagoes diferenciais ordinarias, lineares e nao-
lineares, é importante que haja uma avaliacao de todos os possiveis métodos. Para Butcher
(2016), por mais que a andlise numérica tenha como objetivo facilitar a resolugao dessas
equacoes, ja que a solugao analitica é invidavel em muitos casos, inimeros desses algoritmos
matematicos podem se tornar dispendiosos, resultando em maiores erros de calculos, excessi-
vas iteragoes, resultando em maior tempo de processamento e, consequentemente, um maior
consumo de energia.

O método de Gauss-Seidel para sistemas nao-lineares é resolvido da mesma maneira como
é solucionado para o sistema linear, Vrahatis, Magoulas e Plagianakos (2003). Considerando o

conjunto de 7 equagoes nao-lineares a serem resolvidas para a obtencao de x*, tem-se:

Vf(z*)=0"=(0,0,0,..,0) (3.45)

No entanto, uma abordagem para a minimizagao da funcao f é encontrar as solucoes do
conjunto da Eq. (3.45), adicionando valores, de forma iterativa, para que a solu¢ao encontrada

corresponda a um minimizador local (z*). Para isso, é preciso resolver o seguinte sistema:

61f ({L'l,l‘g, I3, ,I‘Z) = O
aQ.f (-Z'l,fﬂg,l’g, ,ZE%) =0
an ($1,$2, xs3, 7xz> =0 (346)
azf (1'1,56'2,%3, 7xz) =0

onde 0, f (x1, %2, 3, ...,x;) = 0 denota a derivada parcial com relagdo ao parametro i.
Dessa forma, as Eqs. (3.46) sao as fungoes para o célculo iterativo pelo método de Gauss-
Seidel:
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Ti41) = O (Ta), 1) (3.47)
Tis1g+1) = O f (T(age1) Tsrp) - = 0,1,2, ..
para j = 0, ¢ escolhido arbitrariamente os valores inciais ;) € Z(i+1,0)-

O critério de convergéncia para o método numérico de Gauss-Seidel é dado pelo desvio

absoluto nas varidveis x(; e x(;11) for menor que o erro especificado (e).
|21 — Taq| <e (3.48)
|35(i+1,j+1) - $(i+1,j)| <e

Nos métodos numéricos, a Sobre-Relaxagao Sucessiva (do inglés - Successive Over-Relaxation
- SOR) é uma nuance do método de Gauss-Seidel para a solucao de sistemas lineares e, também,
possui praticamente a mesma forma para a utilizagao em sistemas nao-lineares, Vrahatis, Ma-
goulas e Plagianakos (2003).

De acordo com Karunanithi et al. (2018), o SOR ¢é desenvolvido aplicando-se a extrapolagao
ao método de Gauss-Seidel. A transformagao é assumida como a forma de uma média ponderada
entre a iteragao anterior e a iteragao calculada sucessivamente para cada componente, podendo
ser representada pela Eq. (3.49).

(3.49)

T(ig41) = W41 + (1 — W) )

onde w ¢é o fator de sobre-relaxacao.

3.5.3 Analise de Convergéncia

Para Silva (2016), em simulacoes envolvendo CEFD, a convergéncia é controlada a partir de
calculos para obtencao de residuos numéricos. O residuo se define como a diferenga normalizada
entre a iteracao em vigor e a iteragao anterior. Existem dois tipos de residuos, o Residuo Médio
(RMS) e o Residuo Maximo (MAX).

O RMS pode ser calculado pela seguinte equagao:

RMS =\/Y R? (3.50)

onde R? é o residuo encontrado em cada elemento da malha.

Enquanto que o residuo MAX é descrito pelo seu maximo (em moédulo) obtido em todo o
dominio. Para a resolucao de problemas de engenharia ou trabalhos cientificos, é recomendado
pela Fluent et al. (2015) um valor de RMS 1075, para o residuo MAX, por ser um critério de
convergencia mais ajustado, o seu valor costuma ser 10 vezes maior que o RMS em aplicacoes

regulares, como a analise em escoamento interno.



50

3.6 Algoritmo Proposto - Parte 1

Selecionados os métodos para a solucao do sistema de equacgoes diferenciais ordinarias, é
possivel montar o algoritmo para a implementacao no cédigo computacional.

Com as condigoes de contorno representadas, é possivel implementar o método de Gauss-
Seidel para sistemas nao-lineares, Eq. (3.47), em um algoritmo para a solugao das fragoes
volumétricas, €5 e g4, das velocidades, U, e U, da pressao, P e das temperaturas, T, e T, em
regime permanente de cada ponto da malha.

Para melhor exemplificar o método de solucao da implementacao da analise matematica, é

necessario comentar cada estagio do algoritmo ilustrado pela Figura 3.5.

Inicio Parte 1

Passo1 Entradade dados

Passo 2
Cont < lterscies
Falzo
Count ++
Passo 3
i < numeroPontos
Passo 4 i === [numercPontos-1)
Verdadeiro
|
Eg. [3.45) Eg. [3.48) Eg. (3.47)
S0R
Eq. [3.48)
RMS
Eqg. [3.50)

L

Fim Parte 1

Figura 3.5: Fluxograma Parte 1 do Algoritmo
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Passo 1: entrada das propriedades fisicas, propriedades geométricas, nimero de iteragoes,
dados de entrada das fragoes volumétricas, velocidades, pressao e temperaturas no algoritmo;

Passo 2: o algoritmo entra em uma estrutura de repeticao e é executado enquanto o niimero
de iteragoes for maior que o contador (Cont).

Passo 3: iteragao, utilizando o método de Gauss-Seidel junto com a Sobre-Relaxagao
Sucessiva (SOR) e a normalizacao de residuos.

Passo 4: calculos das varidaveis a partir da discretizacao das equacoes de transporte,
condicoes de contorno e método numeérico:

No ponto 0 (i == 0), os valores das varidveis 520), 52,0), Uéo), 3(0), PO, Tg(o) e T sio
atualizados com os valores de entradas, conforme a Eq. (3.22).

No ultimo ponto da malha (i == N), as varidveis vigentes EgN), EéN), UéN), US(N), P
Tng) e T recebem os valores do elemento anterior da malha, Eq. (3.30).

Nos outros pontos da malha:

s

e = 0
ps AUs
52“ =1- sff)
g Me
paA(1 — el
) ClUs(i_l) — CQ <€gl) — &(si_l)) + OgUgi) —4q

’ Cy+ Cs+ Cy (3.51)
w_ (Ug@ ~ Uéiil)) o <Us(i) - Ug(i)) - GsUy” — g+ Cs PtV
PO =
Cs
T(z) _ CQAZTS(Z) + Tg(z_l)
g 1+ CoA,
T ClOAzTg(Z) + 7Y
° 1+ CpA,

onde:
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C _ S
! Az '
o _ GA U
T e Az
CAUY
Cy = >
2f,U
Cy= fD
(4)
Cs = — A
Mg=2 (3.52)
Uy’
Ce = —
67 Az
A (@)
o = Gl
mg‘
o 205"
D
A
C’9 = - Ag,shg s
Cp,gTlg
A
Cl() - MAg,shgs

P® = w,PY 4+ (1 - w,) PY (3:53)

T = wigT + (1 — wyy) TSV
TO = G, TO + (1 — wy) TV
onde wy, ¢ a sobre-relaxacao da fragao volumétrica do sélido, w,s é a sobre-relaxacao da veloci-
dade do sélido, w,,, ¢ a sobre-relaxacao da velocidade do gas, w), € a sobre-relaxagao da pressao,
wig ¢ a sobre-relaxagao da temperatura do gas e wy; ¢ a sobre-relaxagao da temperatura do
solido.
Residuo Médio (RMS):
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(3.54)

onde RMS., ¢é o residuo médio da fracao volumétrica do sélido, RM Sy, representa o residuo
médio da velocidade do sélido, RM Sy, é o residuo médio da velocidade do gas, RMSp é o
residuo médio da pressao, RM Sy, é o residuo médio da temperatura do gas e RM Sy, é o
residuo médio da temperatura do solido.

Com o fim dessa primeira parte da simulacao, o software retorna todos os valores das fragoes
volumétricas, velocidades e temperaturas das fases, além da pressao do sistema, em todos os

pontos da malha analisada.

3.7 Algoritmo Proposto - Parte 2

Obtidos os valores das temperaturas em todos os pontos da malha (7" e Tgi) no riser, agora
é preciso analisar a influéncia da troca de calor entre o géds e a superficie da particula sélida
sobre a sua regiao interna. Para isso, é desenvolvida a segunda parte do algoritmo, Fig. 3.6,
utilizando as equacgoes da secao de conducao transiente.

Esta segunda parte também sera explicada a partir dos passos tomados a cada decisao
do software por meio do fluxograma, Fig 3.6. Para iniciar a execugao programa é necessario
importar os dados das propriedades fisicas, quimicas, geométricas e todas as temperaturas em
cada periodo de tempo em todos os pontos da malha.

Passo 1: com todos os dados importados, iniciamos a execucgao avaliando o valor do niimero
de Fourier, Fo, pela Eq. (3.41).

Passo 2: como ha restri¢ao para o calculo do fluxo de calor adimensional (¢*), Egs. (3.43)
e (3.44) é preciso saber se Fo, Eq. (3.41), é maior ou menor que 0.2.

Passo 3: apds definido qual é o fluxo adimensional a ser utilizado no problema, o algoritmo
segue para a iteragao onde é obtida a temperatura interna média da particula sélida(T},,), Eq.
(3.40), em todos os pontos a cada passo no espago.

Finalizada a segunda etapa da simulagao, o aplicativo desenvolvido exporta todos os valores
de T;,; para um arquivo com extensao .txt, que é essencial para analisar os indicadores da troca

de calor de todo o sistema analisado.
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Drados
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Eq. (3.37) Passo 3

L

e

Fim Parte 2

Figura 3.6: Fluxograma Parte 2 do Algoritmo

3.8 Ferramenta computacional

Para realizar as simulacoes desta dissertacao, além da necessidade de utilizar um computador
que apresente boa performance de processamento, foi necessario utilizar uma linguagem de
programagao para escrever os algoritmos conforme mostrado anteriormente, Figs. 3.5 e 3.6.

A linguagem computacional utilizada foi o C/C + +. Essa escolha decorre do fato dela ser
de baixo nivel, ou seja, que segue as caracteristicas da arquitetura do computador, garantindo
uma maior eficiencia de processamento e permite com que o desenvolvedor tenha um maior
controle de memoéria durante a sua execugao. Isso faz dela um das linguagens comumentemente
utilizadas no campo cientifico, diferente de outras que utilizam instrugoes abstratas. Uma outra
caracteristica muito importante dessa ferramenta sao as infinidades de bibliotecas disponiveis,
por possuir uma comunidade de desenvolvedores totalmente ativa, garantindo uma otimizacao

no tempo de criacao de qualquer software.
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4 RESULTADOS

Antes da apresentacao dos resultados obtidos, é necessario verificar se o modelo computa-
cional desenvolvido esta sendo executado com menor tempo de processamento, além de estar
retornando os resultados das equacoes de transporte acopladas corretamente. Para isso, foi
realizado o teste de independéncia de malha e a verificacao, onde os resultados do modelo

computacional foi comparado com outras solu¢oes numéricas encontradas na literatura.

4.1 Teste de independéncia de malha

Antes da verificacao numérica, o teste de independéncia de malha é fundamental, pois o
objetivo da simulagao é obter uma solucao para as variaveis das equagoes de transporte, cujas
diferencas, apos o refinamento da malha, nao sejam significativas e propiciem, ao mesmo tempo,
um menor esfor¢co computacional.

Na escolha da posi¢ao na malha, Fig. 3.1, recomenda-se que o ponto esteja localizado
proximo a regiao de maior gradiente, antes do perfil se estabilizar, pois a solucao sera mais
dificil de ser encontrada e, com isso, havera uma maior diferenca entre as solucoes de malhas
distintas.

Portanto, para o teste de independéncia de malha, a fracao volumétrica do sélido (&)
apresentou-se como sendo o maior gargalo para a solu¢ao do problema. A malha apenas serd
definida como independente quando a diferenca relativa, entre a fracao volumétrica do sélido
da malha atual, e posterior, apresentar um valor inferior a 0,1%, que pode ser calculada pela
seguinte expressao:

i il

‘100 x (LM <0,1% (4.1)

s

Para obter a malha independente, utilizou-se 6 malhas com refinamentos distintos, Tab. 1.
Nota-se que apods a realizacao do teste, na curva que reproduz a tendéncia de estabilizacao,
Fig. 4.1, a malha 3 apresenta-se como a malha independente, exibindo uma diferenca relativa

de 0.022%, valor aceitavel pela condicao imposta na Eq. 4.1.

Tabela 1: Teste de independéncia de malha

o Razao Q ~ ey . .
Malha N° Pontos (A; = 3,87x10~%[m]) Fragao volumétrica (¢;) Diferenca Relativa
1 204 1,06 0,0127568 0,16932146

2 600 1,02 0,0127352 0,153118915
3 1489 1,008 0,0127157 0,022020022
4 2973 1,004 0,0127129 0,016518654
5 11871 1,001 0,0127108 -
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Figura 4.1: Teste de independéncia de malha

4.2 Verificacao

Tsuo e Gidaspow (1990), em uma breve andlise computacional dos padroes de escoamento
em um leito fluidizado circulante, demonstraram a variacao da fracao volumétrica do sélido em
um sistema incompressivel, cujo regime é considerado permanente, admitindo filmes de alta
velocidade, com a formacao e descida de aglomerados para o escoamento de esferas de vidro
com diametro de 320 um. Nesse estudo, as esferas sao transportadas verticalmente para cima,
com uma velocidade inicial do gds de aproximadamente 5 m/s, considerando o ar como a fase
do gés, a temperatura ambiente e a pressao inicial igual a 1,2 atm. Para a particula sélida, foi
apresentado um fluxo de massa (W) de 24,95 kg/m?s, uma massa especifica de 2600 kg/m?> e
fragdo volumétrica inicial (e5) de 0,0246. No entanto, os parametros geométricos do riser sao
definidos com um diametro de 0,0762 m e comprimento de 5,5 m.

Para esse caso, admitiu-se um fator de sobre-relaxamento de 1,0 para todas as varidveis.
Com isso, o problema foi executado até a sua convergéncia, obtendo um valor de residuo MAX

0 mais préximo zero, 9,413x10715, Fig. 4.2.
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Figura 4.2: Perfil do residuo MAX para o problema de Tsuo e Gidaspow (1990)
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Identificou-se, na Fig. 4.3, que existe uma pequena diferenca nos resultados da fracao
volumétrica do sélido obtidos por Tsuo e Gidaspow (1990) e os obtidos no presente trabalho.
Nesse sentido, repara-se que ambos os graficos demonstram concordancia, principalmente na

queda do valor da fracao volumétrica até a sua estabilizacao.

0.10
*  Tsuo e Gidaspow (1990)
ﬁ Madelg Computacional
R 0.08 -
=]
=
m
(=]
c
o 006 4
E
=]
=
=
a3 0.04 -
Lh
m
i
002 1 ‘
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o 1 2 3 4 5
Comprimento do Riser [m]

Figura 4.3: Perfil da fragao volumétrica do sélido obtido por Tsuo e Gidaspow (1990) e no
modelo computacional.

Para a obtencao dos perfis de velocidades, fragoes volumétricas das fases e pressao, Sanchez,
Solsvik e Jakobsen (2012) realizaram simulagoes de escoamento a frio em um reator de leito
fluidizado circulante, Fig. 2.2, para distintas configuragoes de fluxo de massa do sélido. Nessa
andlise, o riser apresenta como propriedades geométricas, uma altura de 4 m e diametro de 0,1
m. As particulas analisadas sa@o do tipo B de Geldart, cujo diametro é de 500 um e a massa
especifica correspondente a 2500 kg/m3.

Na simulac@o de Sénchez, Solsvik e Jakobsen (2012), foram especificados na entrada o fluxo
de massa do sélido de 75, 100 e 125 kg/m?s, para a fracao volumétrica do sélido de entrada,
foi definido um valor de 0,3 em todos os fluxos de massa, e as velocidades do sélido de inicio
foram, respectivamente, de 0,1, 0,1334 e 0,1667 m/s. As equagbes de transporte, dentro da
unidade de elevacao, foram determinadas apds a velocidade do gés de entrada atingir o valor

operacional de 5 m/s.

4.2.1 Verificagao do modelo de Sanchez, Solsvik e Jakobsen (2012) para um fluxo

de massa sélida de 75 kg/m?s

Para a primeira simulacao, considerando o fluxo de massa do sélido de 75 kg/m?s e um fator
de sobre-relaxacao em todas as variaveis de 0,9, o problema é executado até a convergencia,
resultando em um residuo MAX de 1,293x1071°, Fig. 4.4.
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Figura 4.4: Perfil do residuo MAX para o problema de Sanchez, Solsvik e Jakobsen (2012)

O perfil da pressao obtido no modelo computacional, quando comparado com o modelo
de Sanchez, Solsvik e Jakobsen (2012), Fig. 4.5, apresentou resultados semelhantes, cujas

diferencas das pressoes foram inferiores a 0,04%, Tab. 2.

106000

* 5Sanchez, Solsvik e Jakobsen (2012)
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Figura 4.5: Perfil da pressao para o fluxo de massa de 75 kg/m?s

Tabela 2: Diferencas das pressoes para um fluxo de massa de 75 kg/m?s

Posicio Presente Sanchez, Solsvik
no riser (m) Trabalho e Jakobsen (2012) Diferenca (%)
Pressao (kPa) Pressao (kPa)
1,0 104,627 104,659 0,031
2,0 103,518 103,517 0,00064
3,0 102,409 102,405 0,0033
40 101,305 101,303 0,0016

Na Fig. 4.6 é mostrado o perfil da fracao volumétrica do sélido do modelo computacional
comparado aos resultados obtido por Sanchez, Solsvik e Jakobsen (2012). A diferenca dos resul-
tados, nos primeiros centimetros da entrada do riser, tem como motivo a nao estabilizacao do

fluxo de massa do sélido e, por conta disso, o autor sé inicia a simulagao apds essa estabilizacao.
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Figura 4.6: Perfil da fragao volumétrica do sélido para o fluxo de massa de 75 kg/m?s

No entanto, mesmo com essa distingao, observou-se que as diferencas entre as fragoes vo-

lumétricas do sélido sao razodveis, nao ultrapassando 9%, Tab. 3.

Tabela 3: Diferencas das fracoes volumétricas para um fluxo de massa de 75 kg/m?s

.~ Sanchez, Solsvik
P9s1ga0 Presente ’I‘I:ab.alho e Jakobsen (2012) Diferenga (%)
no riser (m) Fragao volumétrica (&) Fragio volumétrica (c,)
1,0 0,04417 0,04839 8.70
2,0 0,04417 0,04821 8,40
3,0 0,04417 0,04599 3,90
4,0 0,04417 0,04596 3,89

Na Fig. 4.7 sao apresentados os resultados das velocidades do gas de ambas as andlises.
Nota-se que ha uma pequena elevacao de U, conforme o comprimento do riser aumenta, o que

pode ser justificado pelo escoamento compressivel, considerado no modelo de Sanchez, Solsvik
e Jakobsen (2012).
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Figura 4.7: Perfil da velocidade do gés para o fluxo de massa de 75 kg/m?s

Entretanto, mesmo com um modelo de turbuléncia aplicado ao modelo de Sanchez, Solsvik e

Jakobsen (2012), as diferencas das velocidades sao relativamente baixas, quando contrapostas,
nao ultrapassando 5%, Tab. 4.
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Tabela 4: Diferengas das velocidades para um fluxo de massa de 75 kg/m?s

Presente Sanchez, Solsvik
Posicao Trabalho e Jakobsen (2012) .
no riser (m) Velocidade Velocidade Diferenga (%)
do gas (m/s) do gas (m/s)
1,0 3,662 3,710 1,295
2,0 3,662 3,751 2,375
3,0 3,662 3,787 3,309
4,0 3,662 3,825 4,258

Por fim, para um fluxo de 75 kg/m?s, a Fig. 4.8 mostra os valores das velocidades do sélido

encontrados no modelo computacional e no modelo de Sdnchez, Solsvik e Jakobsen (2012).
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Figura 4.8: Perfil da velocidade do sélido para o fluxo de massa de 75 kg/m?s

Sendo assim, na Tab. 5, as diferencas entre as velocidades de ambos os modelos nao supe-

raram 9,5%.

Tabela 5: Diferencas das velocidades para um fluxo de massa de 75 kg/m?s

Presente Sanchez, Solsvik
Posicao Trabalho e Jakobsen (2012) .
no riser (m) Velocidade Velocidade Diferenca (%)
do Sélido (m/s) do Sélido (m/s)
1,0 0,679 0,620 9,460
2,0 0,679 0,635 7,015
3,0 0,679 0,647 5,027
40 0,679 0,659 3,038

4.2.2 Verificacao do modelo de Sanchez, Solsvik e Jakobsen (2012) para um fluxo
de massa sélida de 100 kg/m?s

Na andlise da verificagdo do modelo de Sénchez, Solsvik e Jakobsen (2012), considerando

um fluxo de massa do sélido de 100 kg/m?s, velocidade do sélido inicial igual a 0,133 m/s e um
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fator de sobre-relaxacao em todas as varidveis de 0, 9, obteve-se um residuo MAX de 1,094E 4,
Fig. 4.9.
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Figura 4.9: Residuo MAX para um fluxo de massa do sélido de 100 kg/m?s

Na Fig. 4.10 podem ser verificados os resultados das pressoes para um fluxo de massa de
100 kg/m?s dos dois modelos. Neste caso, verificou-se que ambas as solugoes demonstraram

concordancia.

»  Sanchez, Solsvik e Jakobsen (2012)
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Figura 4.10: Perfil da pressao para o fluxo de massa de 100 kg/m?s

Observa-se ainda que a diferenca entre as pressoes de ambos os modelos sao quase imper-

ceptiveis, ou seja, apresentam diferencas menores que 1%, Tab. 6.

Tabela 6: Diferengas das pressoes para um fluxo de massa de 100 kg/m?s

Posicio Presente Sanchez, Solsvik
no riser (m) Trabalho e Jakobsen (2012) Diferencga (%)
Pressao (kPa) Pressao (kPa)
1,0 104,952 105,082 0,125
2,0 103,639 103,803 0,158
3,0 102,325 102,525 0,195
4,0 101,018 101,334 0,312

Na Fig. 4.11, nota-se que as fragoes volumétricas do sélido apresentam coeréncia entre

ambos os modelos, denotando uma queda abrupta logo apds a entrada do riser.
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Figura 4.11: Perfil da fragao volumétrica do sélido para o fluxo de massa de 100 kg/m?s
Conforme a Tab. 7, é perceptivel a pequena diferenca entra as fragoes volumétricas do

modelo computacional e do modelo de Sanchez, Solsvik e Jakobsen (2012), resultando em um

valor méaximo de 3,198%, para o fluxo de massa de sélido igual a 100 kg/m?s.

Tabela 7: Diferengas das fragoes volumétricas para um fluxo de massa de 100 kg/m?s

Posicao Presente Trabalho Sanchez, Solsvik

no riser (m) Fracao volumétrica (&) Fr;g;gl?otilsﬁ;lég?claz)(g ) Diferenga (%)

1,0 0,0525 0,0542 3,198
2,0 0,0525 0,0528 0,523
3,0 0,0525 0,0516 1,650
4,0 0,0525 0,0512 2,627

Os resultados das velocidades do gas, Fig. 4.12, apresentaram conformidades, quando equi-
parados os modelos, para um fluxo de massa de 100 kg/m?s. Na Tab. 8 as diferencas das

velocidades do gds acabaram em valores inferiores a 5%.
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Figura 4.12: Perfil da velocidade do gds para o fluxo de massa de 100 kg/m?s
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Tabela 8: Diferengas das velocidades para um fluxo de massa de 100 kg/m?s

Modelo Sanchez, Solsvik
Posicao Presente e Jakobsen (2012) .
no riser (m) Trabalho Velocidade Diferenga (%)
do gas (m/s) do gas (m/s)
1,0 3,694 3,739 1,217
2,0 3,694 3,788 2,487
3,0 3,694 3,826 3,455
4,0 3,694 3,867 4,479

Na tltima analise, considerando um fluxo de massa igual a 100 kg/m?s, a Fig. 4.13 mostra

os resultados das velocidades dos solidos apresentados pelos modelos. As diferencas dos valores

comparados nao ultrapassaram 4%, Tab. 9.
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Figura 4.13: Perfil da velocidade do sélido para o fluxo de massa de 100 kg/m?s

Tabela 9: Diferengas das velocidades para um fluxo de massa de 100 kg/m?s

Presente Sanchez, Solsvik
Posicao Trabalho e Jakobsen (2012) .
no riser (m) Velocidade Velocidade Diferenga (%)
do sélido (m/s)  do sélido (m/s)
1,0 0,761 0,735 3,537
2,0 0,761 0,748 1,738
3,0 0,761 0,760 0,132
4,0 0,761 0,777 2,059

4.2.3 Verificagao do modelo de Sanchez, Solsvik e Jakobsen (2012) para um fluxo
de massa sélida de 125 kg/m?s

Para a ultima verificagao, tendo em vista um fluxo de massa de 125 kg/m?s e um fator

de sobre-relaxacao em todas as variaveis de 0,6, o aplicativo encontrou um residuo MAX de

1,91E72 até a sua convergéncia, Fig. 4.14.
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As pressoes, a medida que se aproximam do final do riser, Fig. 4.15, se distanciam, man-

tendo uma diferenca ente seus valores menores que 1,5%, Tab. 10.
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Figura 4.15: Perfil da pressao para o fluxo de massa de 125 kg/m?s

Tabela 10: Diferengas das pressoes para um fluxo de massa de 125 kg/m?s

»  Sanchez, Solsvik e |akebsen (2012)
Modelo Computacional

Do 05

10

15 20 25 30 35 40
Comprimento do riser [m]

.- Presente
Posigao Trabalho
no riser (m) Pressao (kPa)
1,0 104,742
2,0 103,247
3,0 101,752
4,0 100,264

Sanchez, Solsvik

e Jakobsen (2012) Diferencga (%)

Pressao (kPa)

105,091 0,332
103,865 0,595
102,511 0,741
101,317 1,039

Na Fig. 4.16 ¢é ilustrado o perfil da fracao volumétrica do sélido do modelo computacional

equiparado com o modelo de Sénchez, Solsvik e Jakobsen (2012). Observando-se ainda que, na

Tabela 11, a méxima diferenca entre as fracoes volumétricas do sélido é de 7,361%.
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Figura 4.16: Perfil da fracao volumétrica do sélido para o fluxo de massa de 125 kg/m?s

Tabela 11: Diferencas das fracoes volumétricas para um fluxo de massa de 125 kg/m?s
Sanchez, Solsvik

P(?51ga0 Presente Tr’ab.alho e Jakobsen (2012) Diferenga (%)
no riser (m) Fracao volumétrica (&) Fracio volumétrica (c,)
1,0 0,0598 0,0597 0,168
2,0 0,0598 0,0589 1,528
3,0 0,0598 0,0581 2,926
40 0,0598 0,0557 7.361

A Fig. 4.17 mostra os resultados das velocidades do gés de ambas as anélises, apresentando
diferencas menores que 4,7%, Tab. 12.
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Figura 4.17: Perfil da velocidade do gds para o fluxo de massa de 125 kg/m?s
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Tabela 12: Diferengas das velocidades para um fluxo de massa de 125 kg/m?s

Presente Sanchez, Solsvik
Posicao Trabalho e Jakobsen (2012) .
no riser (m) Velocidade Velocidade Diferenga (%)
do gas (m/s) do gas (m/s)
1,0 3,723 3,773 1,335
2,0 3,723 3,808 2,241
3,0 3,723 3,854 3,383
4,0 3,723 3,909 4,767

Por fim, as velocidades dos sélidos obtidas nos modelos, mostradas na Fig. 4.18, quando

comparadas, apresentaram uma diferenca maxima de 6,614%, Tab. 13.
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Figura 4.18: Perfil da velocidade do sélido para o fluxo de massa de 125 kg/m?s

Tabela 13: Diferencas das velocidades para um fluxo de massa de 125 kg/m?s

Presente Sanchez, Solsvik
Posicao Trabalho e Jakobsen (2012) _..
no riser (m) Velocidade Velocidade Diferenca (%)
do sélido (m/s)  do sélido (m/s)
1,0 0,833 0,838 0,609
2,0 0,833 0,854 2,459
3,0 0,833 0,873 4582
4,0 0,833 0,892 6,614

Todos os perfis obtidos e comparados sao considerados razoaveis dadas as diferencas de
complexidade entre o modelo proposto neste trabalho e o modelo de Sanchez, Solsvik e Ja-
kobsen (2012). Os aumentos nas fragoes volumétricas do sélido sao seguidos pelo aumento nas
velocidades do gas. Além disso, as velocidades do sélido exibem um crescimento acentuado ime-
diatamente apos a entrada do riser, sendo o local onde as fases apresentam a maior diferenca

de velocidades, que sao diminuidas, em seguida, devido ao arrasto, acelerando as particulas

solidas para a parte superior do leito fluidizado.
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4.2.4 Verificagcao do balanco de energia

Além da necessidade de verificar o modelo hidrodinamico nesse trabalho, é importante,
também, comprovar a conservagao energética dentro do sistema analisado. Sendo assim, no
final de todas as andlises, a equacao do balanco de energia deve ser solucionada. Para isso,
requer-se as propriedades fisicas e os valores de entrada e saida, no riser, de temperaturas das

fases, podendo ser representada pela seguinte expressao:

mgcp,ngn + mscp,sTsm = (1gCp g + M5y s) Ty (4.2)

onde Ty é a temperatura de saida, no regime de estabilizacao, no ultimo ponto do riser.



68

4.3 Resultados Obtidos

A partir da verificagao do modelo computacional, uma analise foi desenvolvida, levando em
consideracao dados de leitos fluidizados encontrados na literatura, para escoamento bifasico de
ar e particulados de cobre, Tab. 14. Nesta parte do trabalho, a analise acontece em trés etapas,
discernindo apenas na variacao da geometria do particulado, as propriedades fisicas e geometria
do riser permanecendo as mesmas.

Os dados obtidos para a andlise, Tab. 14, sdo os de Arastoopour e Gidaspow (1979), com
excecao do material da particula, por conta da omissao no trabalho sobre o tipo de material
utilizado. Nesse caso, o riser é do tipo laboratorial e segue o mesmo formato utilizado na
discretizacao deste estudo, Fig. 3.1. Esse modelo foi escolhido pela simplicidade e facilidade de
obtencao dos parametros fisicos de ambas as fases, além de garantir resultados mais préximos

de um caso real em leitos fluidizados.

Tabela 14: Dados de entrada: geometrias, propriedades fisicas e variaveis de controle
Geometrias

Diametro do riser D 0,0762 [m]
Altura do riser H 5,5 [m]
Esfericidade da particula 10) 1
Propriedades fisicas
Fracao volumétrica inicial do sélido gin 0,1
Fragao volumétrica inicial do gas 52” 0,9
Velocidade inicial do gas ur 11,065 [m/s]
Velocidade inicial do sélido un 0,14 [m/s]
Pressao inicial do sistema pn 101,325E3  [N/m?]
Temperatura inicial do gés " 295 (K]
Temperatura inicial do particulado T 600 (K]
Fluxo de massa do sélido W 125 [kg/m?s]
Fluxo de massa do gés W, 12 [kg/m?s]
Vazao méssica do gés My 0,0547 [kg/s]
Vazao massica do soélido M 0,572 [kg/s]
Massa especifica do gés Py 1,205 [kg/m?]
Massa especifica do particulado s 8954 [kg/m?]
Calor especifico do gds Cpog 1005 [J/kgK]
Calor especifico do particulado Cp.s 383 [J/kgK]
Area de troca térmica entre as fases Ay 2,5 [m?]
Condutividade térmica do particulado ks 386 (W/mK]|
Condutividade térmica do gas kg 0,026 (W/mK]|
Variaveis de controle
Termo inicial estipulado A 1,4E7° [m)]
Razao Geométrica Q 1,008
Ntmero de Pontos N 1617
Iteracoes 200

Sobre-Relaxacgao Wpsy Wuss Wygy Wpy Wiy, Wes 1
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4.3.1 Analise computacional para um particulado de didmetro igual a 320 um

Para a primeira analise, considerando o diametro da particula igual a 320 gm e um fator
de sobre-relaxacao de 1, para todas as variaveis, a simulacao do modelo foi realizada até a sua
convergéncia, chegando a um residuo MAX de 7,0198 513, Fig 4.19.
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Figura 4.19: Residuo MAX para um diametro de particula igual a 320 um

A medida em que as equacoes diferencias sao solucionadas na simulacao, a concentracao de
solidos no interior do decresce ao longo do comprimento do riser, Fig. 4.20, contudo, os maiores

gradientes sao observados na regiao de entrada.
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Figura 4.20: Perfil da fracao volumétrica do sélido para um diametro de particula igual a
320pm

Cabe destacar que a fragao volumétrica do sélido passa por uma queda ingreme logo apds
a sua entrada no riser, Fig. 4.20, resultando em um valor de ¢, = 0,0109 em 0.061 m do leito
fluidizado, devido a elevada massa especifica da particula. A sua estabilizagao é garantida apds

os 3,73 m, com um valor de €, = 0.0032.
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Com as mudancas nas fracoes volumétricas das fases, as velocidades também variam até
as suas estabilizagoes ao longo do leito fluidizado, Fig. 4.21. A velocidade do gés assume um
comportamento diferente da fase sélida, decaindo rapidamente os seu valores préximo a entrada
do leito fluidizado e estabilizando a um valor de 9,994 m/s em 1,7 m. A velocidade do sélido,

Us, estabiliza os seus valores a partir dos 4,82 m do riser, com um valor de 4,31 m/s.
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Figura 4.21: Perfis das velocidades das fases para um diametro de particula igual a 320 pum

A pressao do sistema mostra uma diminui¢ao quase linear ao longo do leito fluidizado, com

uma queda de pressao total de 2,6 kPa, Fig. 4.22.
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Figura 4.22: Perfil da pressao para um diametro de particula igual a 320 um

Na Fig. 4.23 sao mostrados os perfis de temperaturas das fases solida e gasosa, assim como a
temperatura interna do solido, ao logo do riser. Nesse caso, é obtida a variagao da temperatura
do gés com a temperatura da superficie solida, além da variacao da temperatura interna do
solido, em cada posicao do leito. Nota-se ainda que, na Fig. 4.23, as temperaturas se aproximam
a medida que o comprimento do leito fluidizado aumenta, igualando-se em 4,28 m, todas com

temperaturas iguais a 538,768 K. Isto é devido as trocas térmicas entre as fases, controlado,
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principalmente, pelas vazoes massicas de cada fase e o coeficiente de transferéncia de calor entre
as fases, hys. A temperatura interna da particula assume o mesmo valor da temperatura da
superficie da particula no inicio do riser. Em seguida, as temperaturas (superficie e interna)
resultam em valores distintos até o momento em que elas se encontram novamente em um

determinado ponto do leito.
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Figura 4.23: Perfil das temperaturas para um diametro de particula igual a 320 pum

Para melhor compreensao, a Fig. 4.24a mostra o comportamento dos perfis das temperaturas
da superficie e interna da particula. Mesmo apds a estabilizacao entre as temperaturas do gas
e da superficie do particulado, em 4,28 m, a temperatura interna chegou a este valor apés um

comprimento de 4.012 m do riser.
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Figura 4.24: Analise das temperaturas superficiais e internas para um diametro de particula
igual a 320 pum

A diferenca percentual maxima entre as temperaturas da superficie e interna da particula
corresponde a 1,55% no ponto situado a um deslocamento de 0,175 m, Fig 4.24b.
Para garantir que a conservagao de energia do sistema esteja correta, realizou-se o balancgo

de energia entre a entrada e a saida do riser, Eq. (4.2).
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Substituindo, na Eq. (4.2), os valores das temperaturas de entrada, 7. ;”:295 K e T'"=600
K, os valores dos calores especificos, ¢, ,=1005 J/kgK e ¢, =383 J/kgK, os valores das vazoes
massicas, 1m,=0,0547 kg/s e 1m,=0,572 kg/s. Calculando-se o Ty através da Eq. (4.2) cujo
valor é 538,818 K e comparando com o valor calculado numericamente, 538,768 K, a diferenca
absoluta entre este é de apenas 0,050 K, valor este que mostra que o balango de energia é
conservado entre a entrada e a saida do riser.

Contudo, além dos resultados obtidos nas equacoes de conservacao e quantidade de mo-
vimento, pode-se ilustrar os principais valores (varidveis com maior influéncia no sistema de

equagoes) retirados das equagoes constitutivas, Fig. 4.25.

000 100
2500 bas
w2000
E
£ 090
2 1500 S
5
1000 085
500
\ 080
D T T T T T
0 1 2 3 3 5 0 1 2 3 3 5
Comprimento do riser [m] Comprimento do riser [m]
(a) Perfil do coeficiente de atrito fluido-particula (b) Perfil do coeficiente de arrasto (C'd)
(Cr)
14500
200
14000
180 =
13500
. £
e 3 1000
:I:a
140 12500
120 T T T T T T 12000 T T T T T T
0 1 2 3 4 5 0 1 2 3 2 5
Comprimento do riser [m] Comprimento do riser [m]
(¢c) Perfil de Reynolds de particula (Re) (d) Perfil do coeficiente convectivo (h s)

Figura 4.25: Perfis dos valores obtidos nas equacoes constitutivas

Na Fig. 4.25a cabe notar uma queda repentina no coeficiente de atrito fluido-particula,
enquanto que o coeficiente de arrasto, nimero de Reynolds de particula e coeficiente convectivo,

Figs. 4.25b, 4.25¢ e 4.25d, apresentam curvas mais suaves até o comprimento final do riser.

4.3.2 Analise computacional para um particulado de diametro igual a 420 um

Na Fig. 4.26 tem-se o residuo obtido na simulacao para um diametro de particula igual a

420 pm. O residuo MAX obtido na convergéncia desta anédlise foi de 7,6730E£~15.
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Figura 4.26: Residuo MAX para um diametro de particula igual a 420 um

A fragao volumétrica do sélido, representada pela Fig. 4.27, tende a ter o mesmo comporta-
mento da fragao volumétrica da etapa anterior. Porém, com a diferenga da geometria do sélido,

£, passa assumir um valor constante de 0,00489, a partir de um comprimento igual a 5,26 m.
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Figura 4.27: Perfil da fracao volumétrica do sélido para um diametro de particula igual a 420
wm

As velocidades dos sélidos apresentam valores inferiores quando comparadas com a etapa
anterior, tendendo ao mesmo valor a partir de 3,21 m com um valor aproximado de 2.80
m/s. Enquanto que a velocidade do gds se aproxima do seu valor constante préximo a um
comprimento de 4,012 m com U,=10,008 m/s, Fig. 4.28.
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Figura 4.28: Perfis das velocidades das fases para um diametro de particula igual a 420 um

A pressao do sistema, para um diametro de particula igual a 420 um, apresenta uma queda

mais acentuada em relagao a andlise anterior, Fig. 4.29, resultando em uma queda total de 3,28
kPa.
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Figura 4.29: Perfil da pressao para um diametro de particula igual a 420 um

As temperaturas das fases, na Fig. 4.30, para um diametro de particula igual a 420 um,
se estabilizam quando o deslocamento no interior do riser for igual a 4,897 m, garantindo
um valor de temperatura igual para todas as fases, incluindo o interior do particulado, cuja a
temperatura é de 538,77 K.
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Figura 4.30: Perfis das temperaturas para um diametro de particula igual a 420 um

A temperatura interna e de superficie atingem o valor um valor contante, 538,77 K, na

altura do leito fluidizado em aproximadamente 4,594 m, Fig. 4.31a. Nota-se, também, que a

diferenga percentual entre a temperatura interna com a temperatura de superficie foi de 1,6%,

com um diametro da particula de 420 pum, Fig. 4.31b.
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Figura 4.31: Analise das temperaturas superficiais e internas para um diametro de particula

igual a 420 pum

Com uma temperatura final calculada numericamente, na saida do riser, de 538,77K, com-

parando com 77;=>538,818 K obtida pela Eq. (4.2), a diferenga absoluta calculada entre elas foi

de 0,048 K, garantindo assim a conservagao de energia no sistema.

As varidveis principais obtidas das equacoes constitutivas também apresentam diferencas

significativas, comparando aos valores anteriores. Havendo uma diminuicao do coeficiente de

atrito fluido-particula, Fig. 4.32a, do coeficiente de atrito, Fig. 4.32b, aumento do ntimero de

Reynolds de particula, Fig. 4.32¢c, e a diminui¢ao do coeficiente convectivo, Fig. 4.32d.
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Figura 4.32: Perfis dos valores obtidos nas equacoes constitutivas

4.3.3 Analise computacional para um particulado de diametro igual a 520 um

Nesta ultima andlise, para um diametro de particula igual a 520 pm, utilizando um fator de
sobre-relaxacao no valor de 1, o residuo MAX encontrado apés a convergéncia foi de 1,5839 514,
Fig. 4.33.
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Figura 4.33: Residuo MAX para um diametro de particula igual a 520 um

A fracao volumétrica do sélido, quando equiparada com as tltimas duas analises, apresentou
um aumento relativamente maior, um &4 de 0,00904, tendendo a estabilizacao apds 3,918 m,
Fig. 4.34.
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Figura 4.34: Perfil da fracao volumétrica do sélido para um diametro de particula igual a 520
um

A velocidade do sélido neste caso diminui ainda mais em relacao as andalises anteriores, Fig.
4.35. Enquanto que, para o comportamento da curva do gas, nao houve alteragoes significativas.
A velocidade da particula, Uy, mantém seus valores constantes em aproximadamente a 4,74 m
da entrada do riser, chegando a um valor de 1,55 m/s. A velocidade do gés, U,, se estabiliza

apos 4,74 m, com uma velocidade de aproximadamente 10,05 m/s.
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Figura 4.35: Perfis das velocidades das fases para um diametro de particula igual a 520 um

A queda de pressao do gas neste caso, Fig. 4.36, atingiu um valor mais significativo, com
uma queda de 5,08 kPa. Porém, mesmo com as diferencas nas geometrias, pode-se notar que

as curvas apresentam as mesmas caracteristicas, proximas a uma funcao linear.
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Figura 4.36: Perfil da pressao para um diametro de particula igual a 520 um

Na Fig. 4.37 sao apresentados os perfis de temperaturas para as duas fases e temperatura
interna do soélido, para um diametro de 520 um. Observa-se que as temperaturas atingem a sua

constancia de valor apds 5,35 m, proximo a saida do riser, resultando em uma temperatura de

538,768 k.
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Figura 4.37: Perfis das temperaturas para um diametro de particula igual a 520 um

Cabe reforcar que as temperaturas internas e da superficie do sélido atingiram os mesmos
valores em 5,22 m do leito fluidizado, com temperaturas de 538,768 K, Fig. 4.38a. A diferenca
das temperaturas, superficial e interna, atinge o seu valor maximo em 0,28 m no riser, com uma
diferenca de 1,83%, Fig. 4.38b. Nota-se ainda que valor da diferenca é diretamente proporcional
ao tamanho da particula.

Neste tltimo caso, com uma temperatura final (7) calculada numericamente de 538,768
K, o balango de energia foi satisfeito, quando comparado com a temperatura 7 encontrada na

Eq. (4.2), resultando em uma diferenga absoluta entre elas de aproximadamente 0,050 K.
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Figura 4.38: Analise das temperaturas superficiais e internas para um diametro de particula
igual a 520 pum

Das equacoes constitutivas, os valores dos coeficientes de atrito fluido-particula, Fig. 4.39a,
o coeficiente de arrasto, Fig. 4.39b e o coeficiente convectivo, Fig. 4.39d, diminuiram ainda
mais em relagao aos outros casos. Enquanto que para o nimero de Reynolds de particula, Fig.

4.39¢, houve um acréscimo, quando comparado com as analises passadas.
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Figura 4.39: Perfis dos valores obtidos nas equagoes constitutivas
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4.3.4 Diferencas das Temperaturas Internas

Na Fig. 4.40 sao representadas as diferencas percentuais entre a temperatura interna e
de superficie nos trés casos analisados anteriormente, para diferentes diametros de particula.

Nota-se ainda que, a medida que o diametro do sélido aumenta, a diferenca também aumenta.
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Figura 4.40: Perfis das diferencas percentuais nas trés andlises

Da mesma forma, na Fig. 4.40, as temperaturas internas se equiparam a temperatura da
superficie, atingindo uma diferenca percentual nula. Porém, por conta do aumento do diametro
do solido, a temperatura interna pode se igualar momentos a frente no riser. Como é o caso da
curva para um diametro de particula igual a 520 pum, que percorre um caminho maior no leito

fluidizado para atingir a mesma temperatura da superficie, préximo dos 4 m.
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5 CONCLUSAO

Este estudo possibilitou o desenvolvimento de um modelo capaz de contabilizar os efeitos da
conducao de calor no interior de sélidos esféricos, presentes em um leito fluidizado, com esco-
amento de caracteristica incompressivel, de regime permanente e do tipo plug flow, utilizando
uma solucao de conducao analitica disponivel na literatura para um particula esférica. Além
da formulagao analitica, também foram utilizadas equacoes de conservacao de massa e energia
e quantidade de movimento, seguidas das suas equacoes constitutivas.

Com a finalidade de garantir a qualidade do modelo desenvolvido, foram realizadas duas
verificacoes das equacoes de conservacao e quantidade de movimento, para diferentes fluxos de
massa localizadas dentro de um riser. Para a primeira verificacao, foi empregado o modelo de
Tsuo e Gidaspow (1990), onde a comparagao foi realizada a partir das fragdes volumétricas do
solido obtidas. Neste caso, ambas as fracoes volumétricas tiveram um decréscimo acentuado
apos a entrada no leito fluidizado, porém, a medida em que as particulas avancam no riser,
seus valores acabam estabilizando-se. No entanto, é importante ressaltar que os resultados
apresentaram boa concordancia, quando comparados. Na segunda verificagdo, a comparagao
foi analisada mediante aos valores obtidos dos resultados de Sénchez, Solsvik e Jakobsen (2012).
Nesse sentido, os resultados foram divididos em trés etapas, sendo cada uma representada por
um fluxo de massa diferente. Os erros apresentados nao ultrapassaram valores expressivos,
chegando a um valor maximo de 9,40%. Com isso, conclui-se que o modelo desenvolvido foi
devidamente verificado e apresenta confiabilidade.

Para a obtencao dos resultados foram empregadas trés analises, utilizando os dados geométricos
e fisicos de Arastoopour e Gidaspow (1979), com excecao das propriedades fisicas do sélido.
Em cada etapa da anélise, foi utilizado um diametro de particula diferente, para demonstrar
as diferencas de temperaturas internas e superficiais ao longo do riser. Além disso, no final
de todas as simulagoes sao realizadas o calculo do balango energético, para garantir que esteja
ocorrendo a conservagao de energia no sistema. Na primeira etapa utilizou-se um diametro de
particula igual a 320 um, na segunda um diametro de 420 pm e por dltimo um diametro de
520 pm.

Os valores obtidos das velocidades, fracoes volumétricas, pressao e temperatura das fases,
demonstraram as mesmas carateristicas em todas as etapas, porém com valores menores, tal
consequéncia ¢ dada pelo aumento dos coeficientes de atrito. As diferencas percentuais entre
a temperatura de superficie e interna crescem, a medida em que o diametro do sélido au-
menta. Na tltima etapa, essa diferenca chegou a quase 2%, aumentando apenas 10~* m do
seu valor anterior. Essas diferencas geométricas sao infimas, porém, dependendo do material
de particula utilizado no leito fluidizado, o nao controle da temperatura interna e de superficie,
pode ocasionar em consequéncias irreparaveis, principalmente na perda de matéria prima e de

suas propriedades quimicas.



82

5.1 Sugestoes de Continuidade

Algumas sugestoes para futuras pesquisas:

Analisar a troca térmica interna de particulas com geometrias diferentes da esférica;

e Levar em consideragao as trocas de calor devido ao contato particula-particula;

Apresentar um modelo para um sistema de caracteristica compressivel;

Considerar a transferéncia de massa no sistema;

e Comparar a perda de matéria prima e propriedades quimicas com uma maior diferenca

entre a temperatura interna e de superficie.
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