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RESUMO

Gongcalves Filho, Eduardo Lopes. Modelagem e Simulacéo de Calcinadores de Hidrédxido
de Aluminio em Leito Fluidizado. Orientadores: José Luiz de Medeiros e Ofélia de Queiroz
Fernandes Araujo; Rio de Janeiro: UFRJ/EQ, 2012. Dissertacdo (Mestre em Ciéncias).

Com o crescimento do consumo de aluminio no mundo, reduzir custos no processo
produtivo tornou-se fundamental para a sustentabilidade e competitividade das industrias
produtoras. Atualmente, o Brasil é o maior produtor e um grande exportador de alumina
calcinada, produto intermediario no processo produtivo do aluminio metalico, com destaque
para a Hydro-Alunorte, maior refinaria do mundo, que apresenta um dos menores custos
unitéarios de producdo de alumina. Contudo, a alta competi¢do entre os grandes produtores e
exportadores de alumina exige que a busca por melhorias no processo sejam estudadas ao

extremo, de forma a otimizar o preco do produto final.

Neste contexto, o presente trabalho teve como objetivo o desenvolvimento de um
recurso computacional em MATLAB para simulacdo estacionaria da operagdo unitaria mais
intensiva em consumo energético do Processo Bayer utilizado em usinas de refino de alumina

— o calcinador de hidroxido de aluminio em leito fluidizado.

A otimizacdo energética de calcinadores depende de recursos confiaveis para a
simulacdo do desempenho dos mesmos, especialmente no que concerne a previsdo do
comportamento térmico do sistema frente a variacfes em diversos fatores operacionais como
razdo ar-sélido, configuracdo de contato gas-sélido, razdo ar-combustivel e poder calorifico

do 6leo combustivel.

Com este intuito, foi desenvolvida a modelagem de um reator de calcinacdo em leito
fluidizado para queima do dleo combustivel, abordando o fenémeno de fluidizacdo de leitos
de particulas, além do transporte pneumaético de finos e sua recuperacdo em ciclones.
Dispositivos de troca térmica gas-solido visando & integracdo energética entre correntes de

solidos quente e ar frio de inje¢cdo também foram considerados.

O modelo em forma de digrafo foi capaz de prever o comportamento das espécies
envolvidas no processo, obtendo-se perfis de composicdes, vazdes e temperaturas ao longo do
sistema. Uma Unidade de Calcinacdo foi simulada com diferentes caracteristicas em suas

cargas de entrada obtendo-se perfis espaciais de variaveis relevantes na resposta do processo.

Palavras-chave: Processo Bayer. Leito Fluidizado. Alumina Calcinada. Modelagem.



ABSTRACT

Gongcalves Filho, Eduardo Lopes. Modeling and Simulation of Aluminum Hydroxide
Calciners in Fluidized Bed. Supervisors: José Luiz de Medeiros and Ofélia de Queiroz
Fernandes Araujo; Rio de Janeiro: UFRJ/EQ, 2012. Dissertation (Master on Science).

With the growth of aluminum consumption around the world, reduction of production
and process costs become essential for sustainability and competitiveness of manufacturing
plants. Currently, Brazil is the largest producer and a major exporter of calcined alumina, that
is an intermediate product in the production of metallic aluminum, especially Hydro-Alunorte,
the world's largest refinery, which has a very competitive unitary production cost of alumina.
However, the high competition among major producers and exporters of alumina requires

continuous process improvements in order to keep the final product price close to optimum.

In this context, this study aimed at developing a computational resource in MATLAB
software for stationary simulation of the unit operation most energy-intensive in the context of

the Bayer Process used in alumina refineries: the fluidized bed calciner.

This optimization depends on reliable resources to simulate the calciner performance,
especially regarding to the prediction of system's thermal behavior against changes in various
operating factors such as air-solid and air-fuel ratios, the solid-gas contact configuration and

the fuel heating value.

Thus, a fluidized bed calcination reactor model with direct burning of fuel oil was
developed considering the phenomena of bed fluidization, pneumatic conveying of fines and
recovery in cyclones. Heat exchange devices for gas-solid heat integration between streams of

hot solids and cold air injection were also considered.

The model was structured as a digraph and was able to predict the behavior of species
involved in the process, as well the profiles of compositions, flow rates and temperatures
along the system. A Calcination Unit was simulated with different fee’d characteristics and

the spatial profiles of relevant process response variables were obtained for each case.

Keywords: Bayer Process. Fluidized Bed. Calcined Alumina. Modeling.
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1 INTRODUCAO

1.1 A INDUSTRIA DO ALUMINIO

O aluminio é um metal que apresenta alta reatividade quimica e, por isso, possui grande
afinidade para se combinar com outros elementos para formacdo de compostos. Atualmente,
sdo conhecidos mais de 270 minerais nas rochas e solos terrestres formados por compostos de
aluminio, tornando este 0 metal mais abundante na natureza e o terceiro elemento quimico

mais encontrado na crosta terrestre, atras somente do silicio e do oxigénio (HARRIS, 2008).

Apesar de sua abundéncia e aplicabilidade diversificada, o aluminio € o metal mais
recente a ser empregado em escala industrial. Mesmo assim, com apenas 150 anos, sua

producdo ja supera a soma de todos 0s outros metais ndo ferrosos (ABAL[a], 1997-2012).

Além da capacidade de substituir, com vantagens, produtos fabricados a partir de outros
metais, a multiplicidade e importancia das aplicacdes de bens fabricados em aluminio tém
colaborado para seu crescimento produtivo. De acordo com o Relatério de Sustentabilidade da
Industria Brasileira do Aluminio de 2010, “nos ultimos quarenta anos 0 brasileiro passou a
consumir cinco vezes mais produtos fabricados em aluminio, deixando os 1,1 kg/hab/ano,
consumidos em 1970, para chegar a marca de 5,3 kg/hab/ano, em 2009” (FELDMAN, et al.,
2010).

A principal fonte priméaria do aluminio é a bauxita, um minério com composicao de
35% a 55% de 6xido de aluminio (Al,O3). O Centro de Tecnologia Mineral (CETEM) define
a bauxita como uma rocha formada por 6xido de aluminio hidratado de composic@es variadas.
Seus principais constituintes sdo a gibbsita y-Al(OH)s, a bohemita y-AlO(OH) e o didsporo a-
AIO(OH), que, em sua maioria, formam uma mistura contendo impurezas como a silica,
oxido de ferro, titanio, dentre outros (QUARESMA, 2009).

Atualmente, embora os Estados Unidos e o Canada sejam os maiores produtores de
aluminio do mundo, nenhum desses paises possui jazidas de bauxita em seu territorio,
dependendo exclusivamente da importacdo. J& o Brasil, terceiro maior produtor mundial de
bauxita, possui a terceira maior reserva desse minério, atrds somente de Australia e Guiné
(FELDMAN, et al., 2010).

As demonstra¢des da importancia da industria brasileira no cenario mundial ndo param

por ai. O Brasil é também o terceiro maior produtor de alumina — produto intermediario no
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processo de producdo do aluminio — com a maior refinaria do mundo (Hydro-Alunorte), além

de ocupar a sexta posi¢do como exportador de aluminio primario (FELDMAN, et al., 2010).

O crescimento da industria do aluminio no Brasil ndo ocorreu por acaso; alguns
especialistas associam a realocacdo no quadro de maiores produtores de aluminio (ocorrido
nas Ultimas décadas do século passado) com a busca das industrias por paises com melhores
cenarios produtivos. Com a escassez crescente dos recursos energéticos em boa parte do
planeta, a energia, principal insumo da industria do aluminio, tem influenciado para que
paises com fontes de energia limpas e renovaveis e, ainda, disponibilidade de jazidas em seu

territdrio, se tornem locais mais favoraveis ao processo produtivo (SOUZA, et al., 2007).

Para se ter uma idéia dessa transformacédo, os Estados Unidos, que em 1970 detinham
37% da producdo mundial de aluminio, em 2004 participavam com apenas 8% da producéo
mundial. O Japdo, que era responsavel por 7,5% da producdo mundial, ja em 1989 detinha
apenas 0,2%. Em sentido inverso, paises como o Brasil e a China aumentaram
significativamente suas producdes, saindo de posic¢des insignificantes no cenario mundial para
figurarem entre os seis maiores produtores de aluminio do mundo, conforme apresentado na
Tabela 1-1 (SOUZA, et al., 2007).

Tabela 1-1: Evolugdo % da participacdo na produgdo mundial de aluminio (SOUZA, et al., 2007).

Paises 1970 1989 1995 2004
Estados Unidos 37% 20% 17% 8%
Canada 10% 8,5% 11% 9%
Japéo 7,5% 0,2% - )
Austrélia 2% % 7% 6%
China 1% 5% 9% 2204
Brasil 0,6% 5% 6% 5%

De acordo com o estudo encomendado pela Associacdo Brasileira de Aluminio (ABAL)
a Fundagdo Getulio Vargas e intitulado “A competitividade do aluminio no Brasil 2010-
20207, nos proximos dez anos, a partir de 2010, o consumo nacional de aluminio crescera 8%
ao ano e superara 2 milhdes de toneladas/ano, em fungdo do forte crescimento econdémico
projetado para o pais. Atender a essa demanda com a produgdo nacional implicard em
investimentos de cerca de R$ 20 bilhdes somente na area de aluminio primario e
semimanufaturados, além da criacdo de mais de 100 mil empregos diretos e indiretos na
cadeia produtiva, gerando um aumento de R$12 bilhdes na renda anual da economia brasileira
(FELDMAN, et al., 2010).
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1.2 CADEIA PRODUTIVA DO ALUMINIO

Entende-se por cadeia produtiva do aluminio a sequéncia de operagdes necessarias para
fabricar os produtos acabados feitos do metal, comecando pelas matérias primas. Os VAarios
processos da cadeia produtiva do aluminio sdo independentes e realizados em diferentes
plantas industriais, conforme pode ser observado na Figura 1-1 (INSTITUTO
OBSERVATORIO SOCIAL, 2008).

Matérias

primas Alumina

Aluminio Produtos . Produtos ' f'\“'
primario semi-acabados ~~ = acabados > { R“'m/,‘

Figura 1-1: Estrutura da cadeia produtiva do aluminio (INSTITUTO OBSERVATORIO SOCIAL, 2008).

1.2.1 Producdo do Aluminio Primario

A bauxita foi o primeiro minério utilizado para a producdo do aluminio fundido e
identificado pela primeira vez em 1821 por Pierre Berthier na provincia de Les Baux ao sul da
Franca (HOCKING, 2005). Até metade do século XIX, quase toda bauxita era produzida na
Franca e empregada na industria téxtil. Somente por volta de 1886, com o desenvolvimento
do processo Hall-Héroult, foi possivel aumentar a fabricacdo do produto intermediario
alumina, para posterior utilizacdo na producdo do aluminio metélico. Além disso, foi
desenvolvido um grupo de aplicagdes para a bauxita ndo metallrgica, no qual se incluem
abrasivos, refratéarios, produtos quimicos, cimento, prétese humana, entre outros (SAMPAIQ,
et al., 2005).

A bauxita de uso metallrgico possui um teor com cerca de 40-60% de Al,O3 € € isenta
de outros materiais que contém silica, lixiviados ao longo do tempo. No entanto, esse mineral
ainda contém de 20-30% de 6xido de ferro, um pouco de silica e outras impurezas, as quais
impedem que a bauxita seja transformada diretamente em aluminio metalico via eletrélise
(HOCKING, 2005).

O primeiro processo de recuperacdo da alumina (6xido de aluminio) da bauxita foi
desenvolvido em 1854, pelo quimico francés Henri Deville. Contudo, o aluminio produzido
era muito caro, considerado quase um metal precioso, ocasionando com que, por volta de

1900, este processo produtivo fosse largamente substituido por um processo mais econémico,
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proposto pelo austriaco Karl Josef Bayer, que se baseia na extracdo céustica da alumina
(LIENHARD, 1988-1997).

Atualmente, o processo de obtencdo de aluminio primario (metal) divide-se em trés

etapas, conforme descrito a seguir.

e Mineracdo: esta primeira etapa é caracterizada pela remocéo planejada da vegetacéo e
do solo organico; retirada das camadas superficiais do solo (argilas e lateritas); e
beneficiamento do minério de bauxita, que consiste basicamente na britagem para
reducdo de tamanho e na lavagem do minério com &gua para reducdo do teor de silica
(ABAL [b], 1997-2012).

e Refinaria: é nessa fase do processo que a bauxita é transformada em alumina
calcinada. Atualmente, o procedimento mais utilizado nessa etapa é o processo Bayer,
descoberto em 1888 por Karl Josef Bayer (ABAL [b], 1997-2012).

e Reducdo: é o processo de transformacdo da alumina em aluminio metalico pela
eletrolise, processo conhecido como Hall-Héroult. Os principais insumos dessa etapa
sdo a alumina e a energia elétrica, sendo a ultima responsavel por mais de 40% do
custo de producdo do aluminio primario (INSTITUTO OBSERVATORIO SOCIAL,
2008).

1.3 PROCESSO BAYER

Em 1888, o quimico austriaco Karl Josef Bayer desenvolveu um processo que se tornou
fundamental para a producdo da alumina. O Processo Bayer permite que, por meio do refino
da bauxita, se obtenha o hidroxido de aluminio e dai, a alumina.

O Processo Bayer consiste de quatro etapas principais: digestdo, clarificacéo,
precipitacdo e calcinacdo e, conforme ocorrem variagcbes na composicdo ou na qualidade da
bauxita, pequenas e especificas modificacbes sdo feitas na planta visando a manter a
qualidade do produto final (GREEN, 2007).

Para uma melhor visualizacdo do Processo Bayer, a Figura 1-2 a seguir apresenta um

fluxograma simplificado da planta de refino de alumina utilizada na Hydro-Alunorte.


http://www.abal.org.br/aluminio/producao_alupri.asp#mineracao
http://www.abal.org.br/aluminio/producao_alupri.asp#refinaria
http://www.abal.org.br/aluminio/producao_alupri.asp#reducao
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Boauxita da MBP

Decantacao

Moinho
de Bolas

Evaporagio

Vieid ﬂ
Vacuo =
Vapor
Trocad =)
de Calor imito
anque

Caldeira

de Hidrato

Albras
I ———
Porto

Figura 1-2: Processo Bayer Simplificado (ALUNORTE, 2011).

1.3.1 Moagem da Bauxita e Armazenamento da Polpa

Antes de iniciar efetivamente o processo quimico de refino da alumina, a bauxita sofre
uma etapa fisica de moagem por meio de moinhos semi autdégenos (SAG e/ou moinhos de
bola), onde normalmente o minério é reduzido a particulas com tamanhos inferiores a 1,5mm.
O processo de cominuicdo tem a finalidade preparar o minério para iniciar suas
transformacdes, tornando a molécula de Al,O; mais disponivel para promover um melhor
contato sélido-liquido durante a etapa de digestdo, garantindo uma extracdo mais eficiénte da
alumina (ALCOA AUSTRALIA, 2005).

Figura 1-3: Moinhos SAG utilizados pela PAREX Figura 1-4: Moinhos SAG instalado na Hydro-Alunorte
no projeto de expansdo Il Morro do Ouro na Rio (ALUNORTE, 2012).
Paracatu Mineracdo S/A (PAREX, 2009).
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Assim como em outras tecnologias envolvendo o processamento de minérios, na etapa
de moagem existe a necessidade de formacao da polpa, que consiste da mistura dos sélidos
particulados com uma quantidade substancial de liquido. A formacao da polpa é importante
para 0 processo, uma vez que facilita o transporte do minerio, retira o excesso de calor gerado

durante o transporte, impede a geracao de poeiras, entre outros fatores (CHAVES, 2006).

No Processo Bayer, a polpa formada consiste da adicdo de uma solugdo quente e
concentrada de aluminato de sédio e soda caustica a bauxita. Essa solucdo é conhecida
também como licor Bayer e sua origem consiste de uma retirada do circuito do licor caustico,
conforme pode ser observado na Figura 1-2 (ALCOA AUSTRALIA, 2005). Em algumas
plantas, é também adicionado cal (CaO) a polpa, com a finalidade de aumentar a dissolucdo

dos 6xidos de aluminio.

A polpa formada durante a moagem é entdo bombeada para uma série de tanques de
retencdo, que servem para minimizar as interrupg0es de fornecimento de bauxita ao processo
e permitir o inicio da remocéo de silica do licor (ALCOA AUSTRALIA, 2005).

1.3.2 Digestao

A polpa de bauxita é bombeada dos tanques de retencdo para os vasos digestores, no
qual ocorre o aquecimento sob pressdao e o recebimento de novas quantidades do licor
caustico (com temperaturas entre 180°C e 250°C). O objetivo principal dessa etapa é a
dissolugdo da bauxita, formando uma solucdo de aluminato de sédio (Na,O.Al,O3) que
passara ainda por processos de sedimentacdo e filtragem (GREEN, 2007).
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Figura 1-5: Digestores instalados na Hydro-Alunorte (ALUNORTE, 2012).

As impurezas presentes na bauxita que permanecem na fase solida quando misturadas
com a solugdo caustica sdo conhecidas como lama vermelha (ou red mud). Além dessas,
outras impurezas presentes na solucdo concentrada de bauxita e formadas por certos minerais
(fésforo, vanadio, zinco e matéria organica) dissolvem-se juntamente com o aluminato de
sodio em solucdo caustica, proporcionando a formacdo lixivia. Essas impurezas lixiviadas
comprometem a qualidade final da alumina e afetam de forma negativa a operacdo do
Processo Bayer, devido as reacBes paralelas com outras matérias primas e ao efeito
acumulativo desses compostos durante a circulagdo do licor (SAMPAIQ, et al., 2005).

A reacdo quimica principal que ocorre na etapa de digestdo do Processo Bayer é

apresentada a seguir:
Al,03.xH,0 + 2NaOH — 2NaAlO, + (X+1)H20

As condigdes de concentracdo, temperatura e pressao nas quais a dissolucdo devera
ocorrer variam de acordo com a natureza e a concentracdo do mineral de aluminio contido na
bauxita. A gibbsita (6xido tri-hidratado), uma das formas minerais do hidroxido de aluminio,
é sollvel em soda caustica acima de 100°C, enquanto que a bohemita (a-Al,03.H,0) € o
diasporo (B-Al,03.H,0) séo sollveis em soda caustica somente com temperaturas acima de
200°C (GREEN, 2007).

A digestdo acontece segundo um periodo de lixiviacdo de até 5 horas, cuja faixa

operacional de presséo (4,0 — 8,0 atm) depende da temperatura de digestdo, que costuma
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variar entre 100°C e 250°C, de acordo com as concentragdes de gibbsita, bohemita e diasporo
presentes na bauxita (McCORMICK, et al., 2001).

Uma vez que o tratamento de minerais com composicdo predominante em bohemita e
em didsporo exigem temperaturas mais elevadas e maior tempo de digestdo, o processo de
producdo de alumina utilizando esses compostos é mais caro que quando utilizada a gibbsita
(GREEN, 2007). Na Tabela 1-2, s&o encontradas algumas condigdes de solubilizacdo dos

compostos de aluminio em uma planta comercial.

Tabela 1-2: CondicOes de digestdo da bauxita em plantas comerciais.

Composicéo da Bauxita Temperatura/K [NaOHJ,  [Al,Os],

g/L g/L

Gibbsita 380 260 165
415 105-145 90-130
Bohemita 470 150-250 120-160
510 105-145 90-130
Diésporo 535 150-250 100 -150

Fonte: (CONSTANTINO, et al., 2001)

Conforme mencionado anteriormente, a presenca de silica na bauxita é prejudicial a
eficiéncia da operagdo de digestdo, pois a mesma reage formando o precipitado aluminio-
silicato de sddio. Esse precipitado liga quimicamente o aluminio oriundo da bauxita ao sodio
do hidréxido de sédio, formando um so6lido do qual o aluminio ndo pode ser economicamente
recuperado. Dessa forma, a silica diminui a producdo de alumina e aumenta 0s custos
associados ao hidréxido de sodio. Aditivos quimicos e ajustes praticos no processo de refino

podem melhorar a “dessilificagdo” e a “descalcificagdo” das correntes de alumina (GREEN,
2007).

Apés a digestdo, a polpa resultante com a alumina em solucdo (muitas vezes referida
como "licor rico™ ou "licor verde™) e outros sélidos de minério ndo dissolvidos seguem para 0
processo de reducdo em uma série de reatores sob pressdo, espessadores e filtros prensa
(ALCOA AUSTRALIA, 2005).

1.3.3 Clarificacao

Na etapa de clarificacdo, o material solido ndo dissolvido (areia, silicatos, silicatos-
aluminatos, 6xidos de ferro, 6xidos de titanio e outras impurezas) é separado do licor verde, a

fim de garantir a qualidade do hidrato na etapa de precipitacdo (GREEN, 2007).
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Esse processo ocorre nos vasos de clarificagdo, que nada mais sdo que decantadores
atmosféricos, comumente conhecidos como espessadores, 0s quais, por meio da decantacao

gravimétrica, permitem o acumulo dos residuos insolveis no fundo do vaso (SENO, et al.).

Figura 1-6: Decantadores instalados na Hydro-Alunorte (ALUNORTE, 2012).

Como a solubilizacdo do 6xido de aluminio hidratado ocorre em temperatura e pressdo
superiores a ambiente, € necessario despressurizar a suspensdo de licor e lama antes de envia-
la aos espessadores. Esta despressurizacdo é realizada utilizando um conjunto de vasos de
expansdo e trocadores de calor que reaproveitam a energia para a propria etapa de
solubilizacdo (SENO, et al.).

Os residuos insollveis de bauxita, ou lama vermelha como também sdo chamados, que
se depositam no fundo dos espessadores, seguem para um trem de lavagem em contra corrente
com agua, seguido por uma série de decantadores e filtros. A finalidade desta etapa é
recuperar a maxima quantidade de soda caustica e alumina que, porventura, ainda estejam
presentes na lama vermelha (ALCOA AUSTRALIA, 2005).

Enguanto os residuos finais do processo (lama vermelha) sdo bombeados para uma area
de estocagem, também chamada de barragem e geralmente localizada em regides adjacentes a
refinaria, aproximadamente metade da &gua de lavagem retorna ao processo como solucéo
caustica, reduzindo a quantidade de soda fresca utilizada para a formacéo do licor (ALCOA
AUSTRALIA, 2005).

Em paralelo, o licor rico supersaturado em alumina proveniente do transbordo dos

espessadores, passa por uma etapa de filtracdo antes de seguir para o processo de precipitagao.
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Essa etapa visa a retirar principalmente particulas de ferro e silicio presentes no licor, pois
esses componentes mesmo com concentracbes na ordem de partes por milhdo (ppm),
contaminam a alumina produzida, comprometendo a qualidade final do produto (SENO, et
al.).

1.3.4 Precipitacao

No inicio da etapa de precipitacéo, o licor verde oriundo da clarificacéo é resfriado por
troca térmica com o licor frio, do qual a alumina foi removida e que € retornado para o inicio
da etapa de digestdo. Esse procedimento é importante, uma vez que, além de promover mais
uma etapa de integracdo energética no Processo Bayer, é também uma forma de elevar a

supersaturacédo do licor (SENO, et al.).

O licor resfriado é alimentado de pequenos cristais de alumina tri-hidratada, dando
inicio a um processo conhecido como “cristaliza¢do por semente”, nos quais 0S Cristais agem
como nucleos coagulantes para geracdo de mais alumina hidratada precipitada. Apos a
alimentacdo da semente, o licor atravessa uma série de largos vasos precipitadores, onde 0s
cristais se aglomeram e crescem (ALCOA AUSTRALIA, 2005).

A reacdo correspondente a essa estapa do processo € descrita a seguir:
2NaAlO; + 4H,0 — Al,03.3H,O + 2NaOH

Quando a polpa de hidratos deixa o ultimo vaso precipitador, o hidroxido de aluminio
precipitado é separado em diferentes tamanhos por hidrociclones. As particulas mais grossas
sdo transferidas para a etapa de calcinacdo, enquanto as particulas mais finas sdo filtradas e
enviadas novamente para o inicio do processo de precipitacdo como cristais de alimentacao
(ALCOA AUSTRALIA, 2005).
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Figura 1-7: Tanques espessadores (precipitadores) instalados na Hydro-Alunorte (USIMINAS, 2011).

A etapa de precipitacdo € a responsavel direta pela produtividade da refinaria e por
importantes parametros de qualidade da alumina, tais como teor de sodio, resisténcia e
distribuicdo de tamanhos de particulas do produto final. Além disso, € esperado um alto
rendimento de hidrato por unidade de volume de licor, sendo que o nimero de particulas
formadas por nucleacdo deve ser igual a quantidade de particulas removidas do sistema, seja

por aglomeracéo e crescimento ou por dissolugdo (ALCOA, 2011).

1.3.5 Calcinacado

A calcinacdo é a Ultima etapa do Processo Bayer e consiste basicamente na conversao
do hidrato de aluminio em alumina. Na reacdo apresentada a seguir, observa-se que no
processo de calcinacdo, o hidréxido de aluminio perde a agua de cristalizacdo para formacéo

do éxido de aluminio (produto final).
Al,03.3H,0 — Al,O3 + 3 H,O

A alumina obtida deve atender as especificacbes de tamanho de particula,
granulometria, area superficial, perda por igni¢do (LOI) e conteudo de a-alumina desejada
para o0 tipo que estd sendo produzida. Além disso, a quantidade de sédio (principal
contaminante da alumina grau metaldrgico) deve ser baixa e a energia empregada na etapa de

calcinacao deve ser proxima a requerida para a decomposicdo do hidrato (ALCOA, 2011).
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Antes de seguir para os calcinadores, o hidrato recém-chegado do processo de
precipitacdo passa por mais uma etapa de lavagem e filtragdo. Esta medida reduz a quantidade
de sodio soluvel para valores proximos a 0,04%. A torta Umida é entdo levada a um secador

com temperatura proxima a 300°C para remogao da agua adsorvida (ALCOA, 2011).

Anteriormente os calcinadores utilizados no Processo Bayer eram fornos do tipo
rotativo, mas nas ultimas décadas estes foram substituidos por Calcinadores de Leito
Fluidizado que apresentam diversas vantagens comparativas COmMoO mMenor consumo
energético, menor custo de manutencdo, maior uniformidade na qualidade do produto final,
maior facilidade de mudanca de condig¢des operacionais, melhor reproducdo da qualidade do
produto, menor emissdo de NOy, além de maior estabilidade e facilidade de operacédo
(OUTOTEC, 2008).

Figura 1-8: Calcinadores de Leito Fluidizado Circulante instalados na Hydro-Alunorte (MISALLA, et al., 2011).

Normalmente, os calcinadores do tipo leito fluidizado trabalham com vasos de retencao
acoplados, que estocam uma quantidade de hidrato para controlar a vazao de alimentacéo dos
calcinadores. As condicBes de processo (temperatura de operacdo e nivel) desses
equipamentos sdo fundamentais para determinacdo da qualidade final da alumina. A
temperatura de calcinacdo pode variar entre 950°C e 1250°C, dependendo da campanha de
alumina e da taxa de producéo (ALCOA, 2011).
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O produto calcinado e ainda parte do material ndo calcinado, percorrem uma série de
dutos e ciclones, onde hd uma constante selecdo granulométrica. As particulas consideradas
finas sdo redirecionadas a outros ciclones para reclassificacdo e, caso ndo estejam dentro das

especificacbes do referido produto, esse material fino é coletado por um equipamento

eletrostatico e enviado para o inicio da etapa de calcinagdo (ALCOA, 2011).

ApoOs a etapa de calcinacdo, o material é enviado a um resfriador para posteriormente
ser ensacado e embarcado (ALCOA, 2011).

O fluxograma da Figura 1-9 ilustra as etapas do ciclo relativo ao Processo Bayer. A

alumina obtida pelo Processo Bayer é considerada de boa qualidade quando possui, entre

outras caracteristicas, aquelas ilustradas na Tabela 1-3 a seguir.

Tabela 1-3: Caracteristicas basicas da alumina obtida pelo Processo Bayer.

Impurezas e caracteristicas da alumina obtida pelo Processo Bayer

Impurezas % em peso Impurezas % em peso
> oo oo Mn 0,0005 — 0,0015
Na d 020 ’50 Ti 0,001 - 0,005
' ' P 0,0005 - 0,001
Ca 0,01-0,07 Ga 001—0.05
Zn 0,005 -0,015 ' '

Caracteristicas fisicas

Alumina Arenosa

Alumina em pé

Perda por ignicéo 0,3-15 0,05-0,30
Alumina alfa Al,O03-a(%) 10-50 70-90
Angulo de repouso (grau) 30-40 40-50

Adsorgdo de agua (%) 1-3 0,2-0,5
Densidade aparente (kg/m®) 880 — 960 800 — 960
Peso especifico (g/cm?) 3,6-3,7 3,8-39
Distribui¢do granulométrica (% acumulada)
+ 147 pym 1-10 0-5
+ 74 um 40 -80 20-50
+43 85-98 50-70

Podem ocorrer: Cu, Ni, Cr, B, Mg, Pb, etc., na faixa de 0,0001 — 0,001%

Fonte: (SAMPAIO, et al., 2005)
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Figura 1-9: Fluxograma ilustrativo do Processo Bayer (SAMPAIOQ, et al., 2005).

1.4 O CENARIO ECONOMICO

1.4.1 O Cenaério Brasileiro

De acordo com informagdes do International Aluminum Institute (1Al), geograficamente
a maior parte das reservas de bauxita do mundo encontram-se localizadas em regides tropicais
e subtropicais, como o Brasil (MARTIRES, 2001).

Cinco estados brasileiros (Sdo Paulo, Para, Santa Catarina, Minas Gerais e Maranhao)
sdo detentores de reservas de bauxita grau metalurgico, sendo que somente no estado do Para
encontram-se 90,8% dessas reservas, as quais somadas com as de Minas Gerais perfazem
98,3% das reservas nacionais (MARTIRES, 2001).
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As reservas brasileiras de bauxita constituem-se principalmente do hidréxido de
aluminio tri-hidratado, fato este bastante positivo, uma vez que seu processamento exige
menores pressdes e temperaturas e, consequentemente, menor custo de producdo. Além disso,
83,7% das reservas brasileiras apresentam caracteristicas de grau metaldrgico, principal
insumo utilizado na produgdo do aluminio primario, contra outros 16,3% de reservas com

bauxita de grau ndo metalurgico ou refratario (MARTIRES, 2001).

Embora seja um dos maiores produtores mundiais de alumina, esse tipo de indudstria no
Brasil ainda é bastante recente. Em meados de 1970, a producdo nacional de alumina néo
chegava a 500 mil toneladas por ano, equivalente a 1% da producdo mundial. Hoje, o Brasil,
com maior destaque ao estado do Parg, € responsavel por 12% da producdo mundial. Somente
a Hydro-Alunorte € responsavel por mais da metade da producdo brasileira e contribui com
um bilhdo de ddlares anuais para o pais, exportando 5,5 milhGes de toneladas (PINTO, 2011).

A Tabela 1-4 a seguir apresenta a producédo de alumina por empresa e sua localizag&o.

Tabela 1-4: Distribui¢do da producgéo de alumina e localiza¢do por empresa.

Empresa/UF Produgdo (%)
Alcan Aluminio do Brasil S/A — MA 145 2,0
Alcoa Aluminio S/A 1165 16,4
MG 375 53
MA 790 111
Alunorte Alumina do Norte do Brasil S/A — PA 4285 60,1
BHP Billiton Metais S/A — MA 528 7.4
CBA - Cia. Brasileira de Aluminio — SP 882 12,4
Novelis Brasil Ltda — MG 120 17

Unidade: 1000 t

Fonte: (ABAL, 2008)

A industria brasileira de alumina deve crescer ainda mais nos préximos anos. Em 2013,
prevé-se a entrada em producdo da CAP (Companhia de Alumina do Para), que deve superar
a capacidade de producdo da Hydro-Alunorte e contribuir para que somente dela saia um
terco da produgdo mundial. Atualmente, além de estabelecer divisas, a Hydro-Alunorte
contribui para que o Brasil deixe de gastar outro bilhdo de doélares, fornecendo 870 mil

toneladas por ano de alumina para a Albras transformar em aluminio metélico (PINTO, 2011).

Investimentos para producdo de alumina séo bastante elevados. Estudos de viabilidade
econdmica apontam que, para se obter competitividade internacional, deve-se produzir mais

do que 1Mtpa (milhdo de toneladas por ano). Por esse motivo, as fabricas de alumina da
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regido sudeste do Brasil, que sdo de pequeno e medio porte, destinam-se a producdo de
alumina para abastecimento do mercado interno, sem condi¢cOes de exportar eventuais
excedentes (LIMA, 2004).

Por outro lado, em 2010 a Hydro-Alunorte, localizada em Bacarena — PA, produziu
5806 mil toneladas de alumina e comercializou 5799 mil toneladas, sendo 4928 mil toneladas
no mercado externo e somente 871 mil toneladas no mercado interno (ALUNORTE, 2010).

A escolha da Norsk Hydro pela participacdo no controle acionario da Alunorte esta
relacionada ao fato de que a refinaria apresenta um dos menores custos de producdo de
alumina do mundo. No Brasil, a alumina e a bauxita correspondem somente a 38% do custo
de producdo de 1 tonelada de aluminio primério, enquanto nos EUA essas duas matérias

primas sdo responsaveis por 60% deste custo (SCHERER, et al., 2003).

1.4.2 Custos de Produc¢do do Aluminio Primario

Conforme pode ser observado na Tabela 1-5, a alumina e a energia elétrica sdo 0s
principais insumos para a produgdo do aluminio priméario. A alumina é o item que
mundialmente apresenta maior custo na cadeia produtiva do aluminio metalico, representando
entre 40% a 45% do custo total de producdo. A energia elétrica, dependendo dos recursos
naturais dos diferentes paises e da politica tarifaria local aplicada, pode atingir valores

préximos a 40% do custo total de producdo, como é o caso da China (XAVIER, 2009).

Tabela 1-5: Principais insumos para a producao de 1 tonelada de aluminio primario a partir da
alumina (INSTITUTO OBSERVATORIO SOCIAL, 2008).

Alumina 1920 kg
Energia Elétrica 15,0 kWhcc
Criolita 7,4 kg
Fluoreto de Aluminio 19,7 kg
Coque de Petréleo 0,38 kg
Piche 0,117 kg
Oleo Combustivel 44,3 kg

A conversao da bauxita em aluminio primario € um dos processos industriais com maior
gasto energetico. Segundo o BNDES (2002), o aluminio, dentre os segmentos eletro-
intensivos da indudstria, responde por 25% do consumo de energia no Brasil, a frente de
setores como siderurgia, papel e celulose, cimento, petroquimica, dentre outros. Esta grande
energia despendida esta relacionada a fase final de producdo do aluminio, durante a etapa de
eletrlise da alumina (INSTITUTO OBSERVATORIO SOCIAL, 2008).
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Com as recentes crises energéticas o Brasil deixou de ser um pais atrativo para
investimentos em novas fundi¢es de aluminio, uma vez que o uso de eletricidade passou a

despender grandes encargos tributarios.

Assim, a solucdo para melhor utilizacdo das abundantes reservas de bauxita do pais
estaria no aumento da producdo e exportacdo de alumina, que exige investimentos de niveis
inferiores aos da fase final de producdo do metal, tal como acontece atualmente na Australia
(LIMA, 2004).

1.4.3 Custos de Produgéo da Alumina

A producdo de alumina requer uma série de insumos além da bauxita, soda caustica e
combustiveis energéticos, cujo consumo, por sua vez, depende da qualidade da bauxita
utilizada no processo. Os pardmetros de consumo para produgdo da alumina podem ser

observados na Tabela 1-6.

Tabela 1-6: Insumos necessarios para a producdo de 1 tonelada de alumina.

Bauxita 1,85a 3,4 (t/t)

Cal 10 a 50 (kg/t)
Soda Caustica 40 a 140 (t/t)
Vapor 1,5a4 (t/)

Oleo Combustivel para Calcinagéo 80 a 130 (kg/t)
Floculante Sintético 100 a 1000 (g/t)
Energia Elétrica 150 a 400 (kWh/t)
Produtividade 0,5a3,0 (h/t)
Agua 0,522,0 (mh)

Fonte: (INSTITUTO OBSERVATORIO SOCIAL, 2008)

O acionamento dos equipamentos nas fabricas de alumina de grande porte exige um
consumo modesto de energia elétrica, da ordem de 200 kWh por tonelada de produto,
deixando para o aquecimento das solugdes causticas a vapor, secagem e calcina¢do — que sdo
intensivos no uso de 6leo combustivel ou gas natural ou carvdo mineral — a responsabilidade

do maior custo no processo produtivo (LIMA, 2004).

Em 2009, o consumo médio de eletricidade por tonelada de alumina produzida foi de
3311 kWh. Sabendo-se que sdo necessarios 1,9 toneladas de alumina calcinada para a
producdo de uma tonelada de aluminio primario, pode-se concluir que a eficiéncia energética

aplicada durante o processo produtivo da alumina é um importante fator a ser avaliado para
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uma possivel reducdo no custo de producdo do aluminio primério (WISCHNEWSKI, et al.,
2011).

Tabela 1-7: Energia utilizada em 2009 para a producéo de alumina.

Energia Especifica (MJ/t) Alumina produzida (t)

Africa e Sul da Asia 14768 3225778
América do Norte 11449 2804849
América do Sul 9319 12226990
Leste da Asia e Oceania 11252 16511664
Europa 16842 7117522
Peso Médio 11922

Total 499355 TJ 41886803

Fonte: (WISCHNEWSK], et al., 2011)

Uma vez que a Hydro-Alunorte produz cerca de 50% de toda alumina da América do
Sul e que em 2009 seu consumo energético foi de 8 GJ/tonelada de alumina, pode-se dizer
que o consumo energético do processo produtivo da Hydro-Alunorte é inferior a média de 9,3
GJ/t da América do Sul e aos 11,9 GJ/t consumidos em média no mundo (WISCHNEWSKI,
et al., 2011). Conforme observado na Figura 1-10, o consumo meédio de energia da Hydro-
Alunorte em 2009 é distribuido em energia elétrica recebida da rede nacional, energia
requerida para geracao de vapor e a energia para calcinacdo (WISCHNEWSKI, et al., 2011).
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Figura 1-10: Consumo de energia da Hydro-Alunorte em 2009 (WISCHNEWSK]I, et al., 2011).

A maior parcela de custo no processo produtivo da alumina estd associada ao
aquecimento das solugfes causticas a vapor e na queima do hidrato, que por sua vez estdo
principalmente associadas as etapas de digestdo (100°C — 270°C) e calcinagdo (950°C —
1250°C). Nota-se que, para obtencdo de reducles significativas no custo produtivo da

alumina, deve-se analisar a integracdo energética do processo como um todo, considerando-se
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possiveis melhorias no sistema de vapor de aguecimento, além de estudos especificos nas
unidades de digestéo e calcinagéo.

1.4.4 Sistema de Geracgéo de Vapor

O projeto inicial da Hydro-Alunorte ndo previa a cogeracdo (geracdo propria de energia)
para a producdo do calor de aquecimento das caldeiras, uma vez que se esperava por grandes
sobras da producdo da usina de Tucurui. Assim, inicialmente, a empresa investiu na compra
de trés caldeiras elétricas com capacidade para 150 MW (quase metade da poténcia de uma
turbina de Tucurui) (PINTO, 2011).

Entretanto, quando da partida da refinaria, a Eletronorte ndo possuia energia disponivel
para as caldeiras elétricas, situacdo que se agravou em 1998 com a integracdo da rede da
Eletronorte com o sul do pais, deixando a oferta local mais restrita e 0s precos mais elevados.
Desta forma, para entrar em operacdo, a Hydro-Alunorte teve de adquirir caldeiras a 6leo

diesel com capacidade semelhante a de caldeiras elétricas (PINTO, 2011).

Recentemente, a matriz energética da Hydro-Alunorte foi totalmente redirecionada ao
carvdo mineral que, além de um baixo indice de consumo, possui um dos mais baixos custos
energéticos do mundo, tornando o processo além de mais econdmico, menos poluente quando
comparado a utilizacdo de 6leo combustivel. O uso do carvao mineral gera um incremento nas
emissdes atmosféricas de didoxido de carbono (cinco milhdes de toneladas por ano),
entretanto, ha uma menor liberacdo de dioxido de enxofre e de Oxidos de nitrogénio,
compostos considerados mais agressivos ao meio ambiente (PINTO, 2011).

Com as recentes expansdes e modernizac6es, em 2010 a Hydro-Alunorte produziu 5,8
milhdes de toneladas de alumina calcinada, mantendo o custo de conversdo como referéncia
por ser um dos mais baixos do mundo, com média no ano de US$ 125,47/t (ALUNORTE,
2010).

A conversdo da matriz energética e a implementagdo de um sistema de cogeracao
possibilitaram otimizag&o do processo da Hydro-Alunorte, reduzindo-se o custo dispendido

com o0 aquecimento das solugdes causticas.
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1.5 MOTIVACAO

Conforme exposto anteriormente, o Brasil possui um cenério privilegiado para a
producdo de alumina. Além de possuir em abundancia o principal insumo necessario a
producdo, a bauxita, e ja possuir a maior planta de alumina calcinada do mundo, os
investimentos atuais prometem alavancar ainda mais a participagdo do pais no mercado

internacional.

Dessa forma, reduzir o custo produtivo de um metal com amplo potencial de consumo
no século XXI e cuja matéria prima é um mineral abundante nos solos brasileiros tornou-se
fundamental para manter o Brasil com um dos menores custos produtivos de alumina no

mundo.

Nesse contexto, o presente trabalho destina-se a estudar o processo produtivo da
alumina grau metallrgico, com énfase na planta instalada da Hydro-Alunorte, uma vez que
essa apresenta-se como a maior produtora de alumina do mundo e encontra-se localizada na

regido mais promissora para exploragéo deste produto.

Visto que a alumina, além de ser a principal matéria prima, ainda representa um dos
maiores custos na producdo do aluminio metalico, o presente trabalho propde-se a apresentar
um recurso de engenharia para acompanhar, projetar e otimizar o consumo energético na
producdo deste insumo durante a etapa de calcinacdo, a fim de contribuir para o crescimento
do setor e da economia nacional, permitindo dimensionar pregos mais competitivos do

produto final.

Considerando-se 0s principais insumos para a producdo da alumina calcinada e as
recentes expansfes na principal refinaria brasileira de alumina, nas quais foram inseridas
recentemente caldeiras a carvao para cogeracdo de energia elétrica, 0 consumo energético nos
calcinadores tornou-se o ponto focal de avaliagdo do processo produtivo. Assim, essa
dissertacdo contempla o desenvolvimento de ferramenta de analise energética do calcinador
visando a oferecer quantificadores para pavimentar reductes do custo final da alumina.
Desenvolvendo um simulador para viabilizar os recursos para otimizacdo da queima dos
calcinadores, reduzindo o consumo de 6leo combustivel e maximizando o aproveitamento do

calor gerado pelo equipamento.
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1.6 OBJETIVO

Prop0e-se o desenvolvimento de uma ferramenta precisa de engenharia para prever o

desempenho de uma unidade de calcinagéo de alumina.

Entre os desafios apresentados, os objetivos dessa dissertacdo estdo focados nos

seguintes pontos:
a) Desenvolver um modelo matematico que represente:
e um reator de calcinacdo em leito fluidizado com queima de 6leo combustivel;
e 0o fendbmeno de fluidizacdo de leitos de particulas;

e 0 transporte pneumatico de finos e sua recuperacdo em ciclones e precipitadores

eletroestaticos;

e dispositivos de troca térmica gas-solido visando integracdo energética entre correntes

de sdlidos e ar de injeg&o.

b) Aplicar o modelo desenvolvido na simulagdo de possiveis cenarios, avaliando a
performance da unidade de calcinacdo frente a diferentes cargas de entrada no sistema.

A abordagem proposta resulta em uma modelagem apta a reproduzir o processo
ocorrido na unidade de calcinagdo em leito fluidizado, possibilitando a andlise de seu
consumo energético. O desenvolvimento computacional foi feito em MATLAB R12 (The
Mathworks, Inc.).

1.7  ORGANIZACAO DA DISSERTACAO

A Revisdo Bibliografica, apresentada no Capitulo 2, descreve em detalhes a unidade de
calcinacdo do Processo Bayer de producdo de alumina, com foco nas caracteristicas dos
reatores de leito fluidizado. S&o abordados os conceitos da fluidizagdo de materiais
particulados, os regimes de fluidizacéo e as propriedades de solidos particulados.

A Revisdo Bibliografica aborda, ainda, os equipamentos auxiliares existentes em uma
unidade de calcinacdo, como o transportador pneumético tipo Venturi, o ciclone e o
precipitador eletrostatico. S&o descritas as caracteristicas e a importancia desses equipamentos

para unidade de calcinagéo, assim como os modelos matematicos respectivos.
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Alguns conceitos da Teoria dos Grafos, adotada no presente estudo como arcabouco
para constru¢do do modelo para simulacdo da unidade de calcinagdo de alumina, sdo também

apresentados no Capitulo 2.

O Capitulo 3 descreve a infraestrutura do modelo de calcinador aqui implementado.
Esse modelo € estruturado sob a forma de digrafo, forma esta muito caracteristica na qual
devem ser definidos todos os pardmetros utilizados na representacdo do processo. O Capitulo
3 também apresenta caracteristicas fisico-quimicas das substancias presentes e detalhes do
calculo de propriedades das correntes e reagcdes envolvidas. Em suma, o Capitulo 3 aborda o
modelo termodindmico propriamente dito, o qual permite o calculo de propriedades para
resolucdo de balangos de massa e energia do sistema, assim como o modelo de fluidizacdo

utilizado.

O Capitulo 4 apresenta a consolidacdo do modelo de calcinador desenvolvido. Neste
Capitulo sdo exemplificadas a resolucdo de sub-representacdes do calcinador em digrafos
verticais com um, trés e dez vértices em série. O objetivo é avaliar a capacidade de

representacdo de calcinadores pela teoria selecionada para o estudo.

No Capitulo 5 sdo analisados os resultados da simulacdo de um calcinador de alumina
em quatro diferentes cenarios, utilizando-se uma unidade de calcinacdo completa com todos
0s seus equipamentos auxiliares. Neste Capitulo foi desenvolvido um caso base inicial e
avaliadas as influéncias das varia¢Oes das diversas cargas (e suas proporc¢des) no desempenho

da unidade.

Em suma, pode-se dividir conceitualmente esta Dissertacdo em trés partes: A Primeira
Parte, composta pelos Capitulos 1 e 2, apresenta uma visdo geral da Dissertacao, 0s conceitos
e fundamentos necessarios para compreensdo e realizacdo do escopo por meio do
cumprimento dos objetivos do trabalho. A Segunda Parte, composta pelo Capitulo 3, detalha o
arcabouco termodindmico para célculo de propriedades, resolucdo reacional, resolucédo
hidrodinamica e resolucdo de balancos de massa, momento e energia para simulacdo da
unidade de calcinacao de alumina. E, por fim, a Terceira Parte, composta pelos Capitulos 4 e
5, que aborda os casos estudados e os respectivos resultados obtidos com o modelo de

simulacdo criado.

Finalmente, o Capitulo 6 trata das conclusbes e sugestbes para trabalhos futuros
referentes ao tema desenvolvido nesta Dissertacdo. O Apéndice A apresenta as matrizes de

incidéncia utilizadas na implementacao da resolu¢do computacional.
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 PROCESSO DE CALCINACAO DE ALUMINA

A calcinagdo é um processo de tratamento térmico aplicado a minérios e outros
materiais sélidos a fim de provocar uma decomposicao térmica, transicdo de fase ou remogéo

de uma fracéo volatil.

Uma das principais caracteristicas desse processo é a utilizacdo de uma fase gasosa para
transferir o calor necessario e, simultaneamente, arrastar 0s produtos gasosos da
decomposicdo. As reacBes gas-sélido envolvidas nesse processo sdo vigorosamente
endotérmicas e normalmente resultam na producdo de 6xidos (HECK, 2011). As temperaturas
de calcinacdo variam de acordo com as substancias e, quanto maiores forem a temperatura e o
tempo de exposicdo ao calor, maiores serdo as modificagdes na estrutura e na morfologia do
calcinado (HECK, 2011).

A taxa de calcinacdo torna-se elevada quando é atingida uma temperatura onde a
pressdo parcial de equilibrio da substancia volatil, normalmente CO, ou &gua, torna-se igual a
pressao total do reator (fenbmeno semelhante ao da ebulicdo). Essa temperatura é denominada
temperatura de decomposicao ou de calcinagdo e é muito importante na préatica industrial. O
processo de calcinacdo é dificultado pela necessidade das altas temperaturas em que a energia
deve ser fornecida ao sistema, sendo necessarios combustiveis bastante especificos como

fontes de geracdo e transmissdo das correntes gasosas (HECK, 2011).

2.1.1 Unidade de Calcinacdo (HAKOLA, 2008)

A Figura 2-1 representa o fluxograma tipico de uma unidade de calcinacdo desenvolvida
pela Outotec e atualmente instalada na Hydro-Alunorte. Este processo consiste dos Estagios |
e Il de Pré-Aquecimento, do Estagio de Calcinagdo e dos Estagios I, 11 e 111 de Resfriamento.
O tempo total médio de residéncia do solido nesse processo € de aproximadamente 20
minutos, compreendendo desde a alimentagdo do hidrato até a retirada da alumina calcinada
no Estagio 11 de Resfriamento.
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Figura 2-1: Fluxograma de Processo de uma Unidade de Calcinagdo (HAKOLA, 2008).

O hidroxido € alimentado no silo (1) através de uma correia dosadora e deixa 0 mesmo
através de um parafuso alimentador (2) que entrega o material solido ao Venturi pré-
aquecedor (3) constituinte do Estagio | de Pré-Aquecimento. No Venturi (3), os solidos sdo
misturados com o gas exausto proveniente do ciclone (6) do Estagio Il de Pré-Aquecimento.
O gés exausto possui contetido entélpico suficiente para evaporar toda a umidade contida no
hidréxido. O hidroxido pré-aquecido € transportado pneumaticamente pelo gas exausto ao
precipitador eletroestatico (EPS) de dois estagios (4). O primeiro estagio do EPS consiste de
um separador mecanico, onde parte do sélido arrastado precipita gravitacionalmente. A
corrente de gas exausto com os finos de sélido é direcionada ao segundo estagio do EPS, no
qual o gas é limpo por precipitacdo eletrostatica dos finos, sendo em seguida liberado na

chaminé do sistema de calcinag&o.

Os solidos coletados movem-se gravitacionalmente para o fundo do estagio mecanico
do EPS, onde uma corrente de ar transfere todo o solido para o pote de elevacdo pneumatica
(5) no Estagio Il de Pré-Aquecimento. Os solidos sdo descarregados através de um selo
rotativo na parte inferior do Venturi (5) cujo exausto quente (gas+so6lido) é conduzido através

de dutos até o ciclone (6) do Estagio Il de Pré-Aquecimento.
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O hidréxido proveniente do EPS, misturado com o gas exausto quente que deixa o topo
do ciclone (8) de reciclo, é parcialmente (quimicamente) desidratado devido a temperatura do
gas, sendo a corrente produto, gas+solido, separada pelo ciclone (6) do Estagio Il de Pré-
Agquecimento. A porcdo principal do sélido pré-aquecido, oriundo do ciclone (6), alimenta o
Calcinador de Leito Fluidizado (FBC) (7) através de um pote de selagem, que funciona como
um selo de pressdo do material de alimentagdo dentro do FBC. A parte do solido proveniente
do Estagio Il de Pré-Aquecimento, que ndo entrou no FBC (7), seguira por bypass para o pote
misturador (10). A fracdo de bypass é ajustada pela perda do valor de ignicdo da alumina na

saida da se¢do de resfriamento.

A calcinacdo de hidroxido pré-aquecido e desidratado ocorre no FBC (7) que € um
forno de leito fluidizado circulante. No FBC normalmente séo utilizados gas natural e éleo
combustivel pesado como combustiveis para aquecer o ar de fluidizacdo e promover a quebra
do hidréxido. Devido a velocidade de fluidizacdo, os sélidos conduzidos para fora do FBC
sdo recuperados por ciclones como (8), onde o0 gas exausto é separado dos solidos. Os sélidos
retornam para o FBC através de um pote de selagem especial (9) agregado. Neste pote de
selagem, os solidos também estdo fluidizados facilitando a circulacdo dos mesmos. As
temperaturas, tanto do gas quanto dos soélidos, sdo praticamente idénticas nas trés etapas de
calcinagéo.

Uma corrente de solidos é retirada do pote de vedacdo (9) alimentando o misturador
(10), que também recebe sdlidos parcialmente desidratados do bypass do Estagio Il de Pre-
Aguecimento. Uma vez que a alumina calcinada do pote (9) estd muito quente com alto
contelido entélpico, o material proveniente do misturador (10) também atingira um nivel
apropriado de calcinacdo. Levando-se em conta que a reacdo de calcinacdo é endotérmica, a
temperatura da corrente produzida no misturador (10) é inferior a do FBC, obtendo-se ai um

efeito de recuperacdo de calor conjugado a resfriamento inicial da alumina calcinada.

A alumina descarregada do Estagio de Calcinacdo segue para ser resfriada através dos
Estagios | e Il de Resfriamento por contato direto com ar na direcdo oposta. Ambos 0s
estagios operam em série consistindo de um duto de elevacdo pneumatico e um ciclone de ar
secundario. Por fim, o Estagio Il de Resfriamento funciona como um resfriador de leito

fluidizado.

No Estagio | de Resfriamento a alumina proveniente do Estagio de Calcinagdo é
primeiramente misturada no duto de elevacdo (11) com ar pré-aquecido proveniente do

Estagio 11 de Resfriamento e em seguida é transportada para o ciclone de ar secundario (12).
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Este ar pré-aquecido é entdo separado e encaminhado ao forno como ar secundario a ser
injetado na zona de combustdo. A alumina deixa o fundo do ciclone (12) alimentando outro
duto de elevacdo atraves de um selo rotativo de pressdo. Os sélidos sdo misturados com o ar
efluente do Estagio Il de Resfriamento em leito fluidizado (15) e novamente transportados
verticalmente ao ciclone (14). Ar frio adicional é injetado neste ponto via ventiladores. Os
solidos do ciclone (14) séo descarregados gravitacionalmente no Estagio Il de Resfriamento
em leito fluidizado (15). Os vérios Estagios de Resfriamento funcionam em contra corrente
com o ar como meio de arrefecimento do solido ao mesmo tempo em que recuperam calor de
queima ao manter o excesso de entalpia do sélido calcinado no loop de reagdo através do ar

secundério efluente do ciclone (12).

No final do Estagio Il de Resfriamento em leito fluidizado, agua de resfriamento é
utilizada em tubos para ajuste de temperatura do produto final. A alumina deixa o Estagio Il

de Resfriamento através de um sistema de transporte pneumatico.

2.2 FLUIDIZACAO DE MATERIAIS PARTICULADOS

Os reatores de leito fluidizado s&o conhecidos principalmente pela sua capacidade em
misturar solidos e sua facilidade em transferir calor. Estes reatores encontram aplicacdes

difundidas nas industrias quimica, petroquimica, metaltrgica e de energia (RANADE, 2002).

Apesar de sua ampla utilizacdo, a complexa hidrodindmica dos reatores de leito
fluidizado ainda néo € totalmente compreendida. Conforme descrito na Tabela 2-1, diferentes
regimes de fluxo podem existir no reator de acordo com o0s produtos e/ou reagdes envolvidas.
Dependendo desses regimes, diferentes tipos de reatores podem ser utilizados na pratica,
como mostra a Figura 2-2 (RANADE, 2002).

Tabela 2-1: Aplicac@es industriais de reatores do tipo leito fluidizado.

Produtos ou Reagéo Tipo

Craqueamento Catalitico em leito fluidizado Riser do Reator: FFB
Regenerador: BB/FB

Anidrido Ftalico FB

Sintese de Fisher-Tropsch FFB

Acetato de Vinila FB

Acrilonitrila BB/FB

Dicloroetano BB/FB

Clorometano FB

Anidrido Maleico FB
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Polimerizacdo de olefinas: Polietileno (baixa densidade) BB
Polimerizacdo de olefinas: Polipropileno FB
Orto-cresol e 2,6 xilenol FB
Calcinacdo de minérios BB/FB
Incineragdo de residuos solidos BB/FB

FB = Fluidized Bed; FFB = Fast Fluidized Bed; BB = Bubbling Fluidized Bed.
Fonte: (JAKOBSEN, 2008)
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Figura 2-2: Tipos de reatores do tipo Leito Fluidizado (RANADE, 2002).

Tipos de Reatores Questdes Chaves
1 — Reator de Leito Fluidizado Borbulhante A — Maior velocidade de gas
2 — Reatores de Leito Fluidizado Turbulento B — Contato em contra-corrente benéfico
3 — Reatores de Leito Fluidizado Circulante C — Diferencas incompativeis em ambiente
4 — Reatores Riser desejado
5 — Reatores Dowcomer D — Ambiente empoeirado
6 — Reatores de Leito Fluidizado tipo Corrente cruzada E — Particulas grandes / Baixa carga de gas

7 — Reatores de Leito Fluidizado Contra corrente
8 — Leitos Fluidizados com Jorro

9 — Reatores de Leito Fluidizado Flutuante

10 — Reatores de Leito Fluidizado Gémeo
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2.2.1 Classificacao dos Sélidos Particulados

Quando um gas percorre um leito de particulas solidas, vérios tipos de regimes de
escoamento podem ser observados. Fatores como as condi¢des operacionais, vazdo de sélidos,
vazdo de gas e propriedades da particula (por exemplo: tamanho médio, distribuicdo de
tamanho, formato, densidade e coeficiente de restituicdo), afetam diretamente o regime de
escoamento (JAKOBSEN, 2008).

Em 1973 Geldart sugeriu uma simples categorizacdo das particulas, as quais apresentam
propriedades distintas quando fluidizadas com gés, em quatro diferentes grupos. O diagrama
de Geldart, uma das formas de classificacdo mais utilizadas, encontra-se representado na
Figura 2-3 e baseia-se no tamanho médio das particulas (d,) e na diferenca de densidades
entre o solido e o fluido (ps — ps) (PELL, et al., 2008).

10.0

b 5 B wEE

| |

ps - ps (glemr’)
=

Figura 2-3: Classificacdo Geldart (TANNOUS, et al., 2011).

e Grupo A: Particulas com pequeno diametro, 30um < d, < 100pum, e/ou baixa
densidade, ps < 1,4 glem®. Esses sélidos fluidizam facil e suavemente com pequena
velocidade de gas e de forma borbulhante ou turbulenta para altas vazfes de gas. Sao
consideradas particulas ideais para a fluidizagdo em fase densa. Exemplos tipicos de
solidos desse grupo sdo os catalisadores utilizados nas unidades de craqueamento
catalitico (FCC), cimento, cinzas e carvdo pulverizado (YANG, 1998; JAKOBSEN,
2008).
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e Grupo B: Particulas com tamanho medio entre 100pum < d, < 800um e densidade entre
1,4 glem® < ps < 4 glem®. Esses sélidos fluidizam vigorosamente com a formacéo de
bolhas, as quais podem crescer de tamanho ao longo do processo. Solidos desse grupo
ndo sdo indicados para a fluidizagio em fase densa, pois podem provocar
instabilidade, entupimento, vibracdo na tubulacdo e altas pressdes no reator. Areia
fina, alumina, PVC e aclcar de mamona sdo as particulas mais representativas para
este grupo (YANG, 1998; JAKOBSEN, 2008).

e Grupo C: Particulas muito finas e coesas, com aspecto de pd, possuem d, < 20 pm.
Para esses solidos, a fluidizagdo é bastante complicada, pois as forcas inter-
particulares sdo maiores que a forca resultante da acdo do gas. Normalmente, sdo
particulas de cimento, p6 de arroz, farinha e amido (JAKOBSEN, 2008).

e Grupo D: Séo particulas grandes, d, >1 mm, e/ou densas. No leito, pode ocorrer
grande formacdo de bolhas ou caminhos preferenciais. Secagem de grdos de feijdo,
torrefacdo de café, gaseificacdo de carvdo e calcinagdo de metais sdo exemplos de
aplicacdes em leitos fluidizados para particulas desse grupo (JAKOBSEN, 2008).

Embora outras propriedades do sélido, tais como angularidade, rugosidade superficial e
composicao, possam afetar significativamente a qualidade da fluidizacdo, para muitos casos, 0
quadro de classificacdo de Geldart € um bom ponto de partida para analisar a qualidade de
fluidizacdo de sistemas gas-solido (JAKOBSEN, 2008).

2.2.2 Regimes de Fluidizagéo

Muitos sistemas gas-solido experimentam uma grande variedade de regimes de
escoamento conforme a vazdo de gas na base do leito € aumentada, fazendo com que a forca
de arraste sobre as particulas cresca e possa superar a forca peso exercida pela gravidade
sobre os sélidos. Durante a fluidizacdo, dependendo da velocidade superficial do gas (uo),
podem surgir regides com baixa densidade de sélidos conhecidas como bolhas. A Figura 2-4
apresenta alguns importantes regimes de fluidizacdo gas-solido para a industria de processos
quimicos (JAKOBSEN, 2008).
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Aumento da velocidade do gas ou porosidade

Y

TSR T

Leito Regime  Regime Regime Fluidizagdo Transporte
Fixop Borbulhante Slugging Turbulento Répida  Pneumético

Figura 2-4: Principais regimes de fluidizacdo gas-solido (JAKOBSEN, 2008).
De acordo com Jakobsen (2008), as principais caracteristicas dos regimes de

escoamento/fluidizacdo gas-solido sao:

Leito fixo: Quando o fluido, com baixa velocidade, escoa entre 0s espagos vazios
deixados pelas particulas estacionarias de um leito de particulas finas.

Leito expandido: Com um aumento da velocidade, as particulas vibram e se separam
em &reas restritas.

Minima Fluidizacdo: Com mais um aumento na velocidade do gas, as particulas ficam
suspensas no leito. Neste caso, a forca de friccdo entre as particulas e o gas se
contrabalanceia com a forca peso. A pressdo cai em todas as se¢bes do leito,
justificando os balancos de forca entre o fluido e as particulas.

Fluidizacdo Suave: Em um leito com finas particulas do Grupo A, um pequeno
aumento na velocidade do gas pode resultar em uma expancao suave e progressiva do
leito. Nesta fase, ndo é observada ainda a presenca de bolhas, mas um leito
homogéneo. Este regime ndo é observado para leitos com particulas muito grandes
(dos Grupos B e D, conforme descrito no item 2.2.1).

Fluidizacdo Borbulhante: Aumentos na velocidade do gas, além da condigdo de
minima fluidizagdo, provocam uma grande instabilidade no leito, com formagédo de
bolhas e caminhos preferenciais para escoamento. Com 0 aumento da vazao de gas, as
bolhas tendem a coalescer e quebrar. Entretanto, ndo € observada uma expansdo no
leito muito além daquela observada na condicdo de minima fluidizacéo.

Fluidizacéo Slugging: As bolhas coalescem e crescem na medida em que fluem para

0 topo do vaso. Para leitos de pequeno diametro, as bolhas podem atingir didmetros
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grandes o suficiente para se dispersarem pelo reator. Pequenas particulas fluem
suavemente para baixo, na regido entre a fronteira da bolha e a parede do reator. Este
movimento onde a porcdo de leito acima da bolha é empurrada para cima e as
particulas “escorrem” pela parede do reator é conhecido como “regime slugging”.

e Fluidizacdo Turbulenta: Conhecido como um regime de transi¢cdo entre a fase de
fluidizacdo pobre e de borbulhamento, quando em baixa vazdo de gas é caracterizada
pela aparicdo de bolhas. Se submetido a elevadas vazdes, caracteriza-se pelo
comportamento difuso da extremidade superior do leito. Em contraste com a fase de
borbulhamento, neste regime, a tendéncia para ruptura da bolha é tdo maior quanto
maior a velocidade do gas. Desta forma, o tamanho médio das bolhas no leito é menor
que o da fase de borbulhamento, tornando a suspensdo mais uniforme. Para uma
elevada velocidade de gas, um gradiente radial de concentracdo pode surgir, com uma
grande tendéncia de maior concentracdo de sélidos na parede do reator.

e Fluidizacdo de fase densa: Neste caso, h& um limite superior ou uma superficie
claramente definida para o leito denso. A taxa de arraste de particulas é baixa, mas
aumenta conforme cresce a velocidade do gas. Os regimes de fluidizacdo de fase densa
incluem fluidizacéo suave, borbulhante, slugging e turbulenta.

e Fluidizacdo em leito jorrante: O “jorro” pode ocorrer quando um gas de fluidizacdo é
injetado verticalmente a uma alta velocidade através de uma pequena abertura em um
leito de particulas do grupo D. O jato de gas penetra por todo o leito e forma um fluxo
diluido na regido central. Um padrdo de circulacdo de sélidos € criado conforme as
particulas transportadas para a parte superior da regido central, pela passagem de gas
fluidizante, descem pela regido anular, criando um movimento de leito mével.

e Canalizacdo: Geralmente ocorre se a distribuicdo de gas é ndo uniforme.

e Fluidizacdo de fase diluida: Quando o fluxo de gas ultrapassa o ponto correspondente
ao desaparecimento de bolhas, um aumento dréstico na taxa de arraste das particulas
ocorre de tal forma que uma alimentacdo continua de particulas no leito fluidizado é
necessaria para manter um fluxo solido constante. A fluidizacdo de fase diluida
abrange dois regimes: a fluidizacéo rapida e de transporte diluido.

o Fluidizacéo répida: Inicia-se quando ndo ha mais uma interface clara entre um
leito denso e uma regido de borda mais diluida e sim, uma diminuicéo continua

e gradual no teor de sélidos ao longo de todo o reator.
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o Fluidizacédo de transporte diluido: Neste caso, a velocidade do gas é tdo grande
que todas as particulas séo carregadas para fora do leito juntamente com o gas.

Este transporte de sélidos também é chamado de transporte pneumatico.

2.2.3 Reatores de Leito Fluidizado (JAKOBSEN, 2008)

Dependendo de seu regime de operagdo, os reatores de leito fluidizado podem ser
divididos em dois grandes grupos, os leitos fluidizados de fase densa (Dense-Phase Fluidized
Beds) e os leitos fluidizados de fase diluida (Lean-Phase Fluidized Beds).

2.2.3.1 Reatores de Leito Fluidizado de Fase Densa

Os leitos fluidizados de fase densa (Dense-Phase Fluidized Bed) normalmente sé&o
constituidos de um distribuidor de gas, um ciclone, um dipleg, um trocador de calor, uma

secdo de expansdo e defletores.

O distribuidor de gas € instalado no fundo do vaso para garantir que a corrente de
fluidizacdo escoe uniformemente até o leito, sustentando as particulas sélidas com o melhor
rendimento possivel. Basicamente, existem dois tipos de distribuidores de gas, um para
utilizacdo em reatores onde a corrente de fluidizacdo contém particulas sélidas, e outro para
utilizacdo em correntes de gas puro, o qual deve ter uma geometria especifica para bloquear o

movimento dos sélidos no sentido contrario ao da corrente de fluidizacao.

Os leitos fluidizados de fase densa podem visualmente ser divididos em duas zonas,
uma fase densa na superficie superior com grande concentracdo de sélidos e distinta
separacdo de fases, e outra fase diluida com baixa concentracao de sélidos. A secdo do reator

entre a superficie da fase densa e a saida do fluxo de gas € conhecida como zona livre.

Em leitos fluidizados, € comum que o fluxo de gas conduza particulas sélidas da fase
densa para a zona livre. Quando as particulas do leito sdo simplesmente lancadas da fase
densa pelo gas, o fenbmeno ocorrido é chamado de arraste, porém, em alguns casos, esta
conducdo ocorre propositalmente para promover a separacdo priméria das particulas menores.

Este fendmeno é conhecido como elutriacdo.

Os solidos arrastados para a zona livre normalmente séo recuperados na corrente de gas
através de ciclones, que podem ser instalados internamente ou no exterior do reator. O dipleg
é 0 mecanismo responsavel pelo retorno das particulas separadas no ciclone, podendo ter sua

saida instalada na zona livre do reator ou no interior do leito. Em alguns casos, pode ser
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instalado um trocador de calor para promover um controle de temperatura durante o contato
gas-solido. Outro recurso bastante utilizado é a criacdo de uma se¢do com borda livre
expandida no topo do reator para reduzir a velocidade da corrente de gas e recuperar parte das
particulas solidas arrastadas, assim como a instalacdo de defletores, para restringir o fluxo,

aumentar a quebra de bolhas, promover o contato gas sélido e reduzir o arraste de particulas.

Conforme citado anteriormente no item 2.2.2, os regimes de fluidizacdo de fase densa
incluem a fluidizacdo suave, borbulhante, slugging e turbulenta. A seguir, a Figura 2-5

apresenta esquematicamente reatores de leito fluidizado borbulhante e turbulento.

Leito Fluidizado Borbulhante Leito Fluidizado Turbulento

ﬂ Saida de Gas t saida de Gas

Zona Livre

- Ciclone =8 Ciclone

_Dipleg

) & Dipleg

Trocador de @
Calor @

Entrada de Gés e3>

2] Distribuidor de Gas
Entrada de Gas

Figura 2-5: Representacdo esquematica de reatores fluidizados de fase densa (JAKOBSEN, 2008).

O principio béasico dos leitos fluidizados borbulhantes (bubbling fluidized bed) consiste
na formacdo de bolhas de gas que fluem através da fase densa de emulsdo, percolando as
particulas solidas. Reatores deste tipo sdo projetados para reacOes cataliticas e, em muitos
casos, a taxa de arraste das particulas sélidas é tdo baixa que o ciclone torna-se dispensavel.

No leito fluidizado turbulento, maiores quantidades de particulas sdo arrastadas,
dificultando operacdes em regime estacionario, que sé ocorrem quando as particulas
arrastadas sdo coletadas por ciclones e retornam ao leito pelo dipleg. Conforme representado
na Figura 2-5, para melhorar seu desempenho, esse sistema de fluidizagdo necessita de um
mecanismo que promova uma recirculagdo constante e suave das particulas. Embora néo seja
comum na literatura, Kunii e Levenspiel classificam reatores de leito fluidizado turbulento

como reatores de leito fluidizado circulante (circulating fluidized bed — CFB).
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Leitos fluidizados, turbulento ou borbulhante, sdo operados com sélidos de baixa
granulometria ou catalisadores. A principal vantagem de um leito fluidizado turbulento sobre
um leito borbulhante padrédo esta associada a uma fluidizacdo mais homogénea, que promove

um melhor contato entre o gas e o catalisador e um alto coeficiente de transferéncia de calor.

2.2.3.2 Reatores de Leito Fluidizado de Fase Diluida

Os reatores fluidizados de fase diluida (Lean-Phase Fluidized Bed) sdo amplamente
associados com os reatores de leito fluidizado circulante (circulating fluidized bed — CFB).
Diferentemente dos reatores de fase densa, as operacdes realizadas nos leitos fluidizados
circulantes requerem controle de vazdo, tanto da corrente de gas, quanto da taxa de circulagéo

de solidos.

As partes integrantes de um CFB sdo: riser, separador gas-solido, downcomer e
dispositivo de controle de vaz&o de sélidos. O CFB é um sistema de leito fluidizado onde as
particulas sélidas circulam entre o riser e o downcomer, conforme ilustrado na Figura 2-6. O
riser € o componente principal do sistema, pois nele ocorrem as principais reacdes envolvidas
no processo. O gas de fluidizacdo é introduzido no fundo do riser onde as particulas solidas,
oriundas do downcomer, sdo alimentadas através de um dispositivo de controle e fluem no
sentido ascendente. A fluidizacdo répida é o principal regime de escoamento em reatores
CFB.

Leito Fluidizado Circulante Leito Combinado
Riser Circulante + Regenerador Borbulhante

Saida de gas

Produto gasoso +
catalisador perdido

Ciclone 1

Gds combustivel +
catalisador perdido

._ Ciclone 2

Reciclo de|..
Solidos

Leito borbulhante
Retirada de de regeneragdo
catalisador

Gas de regeneracdo

riser
riser

Catalisador
fresco ———yp!

=

downcomer / standpipe

Géas de reagdo

Entrada de gés

Figura 2-6: Representacdo esquematica de reatores fluidizados de fase diluida (JAKOBSEN, 2008).
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Normalmente, utilizam-se ciclones para fazer a separacdo gas-solido da corrente que
deixa o reator. Em fluidizacdo de fase diluida a taxa de arraste é maior que em leitos
fluidizados turbulentos, exigindo maiores ciclones instalados no exterior do reator. As
particulas separadas escoam pelo downcomer e retornam para o riser. A geometria de entrada
e saida do riser influencia significativamente no comportamento do fluxo de gas e sdlidos no
reator. Os ciclones determinam a distribuicdo do tamanho de particulas e a taxa de circulacdo
de sélidos no sistema. O downcomer € responsavel por promover uma reserva de sélidos e
estabelecer a pressdo estatica necessaria para as particulas retornarem para o riser. O
downcomer pode ser associado a um grande reservatorio que auxilia na taxa de retorno de
solidos, um trocador de calor, um regenerador de particulas, um funil de carga ou
simplesmente um standpipe. A atividade principal para o bom funcionamento de reatores
CFB estd no controle da taxa de recirculacdo de sélidos. Além de controlar a taxa de
alimentacdo das particulas, o dispositivo de controle de vazdo serve também para selar a
corrente de gas do riser.

O riser ndo pode ser tratado como uma entidade isolada no sistema, uma vez que a
gueda de pressdo sobre ele deve ser balanceada com a pressdo imposta pelo downcomer e o

dispositivo de recirculacao de sélidos.

As principais vantagens do regime de fluidizacdo rapida, em relacdo aos regimes de
fluidizacdo da fase densa, sdo: maiores rendimentos do géas por unidade de area, tempo de
retencdo dos solidos ajustavel, dispersdo axial de gas limitada, uniformidade de temperatura e
composicao dos sélidos, reducdo da tendéncia de aglomeracdo das particulas e possibilidade
de reacdo gasosa em diferentes niveis do reator. Sem contar que o contato gas-sélido para 0s
reatores CFB tende a ser muito mais favoravel. Contudo, o aumento de altura do reator e a
maior complexidade nos projetos e operacdes do loop de recirculacdo dos reatores CFBs torna
0 custo de projeto mais elevado quando comparado com sistemas de baixa velocidade. Por
este motivo, as vantagens descritas acima devem ser bastante significativas ao processo para

tornar viavel a escolha de reatores CFB.

A combinagdo do riser de CFB operando em regime de fluidizagdo rapida com um
regenerador de leito fluidizado borbulhante é bastante comum nas indudstrias de catalisadores
heterogéneos que desativam rapidamente e precisam constantemente ser regenerados. O
principal processo que utiliza este tipo de combinacdo é a unidade de FCC, amplamente

empregada nas modernas refinarias de petréleo.
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Além do processo de craqueamento catalitico (FCC), os reatores CFBs utilizando
regime de fluidizacdo rapida vém sendo amplamente empregados em algumas reacdes gas-
solido como o processo de combustdo de uma série de combustiveis, calcinacdo, gaseificacdo

e reacdo de sintese de Fischer-Tropsch.

2.2.4 Combustores de Leito Fluidizado (JAKOBSEN, 2008)

Outro importante grupo de equipamentos que operam em regime de fluidizagdo sdo os
leitos fluidizados de combustdo (Fluidized Bed Combustors - FBC) ou caldeiras de
fluidizacdo. Esses equipamentos sdo projetados para queimar uma grande variedade de
combustiveis, incluindo muitos daqueles considerados de baixa qualidade para os sistemas de

gueima convencional.

O leito dos reatores fluidizados de combustdo é composto principalmente de materiais
inertes, tais como cinzas, areia e absorvedores. Os combustiveis sélidos normalmente
correspondem de 0,5% a 5% da quantidade total de material do leito. Em geral, quase todos 0s
solidos, liquidos e gases contendo carbono, oxigénio e enxofre podem ser utilizados para a

producéo de energia.

Quase metade dos FBCs do mundo utiliza carvdo como combustivel principal. Outros
combustiveis como 6leo e gas natural também podem ser queimados de forma eficaz e

eficiente nas unidades de FBCs.

As primeiras caldeiras fluidizadas adotavam o regime de borbulhamento em suas
operacdes, mas devido a problemas de erosdo nos tubos de resfriamento, houve uma mudanca
de foco, passando a dar-se maior énfase para caldeiras de leitos fluidizados circulantes
(circulating fluidized bed combustion — CFBC) e limitando a utilizacdo dos leitos

borbulhantes para situacGes especificas nas quais existam vantagens de custo.

Atualmente, os CFBs sdo predominantemente projetados para operar a pressao
atmosférica. Caldeiras de leitos fluidizados circulantes pressurizadas estdo sendo estudadas

para aplicacdo com ciclo de poténcia combinado.

Uma das caracteristicas mais atrativas dos FBCs, empregados em leitos borbulhantes ou
de circulacdo, é o seu potencial para utilizar absorvedores de baixo custo na captura do
enxofre (in situ) dentro do leito. Normalmente, os absorvedores sdo compostos de calcario e
dolomita (minerais compostos de carbonato de calcio e magnésio) e podem ser alimentados ao

leito juntamente com o material combustivel ou misturados na corrente de solidos circulantes.
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Estima-se que mais de 90% do enxofre poluente presente no carvdo possa ser recuperado
pelos absorvedores. Uma vez que as caldeiras operam entre 750°C a 950°C, temperaturas bem
abaixo do limiar da formacdo de 6xido de nitrogénio (1400°C), esperam-se baixas emissdes
de NOx.

O regime de fluidizacéo rapida é mais utilizado em leitos circulantes, onde reservatorios
de suprimento acoplados ao equipamento garantem um retorno significativo e continuo das
particulas ao reator. No sistema de combustdo, o retorno é realizado através da captura de
solidos em suspensdo por um ou mais ciclones externos ou por separadores de impacto,
conforme mostrado na Figura 2-7. As particulas s6lidas capturadas sdo enviadas para a base
do reator (riser) através de um standpipe vertical (downcomer) e posteriormente por um selo
ou valvula. A secdo inferior do riser também pode ser reduzida para evitar que os residuos
solidos se choquem e se aglomerem no fundo da se¢do. Em alguns casos, os solidos
regenerados podem passar por trocadores de calor de baixa velocidade localizados no leito do
reator, ou simplesmente por um siféo (equivalente a um regenerador de catalisadores utilizado

nos FCCs) enquanto retornam do ciclone para sua reinjecao.

Gas Combustivel +
Cinzas

Ciclone

+’| Reciclode

Caldeira Solidos

Carvdo
(cinzas frescas) 3

. Retirada de cinzas
Ar —} do leito

Figura 2-7: Representacdo esquematica de caldeiras do tipo leito fluidizado (JAKOBSEN, 2008).

Os projetos de engenharia empregados nos reatores quimicos circulantes CFB podem
ser diferenciados pela razdo (H/D) do riser. Para analise quimica de unidades de processo,
normalmente séo utilizados reatores com risers altos e estreitos, com uma razdo maior ou

igual a 20. Reatores quimicos utilizando tipicamente regime de escoamento rapido operam
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normalmente com alto fluxo de liquidos e sélidos, a fim de produzir produtos quimicos. Uma
escala tipica de combustores CFB, projetado para unidades industriais maiores, possui uma
razdo menor ou igual a 10, com a finalidade apenas de produzir calor, eletricidade, gas

combustivel ou a combinacdo desses.

Os solidos do grupo B, normalmente utilizados em larga escala e em unidades com
leitos fluidizados de circulacdo e gaseificagdo (circulating fluidized bed gasification —
CFBG), consistem de areia de silica e/ou cinzas primarias, e adsorventes nos casos das
unidades de carvdo. Em particular, o tamanho das particulas aplicadas a leitos fluidizados de
combustdo estdo normalmente na faixa de 150 — 250 um, enquanto que, para o cragqueamento
catalitico e outros processos quimicos, utilizam-se particulas menores, na faixa de 60 — 70

KM, ou pertencentes ao grupo A de Geldart.

Uma vez que a geometria dos risers, as condi¢cdes de fluidizacdo e as propriedades das
particulas sdo as mesmas, os modelos de fluxo em gaseificadores CFB e em camaras de
combustdo sdo semelhantes. No entanto, pequenas diferencas no comportamento do fluxo
podem ser observadas devido ao efeito de parede. Enquanto combustores possuem secéao
transversal quadrada ou retangular, os risers dos gaseificadores costumam ter secdo
transversal circular com paredes planas. Entretanto, o padréo de fluxo dos combustores CFB e
das unidades de gaseificacdo em escala industrial diferem significativamente dos CFBs altos e
estreitos (que normalmente possuem uma secdo transversal circular) devido as diferentes
condicdes operacionais empregadas, de modo que a literatura dos reatores CFBC e CFBG

raramente pode ser aplicada a tecnologia dos CFBs.

As caracteristicas mais importantes das duas principais aplicacbes do regime de
fluidizacdo rapido — craqueamento catalitico (FCC) e vasos combustores de combustiveis

solidos (CFB) — sdo apresentadas na Tabela 2-2.

Tabela 2-2: Comparacédo das condi¢fes normais de funcionamento para as duas principais aplicaces
de fluidizacéo rapida.

Reatores FCC Combustores CFB

Densidade da particula (kg/m?) 1100 - 1500 1800 — 2600
Diametro médio da particula (um) 60— 70 150 — 250
Distribuicdo de tamanho da particula Amplo Amplo
Grupo Geldart A B
Velocidade superficial do gas de admissdo (m*/m?s) 8-18 5-9
Temperatura de saida (°C) 500 — 550 850 — 900

Uniformidade da Temperatura Gradiente Uniforme
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Reatores FCC Combustores CFB

Presséo (kPa) 150 — 300 110-120

Fluxo de sélidos (kg/m®) 400 — 1400 10-100
Densidade de suspencdo (kg/m°) 50 — 80 no topo 10 — 40 no topo
Geometria de saida Variada Abrupto
Geometria da secdo transversal do riser Circular Retangular / Quadrada
Didmetro do riser (m) 0,7-15 8-10

Razdo altura / didmetro (H/D) >20 <5-10
Tempo de residéncia médio do solido por passe (s) 2-4 20-40

Fonte: (JAKOBSEN, 2008)

Os modernos processos de combustdo podem ser caracterizados por possuirem baixas
taxas de reacdo quando comparados com processos cataliticos operando em reatores
quimicos. Por este motivo, reacdes de combustdo exigem velocidades de gas mais baixas com
elevadas taxas de circulacdo de sélidos. Por outro lado, muitas reacbes cataliticas de fase
gasosa, incluido FCC, sintese de Fischer-Tropsch e oxidacdo do butano, utilizam
relativamente uma alta velocidade de gas no riser para promover as condi¢des minimas de

plug-flow e tempo de contato gas-solido.

A distribuicdo do tempo de residéncia dos sélidos no riser é outro fator importante para
reacOes ndo cataliticas, uma vez que ela caracteriza o grau de mistura e fornece informacdes
sobre as propriedades fisicas das particulas solidas no riser. Além disso, a mistura lateral e a
recirculagdo interna dos sélidos nos combustores CFB sdo necessarias para manter a

temperatura uniforme ao longo de todo o comprimento do riser.

A predicdo dos processos de fluxo e transporte é fundamental em modelagem de
transferéncia de calor e combustdo/gaseificacdo de gas produzido. A modelagem
convencional de leitos borbulhantes e fluidizac&o circulante na combustéo de carvdo em leitos

fluidizados foi delineada por Arena.

2.3 CONCEITOS E PROPRIEDADES DE SOLIDOS PARTICULADOS

A hidrodindmica e a transferéncia de calor em leitos fluidizados, assim como o
movimento das particulas nos ciclones e misturadores pneumaticos tipo Venturi, dependem
crucialmente das propriedades fisicas das particulas solidas (tamanho, distribuicdo de
tamanho e formato) (OKA, 2004).

Na maioria dos casos, os sélidos sdo compostos por numerosas particulas de diferentes

formatos e tamanhos. Na natureza, os sélidos inorganicos aparecem em um amplo espectro de
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tamanho de particulas que sdo chamadas de polidispersas. Por outro lado, alguns processos
tecnoldgicos permitem a producgdo de solidos com mesmo formato e tamanho e, assim como

0S compostos organicos, essas particulas sdo conhecidas como monodispersas (OKA, 2004).

As caracteristicas fisico-quimicas das particulas sélidas sdo incorporadas em equacdes
para o calculo de numerosos processos em leitos fluidizados e, portanto, seu conhecimento é

de fundamental importancia.

2.3.1 Propriedades Fisicas das Particulas Sélidas (OKA, 2004)

A densidade bulk para sélidos particulados ¢é definida como a razdo da massa de solidos
pela unidade de volume do leito. A densidade bulk é sempre menor que a densidade
verdadeira da particula solida, uma vez que o volume do leito inclui o volume de vazios entre
as particulas. A densidade bulk depende do tamanho e formato da particula, do estado da
superficie, da densidade da particula sélida e do modo de empacotamento do leito. Se a forma
de empacotamento € negligenciada, grandes erros podem ocorrer em sua determinagdo. Além
disso, deve-se lembrar de que materiais de grande espessura ou fatores como vibracdo da
parede do reator podem resultar em um melhor acondicionamento das particulas e,

consequentemente, um aumento na densidade.

De acordo com a definicdo, a densidade bulk de uma particula pode ser calculada da
seguinte forma:

my

Pb—V—B=PP(1—€)

(equacgdo 2.1)

onde, m; é a massa bulk e V5 é o volume bulk; pp € a densidade da particula e £ a porosidade

do leito.

Muitos s6lidos particulados sdo porosos e, portanto, também devem ter a densidade da
particula diferenciada devido ao volume de vazios ocasionados pelos poros. Assim, pode-se
definir p, como a densidade da particula, ou também como densidade aparente, e p. como a
densidade da carcaca ou esqueleto. A densidade do esqueleto normalmente é importante nos
casos onde a combustdo ndo ocorre somente na superficie externa da particula, mas também

na superficie interior e nos poros.

A densidade da particula é relacionada com a densidade do esqueleto da seguinte forma:
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1+prg, (equagdo 2.2)
Po="T
—t¢&
C

A fragdo de vazios, ou porosidade, de um leito fixo ou fluidizado é expressa como a

razdo entre o volume total de espagos vazios e o volume total do leito:

SN/ " P (equacao 2.3)

3
Vb Pp

2.3.2 Caracteristicas Geométricas de Solidos Particulados (OKA, 2004)

Sélidos particulados podem tomar vérios formatos: esferas regulares, esferas
aproximadas, cristais agulha, fibrosos, escamosos, etc. Assim, o tamanho das particulas € um
termo muito geral e vago, que dificilmente pode ser definido e determinado

quantitativamente.

Normalmente, adota-se que o tamanho das particulas deve ser definido por um didmetro
médio equivalente e que as particulas irregulares devem ser consideradas esferas com o

diametro igual ao diametro médio de particula equivalente.

Existem numerosas definicdes para determinar o didmetro médio equivalente das
particulas monodispersas, tais como média aritmética, média geométrica, média logaritmica,
didmetro médio de superficie, diametro médio volumétrico e didmetro médio massico. Na
pratica, a analise granulométrica é mais comumente utilizada para determinar o tamanho das
particulas solidas presentes nos leitos. O diametro médio das particulas é entdo calculado com

a média geométrica do tamanho dos orificios em peneiras adjacentes:

. (equacgao 2.4)
dp = /dpidp(m)

onde d, € o menor tamanho de abertura da peneira através do qual a particula passou,
enquanto dpi+1) € 0 maior tamanho de abertura do qual a particula néo passou no processo de

peneiramento.

A suposigdo de que as particulas irregulares podem ser consideradas como esferas de
mesmo diametro que o diametro equivalente ndo implica em que as irregularidades das

particulas possam ser desconsideradas. As propriedades hidrodindmicas das particulas
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irregulares diferenciam-se das propriedades das particulas esféricas quando sdo levados em
consideragdo processos envolvendo a superficie externa das particulas. O fato de a &rea
superficial das particulas irregulares ser maior do que a das particulas esféricas ndo pode ser
negligenciado. Para resolver este problema foi criado o fator de forma, que relaciona a area

superficial da particula irregular com a &rea superficial de uma particula esférica de mesmo

volume.
b = 4s - Lﬁ onde 0 < || < 1 (equacdo 2.5)
° A, 02054, T

Definir as caracteristicas geométricas de materiais polidispersos € um pouco mais
complexo quando comparado com as médias definidas para os materiais monodispersos. A
principio, é impossivel descrever esses materiais com uma geometria caracteristica Unica,
mesmo quando formados por esferas regulares uniformes. O didmetro medio equivalente de
solidos particulados polidispersos deve levar em consideragédo a distribuicdo de tamanhos das

particulas e pode ser calculado de diferentes formas.

Para descrever as equacdes de balanco de massa e calor, normalmente utiliza-se o

Zn yi

=143

diametro médio harmonico (d, = n"ni =57 y7) OU a razdo média de diametros (d, =
i=1q_ . =144
pl pi

3
n nidy;

i=lym ndl; I, Vidp

); para equacgdes envolvendo forcas volumétricas, utiliza-se o

= YiL1yidy;). A razdo média de diametros € a

n 440,25
i=1 Nidy;
n

diametro médio massico (d, = {
mais comum para descrever todos os tipos de processo.

Para o estudo do processo de combustdo com combustiveis sélidos em leitos
fluidizados, ha a necessidade de se conhecer o contetdo de particulas sélidas menores que 1
mm, uma vez que ha uma forte tendéncia de que essas particulas sofram elutriacdo® sem que
haja combustdo. Assim, para leitos de combustdo, além do diametro médio equivalente, é

também necessario o conhecimento da distribuicdo granulométrica das particulas.

! Quando as particulas do leito sdo propositalmente carregadas da fase densa pelo gas, para promover a
separagdo primaria das particulas menores, conforme descrito no item 2.2.3.1.
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2.3.3 Propriedades Hidrodinamicas das Particulas (OKA, 2004)

O leito fluidizado é um estado de interacdo entre particulas sélidas e o fluido de
arraste. Dessa forma, a presenca e o movimento das particulas nas vizinhangas afetam
significativamente as interacdes entre solido e fluido. Para que esse fendmeno de fluidizacéo
possa ser bem descrito, deve-se dominar uma das propriedades basicas da hidrodindmica

fluido-solido — a velocidade terminal.

Basicamente, a interpretacdo fisica dada a velocidade terminal é a mesma que a de
velocidade de fluidizacédo e trata-se do estabelecimento de um equilibrio entre as forcas que
agem sobre as particulas (gravidade, empuxo e resisténcia hidrodindmica durante o

movimento).

Considerando um balanco de forgas sobre uma particula esférica em queda livre
dentro de um campo gravitacional, em um espaco infinito, com fluido estagnado, o equilibrio

de forcas é determinado através das seguintes componentes:

- Forga gravitacional F, = ppgVp (equacao 2.6)

- Forcga de empuxo (Forca de Archimedes) Fy =prgVy (equacao 2.7)
. d’mu «

- Forca de resisténcia Fp =Cp %%’pf (equagéo 2.8)

As forcas de gravidade e de empuxo ndo dependem da velocidade da particula, e
permanecem constantes durante a trajetoria se o fluido for incompressivel (ps = const.).

Inicialmente, se a particula partir do repouso, a forca de resisténcia é igual a zero e o

movimento se origina devido a um desequilibrio de forgas:
F,>Fyep, > ps (equagéo 2.9)

A queda livre € um movimento uniformemente acelerado, e F, aumenta durante a

queda, até que o balanco de forcas seja atingido:
F,=F+F (equacgéo 2.10)

Se a particula encontra-se inicialmente em repouso sobre uma barreira porosa e o fluido
estd em movimento vertical para cima, a particula comeca a flutuar (fluir) quando a

velocidade do fluido atinge a velocidade de queda livre (ou terminal) e todas as forcas que
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atuam sobre as particulas sdo equilibradas. Quando as expressdes para as forcas apropriadas
sdo introduzidas na (equacdo 2.10, e a equacdo é reduzida a uma forma adimensional, a

seguinte expressao € obtida:
4 ~
CpRe? = §AT (equagdo 2.11)

O coeficiente de arraste (Cp) € uma complexa funcdo do numero de Reynolds que
depende do formato da particula (Figura 2-8), ndo podendo ser expresso através de uma

simples equagéo para uma extensa faixa de Re.

Co

102

10

0,1 L g

0,1 1 10 102 103 104 105
Re

Figura 2-8: Comparacéo do coeficiente de arraste de uma particula esférica com o coeficiente de arraste de
particulas ndo esféricas: 1 — esfera, 2 — disco horizontal, 3 — cilindro infinito, 4 — cilindro de comprimento finito
(OKA, 2004).

Uma vez que a (equacdo 2.11) ndo pode ser explicitamente resolvida para todas as
faixas de Re, nem fornecer uma expressao Unica para a velocidade terminal (ui), vérias
abordagens foram propostas para determinar a velocidade de fluidizagdo. A mais comum
sugere uma divisdo na faixa do nimero de Reynolds em intervalos no qual a curva Cp possa
ser expressa por uma simples equacdo. A Tabela 2-3 fornece uma divisdo proposta por M.
Leva (1959) com as respectivas relagdes para o coeficiente de arraste, juntamente com 0s

calculos pertinentes a velocidade de arraste das particulas esféricas decorrentes dela.

Tabela 2-3: RelagOes para velocidade terminal de particulas esféricas.

No Faixa do nimero de Reynolds Cp =f(Re) Equac0es para calculo de u,
Regime Laminar Ar
g Re, = — ou
24 18
1 O0<Re<2 Cp=—
Re 2

14
0<Ar<36 ut=918Uf(s—1)
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No Faixa do ndmero de Reynolds Cp =f(Re) Equagdes para calculo de u;

Regime de Transicdo Re, = 0,153A4r%"* ou
2 500 < Re <500 b= i’s v Tad3 0,714

Re0.6 _ f g 14
Uy = 0,153d— _Z(S - 1)]
36 < Ar < 83000 vl Vr
Regime Turbulento Re, = 1,74Ar%5 ou
5 —

3 500 < Re <2.10 CD = 0,44 U = 1;74[gdp(5 _ 1)]0'5

83000 < Ar < 1,32.10°

Fonte: (OKA, 2004)

A relacdo de interpolacdo comumente utilizada para o calculo da velocidade terminal

em toda a faixa de Reynolds € dada por:

_ Ar
18 4 0,61A4r05

Re; (equagéo 2.12)
Determinar a velocidade terminal para particulas de didmetros conhecidos ou, mais
comumente, determinar o diametro de acordo com a velocidade terminal pode ser feito
utilizando-se a (equacéo 2.11 ajustada:
Re? 4Re,

= equacao 2.13
I = 3C, (equag )

Neste caso, 0 segundo termo independe do didmetro da particula e pode ser reescrito como:

Re? _ uf Pr
Ar gvr pp =Py

(equacdo 2.14)

2.3.4 Velocidade Minima de Fluidizacéo

Por definicdo, a velocidade minima de fluidizacdo ¢é a velocidade na qual a queda de
pressdo no leito deve ser igual ao peso efetivo por unidade de area das particulas no ponto de
incipiente fluidizagdo, ou seja, quando a forga de pressdo é igual a forca peso (Fp, = Fg)
(TANNOUS, et al., 2011). Em outras palavras, é a velocidade na qual as particulas comegam

a fluir.
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- Forca de pressao: Fp = (—APy)S (equagéo 2.15)
- Forga gravitacional: F, = (pp — ps)SH,(1 — &)g (equagio 2.16)

onde Hy é a altura do leito e S a &rea transversal da coluna que contém as particulas. Assim,

quando Fp = Fg:

(—APy)S = (pp — pp)SHy(1 — €)g

AP, )
- (pp —pr)(1—)g (equacdo 2.17)

Uma das correlagcbes mais utilizadas, devido a sua confiabilidade, para estimar a
variacdo de pressdo por unidade de comprimento do leito, foi proposta por Ergun em 1952 e
pode ser observada a seguir (TANNOUS, et al., 2011).

AP, 150veur (1 — €)% 1,75pv% /1 —¢
2 = el + A f( =3 ) (equacdo 2.18)

Hy, B (¢sdp)2 &3 ¢sdp

Seguindo a premissa de que a incipiente fluidizacdo ocorre com a velocidade minima de
fluidizacdo Uy, a0 igualar o valor da queda de presséo calculado na (equacéo 2.17 com o
valor apresentado na (equacdo 2.18, obtém-se uma expressdo para a velocidade minima de
fluidizacdo (TANNOUS, et al., 2011).

2
(pp =) (1 = &ms)g = - -+ - - -

(equacdo 2.19)
(dsdp)*  Emr bsdp mf )

d3ps

tem-se:
f( - f)

Multiplicando a expressdo acima por ——

(o = pr)gpsdy _ 150(1 — emy)pydpUnms L L7507 dZU;f

(equacdo 2.20)
ur Hrdien Psem i
PrdpUms
Substituindo-se Re,,; = :—f
1,75 150(1 — ¢ - a3
el MR mf = w (equacéo 2.21)
bsems p2e, mf Ky
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Sabendo-se que o primeiro termo da (equagdo 2.21 ocorre para forgas inerciais,
preponderante em regimes turbulentos, as seguintes hipoteses simplificadoras podem ser
adotadas (TANNOUS, et al., 2011):

e Pararegime laminar (Re,,s < 2), 0 primeiro termo da expressao é desprezivel e:

2
U = (¢sdp)” (oo — pr)g [ Ems l (equagéo 2.22)
™ 150 wr (1 —emy)

e Pararegime turbulento (Rep, ¢ > 500), 0 primeiro termo torna-se preponderante:

2
d — x
U2, = (¢ p)l,ggi)f Pr)9 = (equagio 2.23)

Wen e Yu mostraram que, para uma grande variedade de materiais, as relacfes a seguir
sdo validas (OKA, 2004):

1 1-— Emf .
—¢s£3f ~14 e T3, ~ 11 (equacio 2.24)
m m

Rearranjado a (equacdo 2.21, chega-se a seguinte expressao para calculo da velocidade
minima de fluidizacdo:

0,5
0,0408d3p¢(Pp—Py)g

Ren; = |(33,7)% + 4
f

- 33,7

Repr = (33,72 + 0,040847)%° — 33,7 (equagdo 2.25)

2.3.5 Transicao entre Regimes de Fluidizacéo

A estimativa da queda de pressdo no distribuidor de ar é fundamental para o projeto de
uma coluna de leito fluidizado. Se a queda de pressao no distribuidor for muito pequena, o
resultado é uma fluidizacdo pobre, ou seja, algumas partes do leito recebem menos gas do que
outras que poderdo ser temporariamente ou permanentemente desfluidizadas, enquanto que,

em outras partes, pode haver a formagéo de canais ou jatos semi-permanentes.
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A experiéncia mostra que os distribuidores devem ter uma queda de presséo suficiente,
APy, para manter o escoamento sobre toda a secdo transversal do leito. Kunii e Levenspiel

(1991) recomendam utilizar a seguinte correlacao:
AP; = (0,2 —0,4)AP, (equagéo 2.26)

onde AP, representa a queda de presséo no leito.

O comportamento da queda de pressdo no leito varia com o aumento da velocidade e

pode ser observado na Figura 2-9 a seguir.

Leito Fhadizado d— | —p Leito Amastado
P,

Uat U

Fhidzaclo  Fhidzaclo  Fludizagio  Fhidizagio  Fhidizacio
Homogénea Borbulhante Pistonada Turbulenta Rapida

Rad

Ums U

Figura 2-9: Dependéncia da queda de pressdo com a velocidade de fluidizacdo para diferentes regimes
(TANNOUS, et al., 2009).
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Sem escoamento ndo ha perda de carga e, conforme é possivel observar no trecho OA
da Figura 2-9, a medida que a velocidade do gas cresce a perda de carga no leito também
aumenta. Para escoamentos em leitos porosos, a perda de carga se relaciona com a velocidade
do gés de forma linear, obedecendo a lei de Darcy (TANNOUS, et al., 2009).

No ponto A, a queda de pressao no leito se iguala & forca da gravidade e as particulas
comegam a vibrar, ou seja, movem-se vagarosamente mantendo o contato. Neste instante, a
porosidade do leito aumenta e a queda de pressdo continua crescendo, embora de uma forma
mais lenta (regido AB). Ao atingir o ponto B, qualquer aumento da velocidade implica na
separacgdo das particulas e inicio da fluidizacdo. A queda de pressdo diminui até o ponto F e, a
partir deste momento, as particulas movem-se vigorosamente em dire¢cdes randémicas. Por
definicdo, velocidade minima de fluidizagdo (Uns) € a velocidade do gas a partir da qual a
perda de carga no leito se estabiliza, mesmo com o continuo aumento da velocidade
(TANNOUS, et al., 2009).

Se a velocidade cai a um valor inferior a Uy, 0 leito deposita-se de forma organizada e
a queda de pressdo volta a seguir uma linha reta. Entretanto, neste caso, a porosidade é maior
e possui um diferencial de pressdo distinto ao AP original com mesma velocidade. O leito

nessas condigdes é denominado expandido (TANNOUS, et al., 2009).

No ponto P, inicia-se o arraste de sélidos e, no ponto Q, a porosidade tende a 1. Neste
caso, ndo existe mais o leito fluidizado e ocorre o transporte simultdneo de fases (transporte
pneumatico) (TANNOUS, et al., 2009).

Além da velocidade, outro fator que afeta significativamente a velocidade de fluidizacéo
é o diametro médio das particulas, pois quanto maior o tamanho das particulas, maior seré a

energia cinética necessaria para manter o leito suspenso ou fluidizado (HAKOLA, 2008).

Uma vez que as caracteristicas do fluxo gas-solido destes diferentes regimes sdo
notavelmente diferentes, torna-se necessario determinar o regime de fluxo predominante no
leito para selecionar um modelo matematico apropriado para representa-lo. Varios mapas de
regimes foram propostos na literatura, sendo o desenvolvido por Grace (1986) o mais
utilizado (representado na Figura 2-10 a seguir). Este mapa é composto por dois nimeros

adimensionais definidos como:

w=u lp—gl (equagdo 2.27)
u(ps = pg)g
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py(ps — pg)gr/3

d;:dr)[ 12

Transporte pneumatico
\ { Leito fluidizado ripido
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B D

10'3 i. Ll ..'.].l. | Ll

1 10 102
dp*

(equacdo 2.28)

Figura 2-10: Mapas de regimes de escoamento para correntes gas-solido (JAKOBSEN, 2008).

As principais conclusdes a serem extraidas deste mapa sdo resumidas a seguir:

e Para sdlidos finos (classe A e B), a operacao estavel de um leito borbulhante existe em

uma ampla faixa de condicGes operacionais. Para particulas maiores (classe D), a faixa

de operacdo é relativamente estreita.

e Para particulas pequenas, o borbulhamento comeca com velocidades do gas muito

maiores do que a velocidade minima de fluidizacdo (3 a 8 vezes a Upy) e continua

muito além da velocidade terminal u;. Para particulas grandes, o borbulhamento inicia-

se com uma velocidade do gas proxima a Upy.

e A fluidizagdo rapida é possivel para pequenas particulas com elevada velocidade do

gés (cerca de 1000 Upyy).



Revisdo Bibliografica 51

2.4 EQUIPAMENTOS AUXILIARES

2.4.1 Transportador Pneumatico tipo Venturi

O transporte pneumatico consiste em uma operacdo na qual materiais pulverulentos ou
granulares séo transportados, a distancias horizontais ou verticais, por meio de uma tubulacéo,
suspensos em uma corrente de gas. Na maioria dos casos, este gas é o ar; no entanto, outros
gases sdo utilizados quando se tém condicGes especiais previstas como riscos de exploséo,
salde e perigo de incéndio (MARCUS, 1990).

Segundo Marcus et al. (1990), a aplicacdo desta operacdo é antiga, sendo o primeiro
registro de transporte de solidos em uma corrente de ar fornecido por meio de ventiladores
datado de 1866. Ja as primeiras aplicacbes em larga escala séo encontradas no final do século

XIX, com o transporte de graos por sistema a vacuo.

Devido a possibilidade de transporte de uma enorme variedade de produtos a um baixo
custo de manutencao, facil operacdo, excelente contato entre as fases gas-sélido e altas taxas
de transferéncia de calor, esse sistema é comumente encontrado em diversos segmentos
industriais, sendo utilizado como transportadores, por exemplo, na producdo de gréos; como
secadores, na secagem de cereais; ou como reatores, em reacdo de craqueamento catalitico,

operacdes de combustdo e de calcinacéo.

2.4.1.1 Constituigdo de um Transportador Pneumatico

O mecanismo de transporte engloba, essencialmente, quatro etapas: suprimento de
energia (alimentacdo de gas), sistema de alimentacdo de sélidos, linha de transporte e sistema
de separacdo de solidos. A Figura 2-11 apresenta de forma esgquematica essas secdes,

caracterizando um sistema de transporte pneumatico.
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Alimentacdo de gds A Alimentacdo de solidos

Figura 2-11: Sistema de transporte pneumatico (MARCUS et al., 1990).

A etapa de alimentacdo de gas é essencial nos sistemas de transporte pneumatico, pois
tem como finalidade fornecer a energia para realizar o deslocamento do material pela
tubulacdo. Segundo Lopes (2007), esta etapa estd fortemente ligada ao custo operacional dos
transportadores, uma vez que, quanto maior a perda de carga gerada, maior deve ser a

poténcia fornecida ao sistema.

Teoricamente, todos 0s pOs e materiais granulares podem ser transportados
pneumaticamente. No entanto, quanto maior e mais denso o material, maior sera a velocidade
do gas requerida para uma operacdo eficiente e, consequentemente, maior o consumo de
energia. A Tabela 2-4 a seguir apresenta velocidades de ar necessarias para o transporte de

materiais de diversas densidades, de acordo com Perry (1999).

Tabela 2-4: Velocidades do ar necessarias para transportar solidos de diversas densidades (PERRY, 1999).

Densidade Velocidade do ar Densidade Velocidade do ar

(kg/m?) (m/s) (kg/m?) (mi/s)
160 14,73 1120 39,12
204 18,23 1200 40,63
320 20,93 1280 41,92
400 23,37 1360 43,18
480 25,65 1440 44,20
560 27,93 1520 45,72
640 29,67 1600 46,73
720 31,37 1680 48,00
800 33,02 1760 49,28
880 34,53 1840 51,97
960 36,32 1920 53,33
1040 37,53

Na alimentacdo de sélidos, ocorre a mistura das fases gas-solido, o que implica na troca
de quantidade de movimento entre elas. Dentre as partes que compdem um leito pneumatico,

a alimentacdo é considerada uma das areas mais cruciais e importantes, uma vez que a



Revisdo Bibliografica 53

fluidodindmica do leito sofre alteracdo devido a brusca mudanga de quantidade de movimento
que ocorre neste ponto, provocada pela inser¢do da fase particulada. Essa mudanca rapida da
quantidade de movimento causa uma elevada perda de carga, podendo vir a comprometer a

viabilidade de um transportador pneumatico.

Ap0s a mistura, 0 gas e os sélidos entram na zona de transporte que é formada pela
tubulacdo propriamente dita. Cabe ressaltar que a escolha da tubulacdo deve levar em conta a
abrasividade do produto, pressdo do sistema e a capacidade de transporte. A secdo de
transporte pode adquirir diferentes configuracGes dependendo da utilizagdo, podendo ser

inclinadas, horizontais, verticais, ou até mesmo mistas.

Depois de transportada, a mistura gas-sélido passa por um processo de separacao dos
solidos da corrente gasosa. A analise desta zona geralmente s6 ocorre ao final do projeto do
transportador, porém um sistema mal dimensionado pode prejudicar o desempenho do
equipamento ou mesmo inviabiliza-lo. Existem diversos tipos de equipamentos que podem ser
utilizados na separagdo gas-sélido, como ciclones, filtros, métodos gravitacionais, etc. A
selecdo do tipo de separador mais adequado para um dado sistema depende de diversos
fatores, sendo os primeiros a serem considerados o tamanho da particula e a eficiéncia de
coleta desejada (LOPES, 2007).

2.4.1.2 Alimentacdo no Transporte Pneumatico

Como dito anteriormente, a zona de alimentacdo é considerada uma das areas mais
importantes em um sistema de transporte pneumatico. Na operacdo com esses leitos, a
alimentacdo dos so6lidos normalmente é um fator que pode vir a gerar muitos problemas, como
a restricdo da vazdo maxima de alimentacdo a valores relativamente baixos, alteracdo da

estabilidade operacional e geracdo de elevadas quedas de presséo no leito.

As flutuacBes na pressdo do leito sdo causadas por brusca mudanca de quantidade de
movimento das fases, resultante da diferenca entre a velocidade do solido e a do gas no
instante da mistura. Essa mudanca rapida de quantidade de movimento, associada a
turbuléncia do gas e do s6lido no ponto de mistura, geram uma elevada perda de carga
(MARCUS et al., 1990). Assim, fica evidente que, para se obter uma operacdo efetiva de um
sistema de transporte pneumatico, deve-se selecionar um alimentador que satisfaca tanto as
exigéncias do material, quanto as do sistema, além de minimizar a queda de presséo no

equipamento.
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A partir do ponto que ocorre a insercdo dos solidos na corrente de gas, faz-se necessaria
uma regido para prover aceleracdo aos solidos. Essa regido, chamada de regido de aceleracéo
(ou comprimento de entrada), € caracterizada pela presenca de gradientes de velocidade,
quando solidos e fluido sdo introduzidos no tubo de transporte com velocidades muito
diferentes, ocorrendo transferéncia de quantidade de movimento até que o sistema se
estabilize. Neste ponto do sistema, as particulas aumentam sua velocidade do valor inicial
para valores finitos, determinados pelo balanco de forcas agindo nos solidos.
Convencionalmente, o conhecimento da distancia necessaria para que as particulas sejam
aceleradas e a estabilizacdo seja alcangada é negligenciado. No entanto, isso pode gerar erros
significativos, especialmente no caso de pequenas instalacdes de transporte e andlises de
secdes especificas do leito, como por exemplo, curvas e bifurcacBes. O comprimento dessa
regido de aceleracdo pode ser obtido experimentalmente, identificando-se a regido ndo linear
da curva de queda de pressdo em funcdo do comprimento do leito, conforme apresentado na
Figura 2-12 a seguir (SILVA, 1997).
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Altura do tubo de transporte

Figura 2-12: Comportamento caracteristico da pressao estatica em funcdo da altura do duto de transporte para
escoamento em fase diluida (SILVA, 1997).

O tipo de alimentador utilizado também tem influéncia relevante no comprimento da

regido de aceleracdo.

Dessa forma, a escolha adequada do alimentador para um sistema de transporte
pneumatico interfere drasticamente na viabilidade e na eficiéncia do transportador. Uma
alimentacdo que permita bom controle de vazdo, com distribuicdo uniforme e regular de
solidos durante a operacéo é essencial para o bom desempenho do sistema. Para isso, diversos

critérios devem ser analisados, uma vez que diferentes condigdes de escoamento podem ser
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obtidas variando-se a geometria e as dimensfes do alimentador. Assim, parametros
relacionados ao material, ao sistema e a operacdo destes devem ser levantados e analisados

com cautela.

Existem diversos tipos de alimentadores empregados em sistema de transporte
pneumatico, os quais podem ser classificados de diferentes maneiras. Uma delas é pela
limitacdo em relagdo a pressdo, sendo: alimentadores a baixa pressdo (até 100 kPa), média
pressdo (até 300 kPa) e alta pressdo (até 1000 kPa). Essa pressdo limite esta relacionada,
principalmente, a propriedades de construcdo do alimentador e pressdo relativa ao leito
(MARCUS, 1990). Outra forma de classificacdo também empregada os divide em
volumeétricos, que oferecem vazdes volumétricas de solidos constantes, e gravimétricos, que
oferecem vazbes massicas de solidos constantes. Além disso, os alimentadores podem ser
classificados conforme dependéncia da vazdo de solidos em relacdo a vazdo de gas. Nesta
classificacdo, h& duas categorias: os independentes, que sdo basicamente os alimentadores
mecanicos (parafuso helicoidal, valvula rotativa, valvula gaveta, etc.) e os dependentes da

vazao de gas (valvulas “L” ou “J”, Venturi, tipo jorro, etc.).

A seguir serdo apresentadas as caracteristicas do alimentador Venturi, comumente

utilizado nas unidades de processo de calcinagéo.

2.4.1.3 Alimentador Venturi

O Venturi € um dos dispositivos de alimentacdo mais simples empregado em sistemas
de transporte pneumatico e apresenta grande eficiéncia do ponto de vista mecanico, por isso
sua popularidade em processos industriais. E constituido de trés partes: o cone de entrada, que
aumenta a velocidade do fluido de forma progressiva, a parte intermediaria cilindrica, onde
uma regido de pressdo negativa é formada devido a alta velocidade do fluido, e na qual os
solidos sdo inseridos, e o cone de saida, que diminui, também de forma progressiva, a
velocidade da mistura gas-sélido até valores proximos da velocidade anterior ao dispositivo.
A Figura 2-13 a seguir apresenta de forma esquematica um alimentador Venturi.

Solidos

e

Ar —p-

ﬂ

Figura 2-13: Alimentador Venturi (MARCUS, 1990).
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Assim, a ideia basica de um Venturi é obter uma elevada queda de presséo entre a
entrada e a “garganta” do equipamento, mas uma queda de pressdo pequena entre a entrada e
a saida desse dispositivo. O perfil do comportamento da pressdo ao longo de um Venturi esta

apresentado de forma qualitativa na Figura 2-14 a seguir.

1 L

ﬁl-___—ﬁ“‘—l

>z

Figura 2-14: Perfil de pressdo ao longo de um Venturi (MARCUS, 1990).

No projeto desse dispositivo, tém-se duas opc¢des: 0 Venturi classico ou o Venturi
modificado. O Venturi classico foi proposto por Hershel em 1887 e apresenta algumas
medidas pré-definidas, como o angulo do cone de entrada de 21° e o0 angulo do cone de saida
de 8° além das distancias das tomadas de pressdo. J& nos Venturis modificados, algumas
dessas relacOes sdo alteradas. A intencdo dessa mudancga no Venturi classico é minimizar as
secOes para manter a perda por atrito com a parede pequena. No entanto, a mudanca entre as
secOes precisam ser as mais suaves possiveis, mantendo assim as caracteristicas do
escoamento dentro do Venturi (LOPES, 2007). A Figura 2-15 a seguir apresenta um Venturi

vertical, modificado.
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Figura 2-15: Configuracdes de alimentacdo de um Venturi modificado (LOPES, 2007).
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A grande vantagem desse alimentador reside no fato de que, em um Venturi, a corrente
fluida acompanha constantemente as paredes da tubulacdo, o que faz com que a perda de
carga residual produzida seja pequena quando comparada com a de outros tipos de
alimentadores de mesmo principio (constricdo). Esta caracteristica torna a utilizacdo do
Venturi bastante interessante do ponto de vista industrial, pois influi de maneira significativa
na questdo econdmica do processo onde estd inserido. Porém, o mesmo apresenta

desvantagens, como restricdo da vazdo de solidos a valores relativamente baixos.

2.4.1.4 Gradiente de Pressdo e Regime de Escoamento

A estimativa do gradiente de pressdo e do regime de escoamento a partir de variaveis
conhecidas como vazdo de gas e dos sélidos, porosidade, diametro do tubo e caracteristicas
das particulas sélidas sdo essenciais para o0 dimensionamento dos transportadores pneumaticos
verticais. Por exemplo, a escolha do soprador adequado é realizada conhecendo-se a
velocidade necesséria para transportar o material. Esta é obtida a partir da queda de presséo,
necessaria para assegurar o transporte. No que se refere ao regime de escoamento, muitos
transportadores pneumaticos necessitam trabalhar no regime diluido devido ao tipo de
material que est& sendo transportado, sendo necessario conhecer primeiramente o regime que
sera estabelecido para uma determinada condi¢do de operacdo. Os diversos tipos de regimes

de escoamento gas-sélido foram apresentados no Item 2.2.

Um fluido puro escoando sofre a acdo de muitas forcas, que alteram diversos fatores
dessa massa fluida, como pressdo, temperatura, tensdo e deformacdo (PERRY, 1999). Se
particulas sdo inseridas nessa corrente fluida, a grandeza de algumas dessas forcas sdo
alteradas, além de surgirem outros fatores, como forcas eletrostaticas, atrito, etc. (MARCUS,
1990).

A alteracdo da pressdo de uma mistura que escoa ao longo da distancia axial denomina-
se queda de pressao, e constitui o principal dado em projetos de transportadores pneumaticos.
O gradiente de pressdo por unidade de comprimento pode ser estimado através de correlagdes
empiricas, modelos fenomenologicos advindos de balanco de quantidade de movimento ou,

ainda, a partir de diagramas obtidos experimentalmente.

Utilizando-se de correlagdes empiricas, de acordo com Sousa (2009), alguns autores
como Leung e Wiles (1976) e Khan e Pei (1973) apresentaram métodos de calculos baseados
em correlacdes de natureza empirica ou de extensdes da equacdo de Ergun (1952). Em relacéo

aos modelos, uma formulacdo comumente utilizada foi proposta por Capes e Nakamura
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(1973), constituido por equacdes diferenciais da continuidade e de quantidade de movimento
para as fases fluida e sélida.

Por fim, os gradientes de pressdao podem ser obtidos a partir de regressdo linear dos
dados experimentais de pressdo estatica em funcdo da posicao axial do tubo de transporte fora
da regido de aceleragéo. A partir disso, sdo obtidos os valores de gradiente de presséo que na
grande maioria dos casos séo utilizados para construir o diagrama similar ao proposto por
Zens (1949), de dP/dZ em funcéo de U (SOUSA, 2009).

Uma das dificuldades em se obter uma formulacdo geral para estimar o gradiente de
pressao € a existéncia de varios regimes de escoamento, conforme apresentado no Item 2.2,

que dependem principalmente da faixa de vazdo de ar utilizada para o fluido e o sélido.

2.4.2 Ciclones

Os separadores ciclénicos (ou ciclones) sdo equipamentos amplamente utilizados nas
industrias para extrair particulas sélidas de um fluido por meio da forca centrifuga. O fluxo de
gas que alimenta o ciclone, com alta concentracao de particulas, sofre um processo de inducéo
através de escoamento rotativo. A separacdo gas-solido ocorre devido a significativa
velocidade com a qual os gases entram na camara do ciclone de formato conico, cujas
particulas, por serem muito mais densas que 0s gases, ttm uma maior tendéncia a
permanecerem na trajetéria tangente ao escoamento rotativo, colidindo com as paredes da
camara. Com as frequentes colisdes, as particulas perdem velocidade e tendem a se desacoplar
do escoamento, caindo em dire¢do ao fundo da camara de onde sdo extraidas. Os gases,
limpos ou acompanhados de finas particulas, saem pelo tubo central no topo do ciclone em
movimentos do tipo vortex. Em certas situacGes, 0s gases podem ser acompanhados por
particulas maiores que, mesmo depois de separadas, entram novamente na corrente gasosa

devido a uma eventual velocidade excessiva no interior do ciclone (MISALLA, et al., 2011).

Comparando com outros equipamentos de separacgéo de particulados, os ciclones podem
ser destacados pela sua capacidade de operar em elevadas pressdes, concentragcdes de
particulados e temperaturas, além de possuirem um baixo custo de investimento e manutencgéo
devido principalmente a auséncia de partes mdveis. Entretanto, cabe citar a baixa eficiéncia
do ciclone quando operado com particulas pequenas (dp <5 — 10 um) e o seu elevado custo

operacional associado a acentuada queda de pressao no equipamento (OGAWA, 1987).

Os separadores ciclonicos podem ser classificados como:
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¢ Ciclone com entrada tangencial e fluxo em retorno;
e Ciclone de fluxo axial;

e Ciclone com entrada axial e fluxo em retorno.

Os ciclones tangenciais possuem uma eficiéncia de separacdo maior que a dos ciclones
axiais, uma vez que a forca centrifuga, principal agente na separacdo dos particulados,
costuma ser maior quando criada pela entrada tangencial do gas seguida de uma rotacdo do
mesmo dentro do ciclone, do que quando criada por meio de pas direcionais (LORA, 2000).

Como pode ser observado na Figura 2-16, os ciclones tangenciais sdo formados por um
corpo cilindrico de diametro D e altura h, seguido por um corpo cénico em que o didmetro
decresce até atingir o valor B, sendo H a altura total do ciclone (corpo cilindrico + corpo
conico). O gas concentrado em particulas entra tangencialmente pelo ciclone na secdo reta
“ab” e descreve um movimento descendente em espiral proximo das paredes (vortex exterior).
A secdo conica do ciclone constringe o vortex descendente invertendo o sentido de
escoamento do gas e formando um vortex ascendente na zona mais interior do ciclone. A
saida de gés € realizada no topo do ciclone atravé de um tubo cilindrico de diametro De e uma

altura S interior ao ciclone.

Descarga do gds D

hoio - b — L— De —l|

Forga de
resisténcia

Forga
centrifuga

Silo de
porticulados

Figura 2-16: Ciclone com entrada tangencial e fluxo em retorno (LORA, 2000).
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Durante a especificacdo e selecdo de um ciclone, devem ser considerados 0s seguintes
parametros: eficiéncia que se pretende atingir, consumo de energia, custo de investimento,

natureza fisica e quimica dos particulados e periculosidade (LORA, 2000).

2.4.2.1 Eficiéncia em Separadores de Particulas

Os ciclones sdo utilizados na saida de leitos fluidizados para separar os solidos da
corrente gasosa. Portanto, a eficiéncia do ciclone esta diretamente relacionada a perda de
particulas. A eficiéncia para um separador de particulados pode ser definida atraves de dois
diferentes conceitos, o de eficiéncia integral (ou total) e o de eficiéncia por fragcdes (LORA,
2000).

A eficiéncia total ¢é utilizada quando se dispGe dos resultados de medicbes da carga de

particulados na entrada e na saida do separador, e é dada pela seguinte equacao:

CO—C_QOCO—e_l €
Co QoCo QoCo

n= (equacdo 2.29)

A eficiéncia total também pode ser calculada a partir da eficiéncia de separacdo de cada
fragdo de tamanho, normalmente utilizada em projetos em que se conhece a granulometria do

particulado. A eficiéncia por fracdo pode ser definida como:

n= Z Nrifi (equacéo 2.30)
i=1

sendo:
ns — eficiéncia por fracdes: eficiéncia de separagdo das particulas com didmetro dy;.
fi — fracdo em massa de particulados de diametro dp;.

A Figura 2-17 apresenta um esquematico do ciclone, com um balan¢o méssico total do

sistema, introduzindo os conceitos de eficiéncia apresentados.
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Figura 2-17: Esquematico de um separador de particulados (ENVIRONMENTAL PROTECTION AGENCY,
2011).

A eficiéncia por fracdes varia para diferentes separadores. Assim, um ciclone
convencional para particulas de 20 um pode apresentar uma eficiéncia de 60%, enquanto um

ciclone de alta eficiéncia com este mesmo didmetro de particulas teria uma eficiéncia proxima
a90% (LORA, 2000).

Outros conceitos importantes da teoria de eficiéncia dos ciclones sdo definidos a seguir:

e Penetracdo: fracdo em massa dos particulados de diametro d,; que nédo séo separados

pelo ciclone, ou seja, que permanecem na corrente gasosa.

Pi=1—ng (equacdo 2.31)
P = d —C—l (equacao 2.32)
QCo Co = R =

e Diametro de corte (dp): didmetro das particulas que sdo separadas com 50% de
eficiéncia, ou seja, n+ =0,5.
e Velocidade de salto (us): velocidade minima do gas que evita a decantagdo das

particulas solidas do fluxo de gas que as arrasta.

0,4
gup,]"”? (ﬁ)
Ug = 5,3078[ pzpl : % D067 (,)?/3 (equagio 2.33)
-5
D
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Para conseguir uma alta eficiéncia de separagdo, a velocidade de entrada do gés deve ser
maior que a velocidade de salto, porém sem causar a reentrada das particulas ao fluxo de gas
(KOCH, et al., 1977).

2.4.2.2 Dimensionamento

Existem diferentes configuragOes de ciclones, sendo o ciclone de fluxo invertido com
entrada tangencial (Figura 2-18) o projeto mais comum utilizado industrialmente. O ciclone ¢é
composto por quatro partes principais: a entrada, a cAmara de separacao, a camara de poeira e
o vortex finder (GIMBUN, et al., 2004).

] o
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Figura 2-18: Dimensdes tipicas de um Ciclone de entrada tangencial (GIMBUN, et al., 2004).

Koch & Licht (1977) apresentaram uma abordagem para projeto de ciclones bastante
utilizada atualmente, que se baseia em sete razdes geométricas a serem especificadas em
termos do didmetro do ciclone: a/D, b/D, De/D, S/D, h/D, H/D e B/D. Os autores também
apontaram que, em um projeto viavel, as razbes geométricas adimensionais ndo podem ser
escolhidas arbitrariamente, e que restricdes devem ser observadas. A maioria dos modelos
matematicos usados nos projetos de ciclones depende de correlagcbes empiricas e semi-
empiricas que sao obtidas a partir de testes experimentais. Como exemplo, tem-se o ciclone
de alta eficiéncia proposto por Stairmand (1951), Lapple (1951), Smith; Wilson; Harris
(1979). A Tabela 2-5 apresenta os principais valores encontrados atualmente na literatura
(ECONOMOPOULOU, et al., 2002).



Revisdo Bibliografica 63

Tabela 2-5: Raz6es Geométricas de Ciclones

Ciclone de entrada Tangencial

Alta Eficiéncia Proposito Geral Experimental
Termo Descricdo Stairmand Swift Lapple Swift Kim & Dirgo Peterson
Lee & Leith & Whitby
D/D Diametro do corpo 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0
K.=a/D  Alturadasecao de 0,5 0,44 0,5 0,5 0,330 0,5 0,583
entrada
K,=b/D  Larguradasecdo de 0,2 021 025 0,25 0,225 0,3 0,208
entrada
Ks=s/D  Comprimento do tubo 0,5 05 0625 06 1,157 0,588 0,583
de saida
K.=Dy/D  Diametro do tubo de 0,5 0,4 0,5 0,5 0,257 0,333 0,5
saida do gés
h/D Altura da secdo 15 1,4 2,0 1,75 1,447 35 1,33
cilindrica
H/D Altura total 4,0 3,9 4,0 3,75 3,050 6,0 3,17
B/D Diametro da secdo de 0,375 0,4 0,25 0,4 0,482 0,375 0,5
saida de sélidos
K=I/D Comprimento natural 2,48 2,04 2,30 2,30 - 1,44 2,32

Fonte: (ECONOMOPOULOU, et al., 2002)

Independente da configuracdo utilizada no projeto de um ciclone, algumas

recomendacdes também costumam ser seguidas para se obter um melhor dimensionamento:

e a< S - utilizada para evitar uma curta trajetéria das particulas entre a secdo de entrada
e 0 tubo de saida;

e b < (D - D)2 — serve para evitar uma queda de pressdo excessiva no equipamento.
Conforme pode ser observado na Figura 2-19 esta relacdo influencia diretamente na
trajetdria da particula;

e H > 3D - para manter a ponta do vortex formado pelos gases dentro da se¢do conica do
ciclone;

e 0 angulo de inclinacdo do cone do ciclone deve ser de aproximadamente 7 a 8°, para
garantir um deslizamento rapido dos solidos;

e D¢/D = 0,4-0,5, H/De ~ 8-10 e S/D.~ 1 de modo a garantir a operacdo com maxima

eficiéncia;
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e P <248 kPa.
Vortex bom Vortex pobre
Entrada— —
— Entrada — -
— =
D
b<(D- D)2 b> (D - D)2

Figura 2-19: Padrao de fluxo para diferentes didametros de entrada nos ciclones (GIMBUN, et al., 2004).
2.4.2.3 Modelos Matematicos

Diversos modelos matematicos tém sido utilizados com sucesso para predicdao do
desempenho de ciclones, caracterizado pela eficiéncia de captura das particulas e pela perda
de carga que o gas sofre no equipamento. A eficiéncia de captura das particulas est& associada
a funcdo do ciclone, enquanto a perda de carga do gas esta diretamente relacionada com os

custos de operacdo do equipamento (consumo elétrico).

Ao longo dos anos, inimeras teorias sobre a captura de particulas em ciclones foram
desenvolvidas e se destacaram, desde a nogdo de diametro de corte definido por Lapple
(1951), passando pela teoria da “particula em equilibrio estatico” de Barth (1956) e pela
teoria-empirica de Leith e Lich (1972), melhorada por Dietz (1981), até as teorias de
difusividade finita de Mothes e Loffler (1988) e Li e Wang (1989).

Modelo de lozia e Leith

O modelo de lozia e Leith é derivado do modelo de Barth e baseia-se no balanco das
forcas centrifuga e de resisténcia ao escoamento, as quais sdo responsaveis pela conducao das
particulas solidas nos vortex. Este modelo é vélido para ciclones com D > 0,203 m e néo é

aplicavel a equipamentos que trabalham com elevadas pressoes.

A eficiéncia de coleta (5;) de particulas com diametro d,; pode ser calculada como:

i = - (dpc)ﬁ (equacdo 2.34)
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A partir de dados obtidos experimentalmente, lozia e Leith (1990) desenvolveram uma

equagao para prever o coeficiente  da (equacdo 2.34:

2

dpe ab ab x
= — —_pc - - (equacdo 2.35)
In(B) = 0,62 037m(um)+52unQﬂ)+1ﬂ5PnQﬂﬂ quag

O didmetro da particula capturado com 50% de eficiéncia é calculado pela equacgéo:

_ uQ

0,5
dpc = l—zl (equagéo 2.36)
TPpZcVt max

onde Z. e d. representam o comprimento e o didmetro do ndcleo e podem ser determinados a

partir de:
z.=H-S§ d<B (equagdo 2.37)
H-S5S |[d, )
z.=(H-S5) — D [— — 1] d>B (equagéo 2.38)
D\ _,|lB
(3)
-0,25 1,4

d. = 0,47D (C;—b) (%) (equagéo 2.39)

Enquanto v,,,, representa a velocidade tangencial maxima no interior do ciclone e pode

ser calculada pela equacéo:

061 1)
tmar = 6135 (52)  (3)
ab \D? D

Modelo de Li e Wang

-0,74 H -0,33

(5) (equagéo 2.40)

Li e Wang (1989) incluem em seu modelo o salto ou a reentrada da particula, assim
como a difusdo turbulenta existente nas paredes do ciclone. A expressdo analitica

bidimensional obtida pelo modelo foi desenvolvida baseada nas seguintes consideragoes:

e a velocidade radial e o perfil de concetracdo das particulas ndo sdo constantes dentro
do ciclone;
e as condicdes de fronteira considerando o coeficiente de difuséo turbulenta e o salto das

particulas nas paredes do ciclone séo:
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o C=C, e 0=0
ac D
¢ Dr;—(l—a)a)C e r=-
e a velocidade tangencial esta relacionada com o raio do ciclone por meio da relacéo
uR" = constante.

A distribuicdo de concentracdo no ciclone é dada por:

1 n
Co(ry — T'n)e_)L(K(l-"n)r1+ )

C(r,0) = T (equacdo 2.41)
w —— _rlin
fn eK(1+n) dr
onde,
D De (1 - n)(pp - pg)sz o
= — =— K= equacao 2.42
o =50 I =50 18ub(rl™™ — ™) (equag )
e
1-a0)Kw
A= ad-aka, (equacdo 2.43)

n
Drra)

A expressao resultante para a eficiéncia de coleta de particulas de qualquer diametro é

dada por:
np=1—e 6 (equacdo 2.44)
sendo que,
0, =2n(S+1L)/a (equacdo 2.45)

Modelo de Koch e Licht

A teoria de Koch e Lich (1977) leva em consideracdo a natureza turbulenta inerente aos
ciclones e a distribuicdo do tempo de residéncia do gas dentro do ciclone. O modelo descreve
0 comportamento das particulas na entrada e em regides de acumulo com as seguintes

consideragoes:

¢ avelocidade tangencial das particulas é igual a velocidade tangencial do fluxo de gés,

ou seja, ndo ha um deslocamento entre as camadas de gas e solido;
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¢ a velocidade tangencial esta relacionada com o raio do ciclone por meio da relacéo

uR" = constante;
Assim, a equacéo de eficiéncia é dada por:

0,5

np=1- e—Z(G;éQ(nH))m (equagao 2.46)
l
onde,
8K, )
= KZ—KIE (equacdo 2.47)
a
B ) (12D)%14 (T + 460)0'3 (equacéo 2.48)
"= 2,5 530
Ppds; (equacio 2.49)
T 18u

sendo G um fator relacionado com o dimensionamento do ciclone, n com o0 vortex € T é um

termo de relaxamento.

Modelo de Lapple

O modelo de Lapple (1951) foi desenvolvido com base no equilibrio de forgas, porém
sem considerar a resisténcia ao fluxo. A teoria utiliza a hipotese de que uma particula, ao
entrar no ciclone, é uniformemente distribuida pela abertura de entrada. A particula que viaja
da metade da largura de entrada do ciclone até a parede do mesmo é coletada com 50% de
eficiéncia. A relacdo semi-empirica desenvolvida por Lapple para calcular um didmetro de

corte de 50% é dada por:

9ub 0,5
d.. = (equacéo 2.50)
pe lanevi (pp — pg)l

onde N, representa 0 numero de revolugdes:

H- h] (equacgdo 2.51)

WEC
€ a 2

A eficiéncia de particulas coletadas é dada por:
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1
1+ (dpe/dy)”

Nri (equacgdo 2.52)

2.4.2.4 Queda de Pressédo (AP)

A queda de pressdo em um ciclone € um fator importante para os operadores deste
equipamento - uma queda muito acentuada representa maiores custos energéticos com a
exaustdo de gas. Porém, um aumento na queda de pressao dos ciclones normalmente significa

um melhora no rendimento de coleta dos sélidos.

A queda de pressdo no ciclone é expressa de forma mais conveniente em termos da
pressdo cinética nas vizinhancas da area de entrada do ciclone. Existe uma consideravel queda
de pressao com a succdo do fluido na entrada do duto e durante a passagem por todo ele; essa
queda de pressdo pode ser dividida entre a queda de pressdo do gas e queda de pressdo dos
solidos. As perdas referentes ao atrito que ocorre entre sélidos e 0 gas com as paredes do duto
sdo despreziveis frente as perdas por aceleracdo. A velocidade de entrada no duto depende da
razdo de alimentacdo particula/gas; quanto maior a razdo, menor essa velocidade e maior a
gueda de pressdo causada pela desaceleracdo das particulas. Desta forma, associam-se as

perdas de pressdo nos ciclones com os seguintes fatores:

e atrito no duto de entrada;

e contracdo/expansao na entrada;

e atrito nas paredes;

e perdas cinéticas no ciclone;

e perdas na entrada do duto de saida;

e perdas de pressao estatica entre a entrada e saida.

Uma das primeiras teorias sobre a queda de pressdo em ciclones foi proposta por
Shepherd e Lapple (1939), e partiu da equagéo de Bernoulli:

2
pv

> (equacgdo 2.53)

AP =¢§

onde & é um fator constante para cada tipo de ciclone, v, € a velocidade de entrada do gas e p

é a densidade do gas com as particulas solidas.

Shepherd e Lapple (1939) foram os primeiros a abordar o efeito da concentracdo de

solidos na queda de pressdo, observando que a mesma diminui com o aumento da
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concentracdo de solidos. Eles atribuiram esse fato a inércia das particulas que, quando entram
em movimento perpendicular ao escoamento do gas, tendem a equalizar a quantidade de
movimento do gas em camadas adjacentes. Eles também foram pioneiros em uma equacéo

para estimar &;

=16 ab (equacdo 2.54)
A (equacéo 2.54) fornece a queda de pressdo em N/m?, sendo a, b, De, as dimensdes do

ciclone.

Linttlejohn (1978) afirma que, se a vazdo de gas for mantida constante, quando iniciada
a alimentacdo de sélidos ocorrerd uma grande transferéncia de momento do gas para 0s
solidos, produzindo-se o arraste. Portanto, a velocidade do gas reduz-se e a queda de pressdo
diminui (SILVA, 2006).

2.4.2.5 Comparativo de modelos

Conforme pode ser observado na Figura 2-20, GIMBUN et al. (2004) propuseram um
comparativo entre os resultados de eficiéncia previstos pelos diferentes modelos encontrados
na literatura e os diferentes valores operacionais apresentados por Kim e Lee (1990) no caso
2, e Ray et al (2000) no caso 1.

Caso 1 Caso 2
-— 100 modified

Lapple lozia & )
_— Leith 4/

100

Li & Wang
modified ~__

[
/' _-lozia & Leith __—
. n

-

Koch &

Koch & Licht Licht

50 50

Grau de Eficiéncia (%)
Grau de Eficiéncia (%)

Li & Wang

0.0 20 40 6.0 80 00 00 20 10 6.0 8.0 10%0
Diametro de Particulas (um) Didmetro de Particulas (um)
Figura 2-20: Comparativo entre modelos de eficiéncia de ciclones (GIMBUN, et al., 2004).

Quando comparado com os valores experimentais, 0 modelo de Li & Wang apresentou
uma excelente resposta para as condigdes ambientes. Os resultados para os modelos de Lapple
e Koch & Licht subestimaram os valores de eficiéncia para particulas de grandes didametros e
superestimaram os valores para particulas pequenas. O modelo de lozia & Leith mostrou uma
boa concordancia para ciclones com diametro entre 0,25 — 0,4m, no entando, é incapaz de

prever com precisao a eficiéncia para ciclones de pequeno diametro (D < 0,1 m).
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2.4.3 Precipitadores Eletroestaticos

O precipitador eletrostatico € um dispositivo usado para remover particulas sélidas ou
liquidas suspensas em um meio gasoso usando forcas eletrostaticas. O precipitador
eletrostatico agrega ndo somente a funcdo de filtragem a seco de gases poluentes, mas

também a de retencdo de particulas para posterior precipitacdo (CUNHA, 2005).

Nathanson (1986) o definiu como um equipamento de reducdo da poluicdo do ar que
remove material particulado dos gases, fazendo-os fluir através de um campo elétrico.
Complementarmente as defini¢cGes dadas por Cotrell e Nathanson (1986), é possivel dizer que
a remocdo das particulas ocorre pela utilizacdo de um sistema de abate de material particulado
(JMA, 2003). A Figura 2-21, a seguir, realca a vista das divisdes internas do precipitador onde

ocorre o transporte dos gases e retencdo de particulas.

Viga doTeto Caixa do Isolador Transformador/ Retificador

Placas de
Distribuicdo
de Gas

Porta de Inspecdo

Carcaca

Tremonhas

Placas Coletoras Sistema de Emissdo

Figura 2-21: Corte e vista do precipitador eletrostatico (CUNHA, 2005).
Além das industrias, os precipitadores também sdo usados para limpar o ar em hospitais,
areas residenciais e comerciais e areas de trabalho. Exibem qualidades superiores a outros

tipos de filtros, como:

a) baixa poténcia necessaria para seu funcionamento;

b) baixa perda de carga no escoamento;

c) altissima eficiéncia (99 a 99,9%) de filtragem, mesmo para particulas menores que 0,3
Hm;

d) simplicidade de manutencéo e baixos custos operacionais.
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2.4.3.1 Principio de Funcionamento do Precipitador Eletrostatico

Processos elétricos, de transporte e mecanicos ocorrem interdependentemente nos

precipitadores eletrostaticos, conforme esquematizado na Figura 2-22 a seguir.

Cabo de alta

taiisEs Fornecimento

Alta-tensao

Barra condutora de
alta tensao

Eletrodo de descarga Entrada de
7 tensao

Placa distribuidora ~
de fluxo

A

Entrada de gas

e

Placa coletora

Peso

Figura 2-22: Vista simplificada dos processos em um precipitador (OZAWA, 2003).

Na regido de entrada dos precipitadores, as particulas sdo carregadas eletricamente por
fons gerados nas regides de descarga elétrica (onde ocorrem campos elétricos de alta
intensidade). As particulas assim carregadas sdo atraidas pelas placas coletoras pelas forcas
elétricas onde se depositam, criando uma camada. A espessura dessa camada tende a
aumentar continuamente, diminuindo a eficiéncia do precipitador. Assim, torna-se necessario
sacudir as placas coletoras a intervalos regulares, para se evitar uma deterioracdo demasiada

da eficiéncia e para a remocéo final do particulado assim precipitado (OZAWA, 2003).

A Figura 2-23, a seguir, esquematiza o principio de funcionamento de um precipitador
eletrostatico. Uma alta tensdo aplicada nos eletrodos de emissdo (E.E.) por um transformador
retificador gera, inicialmente, um campo elétrico de alta intensidade em torno dos E.E.. A
descarga de corona resultante ioniza as moléculas dos gases presentes entre os eletrodos de
captacdo (E.C.) e os E.E.. As moléculas ionizadas, em movimento, colidem com as particulas
de pbd presentes nos gases de combustdo eletrizando-as, em sua grande maioria,

negativamente. As particulas ionizadas negativamente sdo atraidas aos E.C. e as carregadas
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positivamente sdo atraidas aos E.E., devido as forcas elétricas resultantes do campo elétrico

gerado pela diferenca de potencial aplicada entre os eletrodos (OZAWA, 2003).

PARTTCULAS TE PO
ELETRON  prprRIzaDas

ZLETRODO DE o COLETADAS
EMISSAO | ’o/ G

® NEUTRA  IONIZADA
MOLECULAS DE G4S

0]

ELETRODO DE
CAPTAGAO

RETIFICADOR

& L TRANSFORMADOR ® [‘

Figura 2-23: Principio de coleta de um precipitador eletrostatico (OZAWA, 2003).
2.4.3.2 Partes Integrantes do Precipitador Eletrostatico
A Figura 2-24, a seguir, apresenta as partes estruturais que compdem o precipitador

eletrostatico.

Transformador
Telhac!lo Retificador  porta de Acesso

Cobertura

“~.Motoredutor Sistema
de Batimento

“~Tremonha

Chapa Chic/a/na

Figura 2-24: Partes integrantes de um precipitador eletrostatico (OZAWA, 2003).
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a) Estrutura suporte - Sdo o0s elementos estruturais como as colunas e vigas que suportam
0 elemento principal, a carcaca.

b) Plataformas/ escadas de acesso - S&o 0s elementos externos que permitem o acesso a
todos os niveis do equipamento, seja para inspecdo ou manutencdo, e sdo utilizados na
fase de montagem mecénica.

c) Carcaca - A carcaca do precipitador totalmente estanque é dimensionada em
conformidade com as condicGes de projeto. Seu formato €, em geral, como uma
grande caixa, em que as arestas formam elementos estruturais de sustentacdo e as
faces, sem funcdo estrutural, sdo dimensionadas para suportar a pressao interna dos
gases. Nas paredes frontal e traseira da carcaca, estdo ainda instalados os bocais de
entrada e saida dos gases. Além disso, as vigas do teto e colunas laterais sustentam e
transmitem as cargas dos elementos internos as estruturas suportes do precipitador
eletrostatico. Estdo ainda presentes as paredes laterais de fechamento da carcaca,
paredes frontal e traseira, vigas laterais, tremonhas e portas de acesso.

d) Partes internas - As partes internas sdao formadas pelo conjunto dos eletrodos de
emissdo (E.E.), conjunto de eletrodos de captacdo (E.C.), passarelas internas e chapas
chicanas.

e) Conjunto do transformador retificador - O conjunto do transformador retificador é
formado por uma secéo de baixa tensdo, para conectar e desconectar o equipamento do
sistema e para ajustar, controlar, regular, limitar e supervisionar a corrente e tenséo; e
uma sec¢do de alta tensdo, para transformar a tensao e retificar a corrente.

f) Sistema de aquecimento dos isoladores suportes e de batimento - O sistema de
aquecimento dos isoladores tem como finalidade evitar a condensagéo de umidade em
suas superficies, que pode provocar fugas de corrente elétrica promovendo danos ao

equipamento.

2.4.3.3 Caracteristicas do Precipitador Eletrostatico

Os precipitadores eletrostaticos podem apresentar varias configuracfes, entre elas, a
configuracdo de placa e arame, e de placa plana. Quanto a localizagcdo dos precipitadores,
tem-se basicamente os precipitadores de superficie fria e de superficie quente. Os
precipitadores de superficie fria ficam localizados apds o pré-aquecedor de ar (temperatura de
operacdo na faixa de 130 a 180°C) e os de superficie quente ficam localizados antes do pré-

aquecedor de ar (temperatura de operacao na faixa de 300 a 450°) (CORA, 2006).
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todas

Os precipitadores eletrostaticos podem ser projetados (ou dimensionados) para atender
as exigéncias de controle de particulados (CORA, 2006). Varios fatores que afetam o

dimensionamento de um EPS (Precipitador Eletrostatico) incluem:

a)

b)

2.5

Combustivel e caracteristica das cinzas - refere-se ao combustivel e os constituintes
das cinzas. Constituintes como mistura, enxofre, sodio e potassio favorecem o
recolhimento das cinzas e a reducdo do tamanho do equipamento, ao passo que 0s
constituintes calcio, silicio e magnésio dificultam a captura das cinzas e aumentam o
tamanho do equipamento.

Condicdes de operacdo - a temperatura do gas tem um efeito direto nas particulas dos
residuos das cinzas e no volume de fluxo que passa diretamente ao precipitador. Os
EPS possuem duas faixas de temperaturas Otimas (abaixo de 150°C e acima de
315°C). Operagdes em grandes faixas podem comprometer o desempenho devido a
complicacgdes de outros fatores. O fluxo de gas afeta diretamente o dimensionamento.
A méxima eficiéncia do EPS ¢ alcancada quando o fluxo de gas esta distribuido
uniformemente em relacéo a secdo transversal da unidade.

Tamanho da particula e carregamento - o tamanho da particula afeta o projeto e
desempenho do precipitador eletrostatico. Um EPS é menos eficiente para particulas
pequenas do que para particulas grandes. A aplicacdo de um EPS com grande
percentagem de particulas pequenas pode necessitar de mais superficie de coleta ou

menor velocidade do gas para alcancar baixas emissdes na saida.

TEORIA DOS GRAFOS

Atualmente, a teoria dos grafos é uma das areas mais importantes da matematica

discreta. Criada por Leonhard Euler, durante a resolucdo do problema das pontes de

Konigsberg em 1736, teve seu desenvolvimento na segunda metade do seculo XIX, quando

Arthu

r Cayley dedicou-se a desenvolver formulas estruturais de compostos quimicos.

Hoje, a teoria dos grafos tem sido aplicada em diversas areas como a informatica,

investigacdo operacional, economia, sociologia, genética, dentre outras, uma vez que constitui

umm

odelo matematico ideal para o estudo de relacdes entre objetos discretos.

Um grafo simples G consiste num conjunto finito e ndo vazio V(G) de elementos

chamados vértices e num conjunto finito A(G) de pares ndo ordenados de elementos distintos

V(G),

chamados arestas.
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Habitualmente, representa-se um grafo simples G = (V(G), A(G)) por um diagrama no
qual os Vvértices sdo representados por circulos e as arestas por linhas unindo os Vvértices
adjacentes, conforme pode ser observado na Figura 2-25. Nesta, um grafo simples com o

conjunto de vertices Vv={1,2,3,4,5,6} e um conjunto de arestas
A={{1,2}{1,5},{2,3}.{2,5},{3.4}, {4,5},{4,6}} € exibido.

Figura 2-25: Exemplo de um grafo com 6 vértices e 7 arestas.

Um grafo dirigido (ou abreviadamente, digrafo) D consiste num conjunto finito néo
vazio V(D) de elementos chamados vértices, e num conjunto finito A(D) de arestas orientadas
(eventualmente multiplas), chamadas aros. A Figura 2-26 exemplifica um digrafo com um
conjunto de vértices V={1,2,3,4,5,6} e um conjunto de arestas A={{2,1},{5,1}{2,3},

{5,2},{3,4},{4,5},{6,4}}.
(s)
OReC
()2)

Figura 2-26: Exemplo de um digrafo com 6 vértices e 7 arestas.
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3 MODELO DE ESTUDO

O modelo proposto para simulagdo da unidade de calcinacdo de alumina baseia-se no
conceito de uma Coluna de Estagios de Equilibrio Reativo de Contato Contra-corrente
descrita em termos de diagramas do tipo Grafos Orientados. Esta descricdo corresponde a um
conjunto de unidades (vértices) acopladas nas quais as correntes que saem de cada unidade
estdo em Equilibrio Termodindmico (Térmico, Mecénico, Quimico e de Fases) satisfazendo
aos balangos méassicos de componentes, energético e de momento estabelecidos.

Assim como em uma coluna de destilacdo reativa, 0 modelo proposto utiliza o Sistema
de Equacdes MESH — Balanco de Massa Reativo de Componentes (M), Equilibrio de Fases
(E), Somatdrio das Fracdes Molares igual a 1 (S) e Balango de Entalpia (H) — para descrever o

processo estacionario continuo da desidratacdo do hidroxido de aluminio a alumina.

O problema consiste na construcdo de uma unidade de célculo que, por meio dos
balancos de massa e energia, busca o Equilibrio Termodindmico dos veértices para o sistema
em Regime Estacionério. Este Equilibrio Termodindmico em Regime Estacionario é um
estado em que 0s processos de transferéncia de massa e reagfes quimicas existem em cada
vértice, cumprindo o alcance do Equilibrio Quimico (i.e. reacdes a altas velocidades). A
existéncia de Equilibrio Quimico significa que as reacdes quimicas nem sempre completam-se
totalmente, ao invés disto, conversGes podem ser parciais e alguns reagentes e produtos

coexistem nas correntes efluentes de vértices.

Simplificadamente, cada uma destes vértices € um Estagio ou Andar de Equilibrio, no
qgual o contato gas-sélido ocorre em contra-corrente. Correntes de solido fluidizado
movimentam-se para baixo e correntes de gas (com solido de arraste) movimentam-se para
cima. O calcinador de fluidizacdo circulante (FBC) é constituido por uma cascata de estagios
ou andares em equilibrio interno que vdo promovendo, sucessivamente, a desidratacdo do
hidroxido de aluminio. Para cada andar € necessario calcular a temperatura de equilibrio, a

entalpia total, a composicéao e vazao das correntes de saida e a pressao.

A estrutura para representacdo deste modelo, com sucessivas camadas de equilibrio,
utiliza a metodologia de grafos direcionados, o qual ja foi aplicado anteriormente com sucesso
por Passos (2002) na modelagem de processos de separacdo por adsorcdo gas-solido e por
Barbosa (2004) na modelagem da absorcdo de CO, e H,S com misturas aquosas de

etanolaminas.
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A Figura 3-1 representa um andar de equilibrio genérico recebendo diferentes correntes
com suas respectivas propriedades (temperatura, pressdo e composicdo molar). Para esse
andar se constréi um descritivo de calculo dos balancos de massa, energia e momento,

obedecendo-se também as equacdes que regem as condi¢des minimas de fluidizacéo.

Vj+1T l LJ

Figura 3-1: llustragdo de um andar de equilibrio genérico

3.1 ESTRUTURACAO DO PROBLEMA EM FORMATO DE DIGRAFO

O modelo em estudo estrutura-se em um digrafo ou grafo orientado. A unidade béasica
de equilibrio termodinamico (vértice) corresponde a porcdes de discretizacdo espacial do
calcinador de leito fluidizado, bem como também a equipamentos auxiliares (ciclones,
Venturis e precipitadores eletroestaticos) e pontos de divisdo (divisores) e de unido (mistura)

de correntes do fluxograma.

A abordagem em digrafos é uma forma eficiente e poderosa de descricdo de
fluxogramas e equipamentos complexos de processo. Nos digrafos os vértices sao
interconectados por correntes de entrada e saida denominadas de arestas. Dessa forma, as
“correntes de massa e energia” sdo substituidas pelas arestas correspondentes, com origens e
destinos definidos pela conectividade do processo. Cada aresta estd conectada com seus
vertices de origem e/ou destino, sendo responsavel por carregar o efeito de uma perturbagéo

(quantidade de material ou energia) ao vertice a que esta conectada.

As correntes s@o definidas como pertencentes a seis classes de arestas: V (corrente de
gas+solido ascendente), L (corrente de sélidos descendente), F (carga de solidos), G (carga de
gas), Q (carga térmica pura) e W (carga de combustivel). Por outro lado, temos para as classes
de vértices: R (Reativo), C (Ciclone), V (Venturi), P (Precipitador Eletrostatico), MS
(Misturador de Sélido), MG (Misturador de Gas), DS (Divisor de Sélidos) e DG (Divisor de
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Gés). Na ldgica do digrafo, todas as arestas que deixam um vértice (R, C, V, P, MS, MG, DS,
ou DG) trazem as composi¢fes de equilibrio predominantes nas condigdes do Vvértice

respectivo.

Os veértices sofrem e exercem perturbacGes sobre outros vértices por meio das arestas L
e V, enquanto as arestas F, G, Q e W sdo responsaveis pelas perturbacdes entre o meio

externo e os veértices.

A Figura 3-2 representa um trecho do reator FBC colocado sob a forma de digrafo,
apresentando trés vertices de equilibrio j-1, j e j+1. Vértices ndo necessitam seguir nenhum
padrdo de numeracdo podendo essa ser totalmente arbitraria, porém univoca. Na maioria dos
exemplos nessa Dissertacdo eles foram numerados em ordem crescente, de cima para baixo
ou de baixo para cima, apenas para efeito ilustrativo. Propriedades como presséo,
temperatura, entalpia e composicao pertencem aos Vveértices e sdo transmitidas as suas arestas
de saida. Além disso, cada vértice pode receber perturbagdes de sélidos e/ou gas do ambiente

ou de outros vértices.

Figura 3-2: llustracdo de um diagrama orientado — Digrafo.

As equacOes que descrevem o processo de calcinagdo devem ser escritas somente para
0s Vértices, ou seja, ndo existem equacOes de arestas. As relagdes existentes nos vertices sao:
Balancos Materiais (BM), Balancos de Energia (BE), Balancos de Momento, EquagOes de
Equilibrio Liquido-Vapor para a agua (ELV) e equacgdes representativas do sistema de
fluidizacdo. O Equilibrio Quimico associado as reagdes quimicas do calcinador sera aplicado

de forma simplificada conforme o seguinte:
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e Reacdo de Combustdo é totalmente espontanea em qualquer temperatura sendo
completada até eliminar um ou mais reagentes (6leo combustivel e oxigénio);

e Reacdo de Calcinacéo € acionada paulatinamente em funcdo da temperatura e da
disponibilidade de reagentes (hidroxido de aluminio);

e A vaporizacdo de agua serd tratada como uma reacdo quimica similar a de
calcinagdo com grau de avanco definido pela temperatura e pela disponibilidade

de reagente (&gua liquida).

3.2 DEFINICOES PARA REPRESENTACAO DO PROCESSO EM DIGRAFOS

A seguir sdo definidos pardmetros necessarios para a modelagem da unidade de

calcinacao utilizando digrafos.

3.2.1 Tamanho das Variaveis
Representam o numero de vértices ou arestas necessarios para modelagem da unidade

de calcinacdo. Séo eles:

Ng: numero de vertices R do FBC.

Nc: numero de vértices C de ciclones.

Nyv: numero de vértices V de misturadores tipo Venturi.

Np: nimero de vértices P de precipitadores eletroestaticos.

Nwms: nimero de vértices MS de pontos de mistura de solidos.

Nme: nimero de vértices MG de pontos de mistura de gases.

Nps: nimero de vértices DS de pontos de divisdo de solidos.

Npg: numero de vértices DS de pontos de divisdo de gases.

N: nimero total de vértices (N = Ng + Nc + Ny + Np + Nus + Nme + Nps + Npg).

ne: ndmero de componentes.

ny: numero de arestas V de correntes ascendentes.

n;: numero de arestas L de correntes descendentes.

ng: nUmero de arestas F de carga de solidos.
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ng: numero de arestas G de carga de gas.
ny,: nimero de arestas W de carga de 6leo combustivel (com vapor de agua).
no: nimero de arestas Q de carga térmica.

3.2.2 Vetores de Vértices e Arestas

Definem-se os conjuntos de veértices e arestas do digrafo com os seguintes elementos:

e Elemento de Reacdo do FBC: Vértices R (Ngx 1)
e Ciclone: Vértices C (Ncx 1)
e Venturi: Vertices 14 (Ny x 1)
e Precipitador Eletroestatico: Vértices P (Np x 1)
e Misturador de Sélidos: Vértices MS (Nys x 1)
e Misturador de Gas: Vértices MG (Nye x 1)
e Divisor de Sélidos: Vértices DS (Npsx 1)
e Divisor de Gés: Vertices DG (Npg x 1)
e Correntes V (correntes ascendentes): Arestas 14 (ny x 1)
e Correntes L (correntes descendentes): Arestas L (n,x1)

e Correntes F (carga de sélido): Arestas F (np x 1)
e Correntes G (carga de gas): Arestas G (ng x 1)
e Corrente W (carga de 6leo): Arestas w (ny x 1)
e Corrente Q (carga térmica): Arestas Q (ng x 1)

3.2.3 Variaveis de Vertice (T, P, X, Y)

Representam as variaveis utilizadas para o calculo do equilibrio termodinamico nos
vertices do digrafo. As unidades de propriedades e coordenadas de estado estdo basicamente
expressas no Sistema Sl (K, mol/s, ki/mol, kW, m, m? m?3, etc), com excesséo da pressio que

¢ utilizada em bar.

[><

> vetor (n x 1) das fragdes molares de uma corrente do tipo L.

=<

> vetor (ne x 1) das fracGes molares de uma corrente do tipo V.

Tt : vetor (N x 1) de temperaturas nos vértices.
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Pt : vetor (N x 1) de pressdo nos vértices.

: matriz (n. X N) das fragcfes molares de todas as correntes do tipo L.

[1><

: matriz (nc X N) das frac6es molares de todas as correntes do tipo V.

=<

X = [X0, X5 0, Xn] Y =[Yy, Y, Yyl

3.2.4 Tipos de Vértices

Uma grande variedade de vertices foi concebida para a descricdo do calcinador, embora
nem todos eles estejam presentes em uma dada configuracdo de processo. A seguir serdo

apresentadas as caracteristicas inerentes a cada um dos tipos de vértices em analise.

Reator (R) Ciclone (C)

LouF Vv \Y
W N> Q W= Q

L VouG L \Y

Aplica contato + separacdo contra corrente  Aplica contato + separacdo tipica do ciclone
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Venturi (V)
LouF \Y
N> Q
VouG

Aplica contato + mistura tipica do Venturi

Misturador de Solidos (MS)

LouF L

Aplica balanco de massa e entalpia da
mistura sélida

Precipitador eletroestatico

Aplica separacdo tipica do precipitador

Misturador de Gases (MG)

vV VouG

Aplica balanco de massa e entalpia da
mistura gasosa
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Divisor de Sélidos (DS) Divisor de Gases (DG)

Aplica balanco de massa e entalpia da

Aplica balanco de massa e entalpia da
separacao de solidos

separacdo de gases

3.2.5 Variaveis de Aresta

As variaveis de aresta ndo participam do célculo do equilibrio termodinamico.
Conforme representado abaixo, sdo vetores responsaveis por quantificar os fluxos molares
entre vértices adjacentes e taxas de energia desprendida em cada vértice.

Lz[?], (ny X 1)

(ny X 1) D exy
L mol/s -
ng

mol/s = QnQ kw

)

3.2.6 Parametros de Carga

Representam as quantidades molares de solidos, gas e 6leo nas entradas do digrafo,

assim como suas propriedades de temperatura (T), pressao (P), entalpia (H) e composicéo (X).

Xe = (Ko Koo o Xon, ) (e x )
Fl -
F=|: Pt = [Pey, Prg, ., P (1xnp)
Fop — [Pri:Prao o' Prnc, bar
t _ (1 xng)
(carga de solidos) Tr = [Te1, Tezs ooos Tong ) K
mol/s
1x
HE = [Hpy, He, o Heny ), (1 xnp)

kJ/mol
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o<l

(carga de gas)
mol/s

|}

(carga de Gleo)
mol/s

3.2.7 Matrizes de Incidéncia

Tg

H_g ES [HGll ch,

)ﬂ = [KWPKWZ' ey
@ = [PWIFPWZI ey

& = [TWIF Twz, ey

= [)_(Glf)_(GZ'
= [PGli Pcz, ey

= [TGli Tcz, ey

% == [HWIF sz, ey

’ )_(G‘ng]’

PGnG];

TGTLG]'

) HGng]'

)_(an] ’

PWnW]'

TWnW]'

HW"W]'

(n¢ X ng)
(1 xng)
bar

(1 xng)
K

(1xng)
kJ/mol

(n¢ X ny)

(1 xny)
bar

(1 xny)

(1 xny)
kJ/mol

Sao responsaveis pelo mapeamento de conectividade entre vértices e arestas, indicando

quais arestas estdo relacionadas com cada Vértice, incidindo sobre ele ou deixando-o0. Atuam

nas equacdes de balanco material e de balanco de energia de vértices, selecionando nos

vetores das arestas e nas matrizes de fragdes molares os efeitos relevantes de cada vértice. Sao

definidos 3 tipos de matrizes de incidéncia para todas as classes de arestas: a matriz de

incidéncia comum (M) a matriz de incidéncia em entrada (ME) e a matriz de incidéncia em

saida (Ms). O conceito de formacdo destas matrizes é apresentado a seguir.

i ]

M
M
M, j
M
M

=+1: Aresta j chega ao vértice i.

(i. 1)
(i, j)=—1: Aresta j deixa o vértice i.
(i.5)=

5(i, j)=+1: Aresta j deixa o vértice i.

®(i, j)=+1: Aresta j chega ao vértice i.

0: Aresta j ndo incide no vértice i.

Caso contrario, M*(i, j)=0.
0

Caso contrario, M = (i, j) =
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As matrizes de incidéncia utilizadas no modelo proposto sé&o as seguintes:

My: (N x n,); Mg (N x n,); Mf/q (N x n,);

gL:(anL); gLE:(anL); gf: (N xnp);
gF: (N x ng); g(;: (N x ng); gwi (N x ny);
My = M — M M, = ME 3

3.2.8 Funcao Diagonalizadora

Define-se o operador D como um “diagonalizador” de vetores, ou seja, transforma um

vetor v (nyet X 1) em uma matriz do tipo diagonal principal de tamanho (Nyet X Nyet) COM 0S

elementos do vetor na diagonal.

D(v) = DIAG(v)

3.3 MODELO DE EQUILIBRIO TERMODINAMICO

O modelo de regime estacionario do calcinador é resolvido com iteracbes em
substituicdes sucessivas em duas camadas de céalculo conforme pode ser observado na Figura
3-3. Em cada iteracdo inicialmente resolve-se o estado de equilibrio termodindmico dos
vértices (via definicdo de graus de avanco de reacBes quimicas acopladas a seus efeitos
térmicos, efeitos de secagem, além de balangos de massa de componentes e de energia). Em
seguida resolvem-se os balancos de momento dos vértices de modo a obter o transporte de
solido nas arestas V (e por diferenca determinar arestas L) e verificar condi¢cdes de

fluidizacéo, hidrodindmica e quedas de pressao nos vértices.
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Entrada das Cargas
F,G,N, W

Funcido 1
Determinacgdo das arestas de - Célculo da T de equilibrio
entrada L e V com base nos - Calculo da composi¢ao molar N final
vértices de origem. (aplicado simultaneamente a todos os
vértices)

Fungao 2
- Calculo das correntes L e V de saida
- Calculo do AP de cada vértice

Comparacgao da temperatura de cada
N3do convergiu vértice e do nimero de mols de cada
componente de todas as arestas Le V

com valores da iteragao anterior.

Convergiu

Figura 3-3: Algoritmo de resolucéo do modelo de equilibrio termodinamico.

A Fungdo 1 possui como parametros de entrada os valores da vazdo molar e as
temperaturas em cada aresta, e executa como primeiro calculo a determinacdo das taxas
entalpicas das correntes que entram nos vértices. Uma vez estabelecido o valor das taxas
entalpicas totais dos vértices, dados pela soma das taxas de entalpias das respectivas correntes
de entrada, sdo realizados, pelo método numérico das secantes e das equagdes de balango de
massa (BM) e balango de energia (BE), os calculos que definem a temperatura de equilibrio e
a composicdo molar final dos componentes em cada vértice. As equacles de vértices sdo

apresentadas a seguir em modo matricial/vetorial:



Modelo de Estudo 87

e Balanco de massa de componentes (BMC)

[1><

M7.D(L).M; +Y. M. D(V). My + X;.D(G). M5 + Xr. D(E)- M + Xw.D(W). Myy

+H.GAV =0

e Balanco de Energia (BE):
Hf.M§.D(L). M} + Hyj. My. D(V). My + HE. D(F). M + HE. D(G). Mg + Hyy. D(W). My,
=0t

Estabelecido o equilibrio termodindmico de vértices, a Funcdo 2 executa um simples
papel de separador de s6lidos baseado nos conceitos e equacGes de fluidizacdo apresentados
anteriormente (Capitulo 2) visando a determinar o transporte pneumatico de solido nos
efluentes V dos vértices, as quedas de pressao de vertices, os hold-up’s de equilibrio de
solidos em cada vértice e as remanescentes taxas de saida de solido pelos efluentes L dos
veértices. Esta rotina determina as taxas de solidos que devem deixar o vértice pelas correntes
ascendentes e descendentes. Para isto é implementado Balanco de Momento (QM) de vértices

caracterizado, em cada vértice, por:

e Direcdo de QM positiva orientada para cima;

e Taxa de Entrada de QM contabilizado a partir das entradas nos vértices;

e Porosidade (VOID) e hold-up de solido do leito do vértice admitindo-se velocidade
superficial minima de fluidizacdo com Fator de Atrito via Equacédo de Ergun;

e Contabilizacdo da Taxa de Destruicdo de QM pela acéo gravitacional no hold-up de
solido do vertice;

e Contabilizacdo da Taxa de Saida de QM através das correntes de saida do vértice;

e Determinacdo da Queda de Pressdo do vértice via modelo de transporte pneumatico

vertical pelas equagdes de Vogt-White (1948).

Desta forma, o algoritmo utilizado para simulagédo do calcinador de alumina recebe
como entrada a descri¢do do dimensionamento do processo e as cargas materiais de sélido, ar
e combustivel pelas arestas F, G e W, calculando, por meio de um processo iterativo, 0s
valores de estado estacionario das correntes L e V, assim como, os valores de estado
estacionario das variaveis de vértices (temperatura, pressao, composicdo e taxas de graus de

avanco de reagfes quimicas).

A cada iteracdo, os valores de taxas molares de todos os componentes de cada aresta,

adicionados das temperaturas de vértices, sdo comparados com os resultados da iteragdo



Modelo de Estudo 88

anterior, sendo o modelo dito como “convergido” somente quando as diferencas de todas

estas variaveis atingem uma tolerancia maxima aceitavel.

3.4 MODELAGEM PARA PROPRIEDADES TERMODINAMICAS

A seguir serdo apresentados 0s parametros e caracteristicas necessarias ao
desenvolvimento da modelagem para calculo de propriedades termodinamicas da unidade de

calcinagdo em estudo.

3.4.1 Oleo Combustivel BPF

Trata-se de um 6leo combustivel pesado derivado do petréleo, onde BPF significa baixo
ponto de fluidez. Normalmente, é utilizado em queima para produzir calor em equipamentos

destinados a geracao de energia térmica.

Oleos deste tipo possuem, predominantemente, cadeias longas e complexas de
hidrocarbonetos, particularmente alcanos (parafinas), cicloalcanos (nafténicos) e
poliaromaticos. Possuem ainda altos teores de espécies organicas com heteroatomos como
enxofre, nitrogénio, vanadio, entre outros elementos, que conferem propriedades indesejaveis

ao 6leo e a seus produtos de queima.

Por efeito de simplificacdo, serd considerado que, nas etapas de tratamento posteriores a
destilacdo do 6leo, todo contaminante heteroatdmico tenha sido retirado, fazendo com que o

6leo assuma uma formula molecular do tipo CyHyy.

3.4.1.1 Caracterizacdo Molecular do Oleo BPF

Durante a etapa de pesquisa bibliogréfica, foi obtido acesso a imagem de algumas telas
supervisorias dos calcinadores instalados na Hydro-Alunorte, as quais informavam que,
durante uma etapa normal de operacdo, eram consumidos 5,1 t/h de 6leo para um consumo
estequiométrico de ar de 52438 Nm®/h, ou seja, uma razdo estequiométrica de 10,3 Nm?® de
ar/kg de oleo.

Considerando o ar como um gas ideal, tem-se a seguinte relagdo: 1mol de ar : 22,4 NL

de ar.
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Sabendo que o ar é composto basicamente por 21% de O, e 79% de N, tem-se que 0
consumo volumeétrico de oxigénio na queima do 6leo é de (0,21)*(10300)L/h, enquanto o

10300%0,21 P
consumo molar pode ser dado por: ny, = # = 96,5/kg de dleo.

Uma vez que a reacdo de queima do oleo € dada por

CyHyy + (y + g) 0, — yC0, + xH,0,

tem-se a seguinte relagdo estequiométrica: 1 mol de dleo BPF : (y + g) de Oy, ou seja:

X 96,5
Z) = (=22 a0 3.1
(y + 2) (1000) (12y + 2x) (equacdo 3.1)

Simplificando a equacédo acima, chega-se a seguinte relacao:

2y +x
6y + x

= 0,386 -~ x = 0,515y

A férmula quimica minima do 6leo BPF deve ser, entdo, do tipo CH,, ondey=nex =
n/2.

Substituindo-se diferentes valores para n, chega-se a conclusdo de que, paran = 40; y =

40 e x = 20, satisfazendo a (equacdo 3.1): (40 + ?) = (ﬁ) (12(40) + 2(20)).

1000

Desta forma, a formula molecular do 6leo BPF utilizada no trabalho foi definida como
do tipo CyoHap.

3.4.1.2 Caracteriza¢do Quimica do Oleo BPF

A composicdo do 6leo BPF foi estimada pelos dados de processo e consequentemente
ndo serdo encontrados na literatura dados termodindmicos para esta molécula. Assim, sera

utilizado o método de Joback e Reid para prever as propriedades termodinamicas do 6leo.

O método de Joback e Reid é um método de contribuicdo de grupos, e consiste em
relacionar os grupos funcionais de uma molécula com seus respectivos valores de frequéncia
para o calculo da propriedade desejada. Com este método, é possivel calcular, com certa

precisdo, constantes fisicas especificas da molécula em estudo.

Para estimar as propriedades termodindmicas por um método de contribuic¢do de grupos,
¢ preciso conhecer os grupos formadores da substancia. Como a férmula molecular

encontrada (C4oHa40) apresenta uma grande variedade de isdmeros e, sabendo que o Oleo €
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constituido basicamente por alcanos, cicloalcanos e poliarométicos, sdo considerados neste
trabalho, conforme a Tabela 3-1, os seguintes grupos funcionais com suas respectivas

contribuicdes.

Tabela 3-1: Grupos funcionais e respectivas contribui¢des para o 6leo BPF.

Grupo Funcional Quantidade Pertence a anel
benzénico?
—CH; 1 Nao
—CH, — 10 Nao
=CH - 17 Sim
=C < 12 Sim

As propriedades termodindmicas do Oleo BPF foram calculadas utilizando-se as
equacOes apresentadas a seguir, onde o indice i representa os grupos funcionais presentes na
molécula. Cabe ressaltar que, se 0 grupo estiver presente mais de uma vez, ele devera ser

contabilizado com fator de freqiiéncia correspondente a sua ocorréncia.

e Temperatura de Ebulicdo:

Teb = 198 + Z Tebi
e Temperatura Critica (T)
24— 1
Te =T, [0,584 + 0,965 Z Te; + (Z Tci) ]
e Pressdo Critica (P¢)

-2
P, = [0,113 +0,0032N, — Z PCi]

N, = numero de atomos presente na estrutura molecular.

e Entalpia de Formagéo (HY)

HP = 68,29 + Z H;

e Capacidade Calorifica a presséo constante (Cp)

Cp = 2 a; — 37,93 + [Z bi +0,210|T + [Z ¢; +3,91.107%| T2

+ [Z d; +2,06.1077| T
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Com o auxilio de uma tabela com valores das contribui¢ces de grupos, foi possivel
construir uma fungdo em MATLAB para calcular as propriedades termodinamicas do dleo
BPF. Assim, os valores encontrados e adotados ao longo do trabalho, estdo representados na
Tabela 3-2.

Tabela 3-2: Propriedades Termodinamicas calculadas para o Oleo BPF.

T¢ P T, Cp HY

(K)  (bar) (K (kd/mol.K) (kd/mol)

Oleo BPF 11129 10,727 907,88 0,77719 + 0,00065821T 281,43

3.4.2 Caracterizacao Termodinimica das Moléculas “Verdadeiras”

Denominam-se moléculas “verdadeiras” aquelas cuja estrutura molecular ja se encontra
definida e ndo ha a necessidade de estimativas. Para essas moléculas, as propriedades

termodindmicas podem ser obtidas na literatura.

Para o trabalho em questdo, sdo consideradas como moléculas verdadeiras todas as
demais moléculas envolvidas no processo, exceto o O6leo BPF, ou seja:
H00y, Nagy, O2(g), CO2(g), Al203(s), AL(OH)3(s5) € H20(g).-

Note-se que a espécie H,O foi contada em duplicidade para dar representacdo as duas

formas de &gua no calcinador, a saber: dgua liquida e 4gua vapor.

As propriedades termodindmicas das espécies verdadeiras foram obtidas através da
ferramenta ThermoBuild, desenvolvida por Patrick Chan e disponivel no site da NASA. A
ferramenta consiste em um banco de dados iterativo, que utiliza os dados termodinamicos do
acervo de dados NASA Glenn para selecionar espécies e obter tabelas de propriedades
termodinamicas dentro de uma faixa de temperaturas. Os dados obtidos e utilizados ao longo

do presente trabalho encontram-se resumidos na Tabela 3-3 e na Tabela 3-4.

Tabela 3-3: Propriedades Termodinamicas das moléculas “verdadeiras”.

T¢ P T, Gy H}

(K) (bar) (K) (kJ/mol) (kJ/mol)

H,0q: 6473 2212 3732 -237,39  -286,05
Nygy: 1262 339 774 0 0

Opg: 1546 504 90,2 0 0
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T, P T, G} H?
(K) (bar) (K) (kJ/mol) (kJ/mol)
COyg): 3041 738 2166 -394,6 -393,8

Al O35: - - 32502 -6413  -546,9
Al(OH)35: - - - 11026 -1012,7

H,0.: 6473 2212 907,88 -2288  -242,0

Tabela 3-4: Calor Especifico das moléculas “verdadeiras”.

Cp
(kJ/mol.K)
H,0(: 0,11944 — 0,00014412.107°T
Nogy: 0,03115 — 1,357.107°T + 2,68.1078T2% — 1,168.10711T3
039y 0,02811 — 3,68.107°T + 1,746.1078T% — 1,065. 1071173

COyg:  0,0198 +7,344.10°°T — 5,602.1078T2 + 1,715.107 1173
AL Os: 0,0781 + 3.1075T
AL(OH)3: 0,069562 + 5,984.1075T

Hy0y): 003224 + 1,924.107°T + 1,055.107°T2 — 3,596. 1071273

3.4.3 Caracterizacdo das Reacdes Quimicas de Calcinacao

O modelo em estudo trata de um sistema com trés reagdes ocorrendo em paralelo, onde
a quantidade molar de um determinado componente, a temperatura e a pressao do sistema

influenciam diretamente no grau de avanco das reagdes.

Visando a buscar o equilibrio em cada vértice do digrafo, a modelagem desenvolvida
respeita ndo somente os balangos massico e energético, mas também a taxa de grau de avanco
de cada reacdo, assim como a simultaneidade com que elas ocorrem. Todavia o Equilibrio
Quimico das reagBes quimicas é modelado de forma simplificada de acordo como mostrado
na Sec. 3.1:
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e Reacdo de Calcinacéo € acionada paulatinamente em funcdo da temperatura e da
disponibilidade de reagentes (hidroxido de aluminio);

e Reacdo de Combustdo é totalmente espontanea em qualquer temperatura sendo
completada até eliminar um ou mais reagentes (6leo combustivel e oxigénio);

e A vaporizacdo de agua serd tratada como uma reacdo quimica similar a de
calcinagdo com grau de avanco definido pela temperatura e pela disponibilidade

de reagente (&gua liquida).

3.4.3.1 Reacdes do Processo de Calcinagéo da Alumina

As reacOes consideradas durante o processo de calcinagdo sdo: a transformacdo do
hidréxido de aluminio em alumina (reacdo 1), a queima do 6leo BPF para geracéo de calor no
reator (reacdo 2) e a secagem da agua existente na lama branca (hidroxido de aluminio +

agua) que entra na unidade (reacéo 3).

Rea(;éo 1 2A1(OH)3(S) = A1203(S) + 3H20(g)
Reacéo 2: C4oHyo + 500, — 40CO, + 20H,0
Reacéo 3: H;0() = Hz0

Desta forma, o0 modelo desenvolvido prevé a contribuicdo das seguintes moléculas no
sistema, as quais, por efeito de simplificacdo, sdo representadas pelos indices referidos na
Tabela 3-5:

Tabela 3-5: Moléculas e indices referenciados no modelo.

Moléculas: HzO(g) N2(g) OZ(g) COZ(Q) Aleg(s) Al(OH)3(5) H20(|) Oleo BPF(|)

Indice: “ a6 & @ ®) (6) U] ®)

3.4.3.2 Termodinamica das Reagdes

As trés reacOes que compbem o processo de calcinacdo possuem caracteristicas
termodinamicas bastante distintas. Enquanto a reacdo de transformacdo do hidroxido de
aluminio em alumina consiste de uma reacdo endotérmica de equilibrio, a reacdo de
combustdo € extremamente exotérmica e espontdnea. Por fim a reacdo de secagem é

endotérmica e representa o equilibrio liquido-vapor da agua.

Uma vez que cada uma destas reacOes apresenta contribuicBes distintas a0 meio

reacional em fungdo da temperatura, o conhecimento do comportamento termodindmico de
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cada uma delas é de fundamental importéncia para resolver-se o equilibrio termodinamico de

vértices do calcinador.

Conhecido o valor da entalpia de reacdo padrdo AH® a uma dada temperatura, 25 °C, e a
capacidade calorifica de todas as substancias envolvidas na reacdo, pode-se calcular o calor de

reacao em qualquer outra temperatura através da seguinte equacao:
AH° = H°(produtos) — H° (reagentes) (equacéo 3.2)

Para encontrar a dependéncia desta quantidade com a temperatura, deriva-se a (equacéo
3.2) obtendo-se:

dAH®  dH° dH°

= — equacgao 3.3
aT T (produtos) 7T (reagentes) (equag )

Por defini¢do di—: = Cp, portanto:

dAH®
= AC? equacéo 3.4
- = AC? (equag )
T T
dAH® =f ACPdT (equacédo 3.5)
To To
T
AHP = AHP + f ACSdT (equacio 3.6)
Ty

Considerando Cp(T) = Cpy + CpgT + CpcT? + CppT3 + CpgT 2, utiliza-se a seguinte

relacdo para determinacdo da entalpia das reacoes:

AHP = AHP + ACp(T — Tp) + ACpp(T?* — T§) + ACpc (T3 — T§)

equacao 3.7
+ ACpp (T — T — ACpp(T* — TD) (equagao 3.7)

Assim, o comportamento da entalpia padrdo de cada reacdo pode ser observado na

Figura 3-4, Figura 3-5 e Figura 3-6.

Conforme pode ser observado na Figura 3-4, a transformacéo do hidroxido de aluminio
em alumina é uma reacgdo bastante endotérmica (AH® > 0), onde, quanto maior a temperatura

do sistema, maior a facilidade de ocorréncia da reagéo.
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AH° vs T [FBC R1: (AIOH3(s) = () AI203(s) + (3IH20(g)]
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Figura 3-4: Comportamento da entalpia padrdo da alumina.

Com um comportamento inverso ao da reacdo de formacao da alumina, a combustédo do
6leo BPF é extremamente exotérmica (AH® < 0), e quanto maior a temperatura do meio
reacional, menos energia € liberada pela reacdo de queima do 6leo, conforme pode ser visto

na Figura 3-5.

- 10t AH vs T [FBC R2: ()OIBPF(D + (50)02(g) = (40)CO2(c) + (20)H20(g)]
-2 T T T

2,04 - : : : : s -
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Figura 3-5: Comportamento da Entalpia padrdo de combustéo do 6leo BPF
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A Figura 3-6 apresenta o comportamento da entalpia do equilibrio liquido-vapor da
agua, bastante difundido na literatura com valores proximos a 40kJ/mol.

AH vs T [FBC R3: (1)H20() = (HH20(a)]
\ \ !

Ol s ................ ..................................................... IR EE I LTI U SO -
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Figura 3-6: Comportamento da Entalpia padrdo do equilibrio liquido-vapor da agua.
Outro parametro termodindmico importante que varia com a temperatura € a constante

de reacdo K, que se comporta de acordo com a expressdo desenvolvida a seguir.

AG°
RT

InKp = — (equacdo 3.8)

Derivando a (equacgdo 3.8) obtém-se:

dinKy  1d(AG°/T)

equacao 3.9
dT R dT (equag )

dinKp  AH° (equacéo 3.10)
dT  RT?

Substituindo a (equacdo 3.3) na (equagdo 3.10), obtém-se a seguinte expressdo para
determinar a constante de reacdo em funcdo da temperatura, na qual A, B, C, D e E séo

constantes.
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K, = In(K») AHg(l 1)+A1(T)+B(T T)
1 1 (equacdo 3.11)
+C.(T?> —TZ) + D.(T? _T"2)+E<E_T_02>

A Figura 3-7 apresenta o comportamento das constantes de reagdo envolvidas no

problema, com a temperatura do meio. Conforme esperado, a reacdo de combustdo do o6leo

BPF apresenta um valor para InK >> 0, confirmando a espontaneidade da reacdo com

favorecimento a formacdo de produtos. Para a reacdo de secagem, que consiste de um

equilibrio liquido-vapor, o valor de AG® =0 e, consequentemente, InK encontra-se proximo de

zero. Para a reacdo de formacdo da alumina é observada uma diminuicdo da ndo-

espontaneidade da reacdo com o aumento da temperatura.

InK vs T [FBC R1: (AIOH3(s) = ()AI203(s) + (JH20(g), R2: (1) OIlBPF() + (50002(g) = (A0)CO2(g) + (20)H20(g), R3: (1)H20() = () H20(g)
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Figura 3-7: Comportamento das constantes de reagdo com a variagdo da temperatura.

1200

A seguir sera analisado o comportamento termodinamico no estado de referéncia de

cada molécula. O estado de referéncia corresponde a uma condi¢do de substancia pura da

espeécie, na qual é mantida sob as mesmas condicdes de temperatura e pressao da mistura. A

guantidade molar de uma espécie pura no estado de referéncia equivale a quantidade existente

desta espécie na mistura de interesse.
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H{E.R) vs T [FBC R1: (JAIOH3(s) = (1)AI203(s) + (3)H20(g), R2: (ONBPF() + (50)02(g) = (40)CO2(G) + [200H20{g), R3: (H20() = ()H20{g)]
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Figura 3-8: Comportamento das entalpias no estado de referéncia de cada espécie com a variagéo de
temperatura.

Vale destacar que, a entalpia de todas as moléculas cresce com o0 aumento da
temperatura; com maior destaque para o 6leo BPF, pois, além de ser a Unica espécie com
entalpia positiva, sua inclinacdo possui um crescimento muito maior com o aumento da
temperatura quando comparado com as demais espécies. Em outras palavras, é por esta razdo
que o 6leo BPF € o responsavel pelo fornecimento de energia ao sistema para conversao do

hidréxido de aluminio em alumina.

A Figura 3-9 apresenta a variacdo da capacidade calorifica a pressdo constante no

estado de referéncia das substancias, com o aumento da temperatura do meio reacional.
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C.(E.R) vs T [FBC RT: (2AIOH3(s) = (1)Al203(s) + (3)H20(e). R2: (1)OIBPF(]) + (50)02(g) = (40)CO2(g) + (20}H20(g), R3: ()H20(}) = (H20(g)}
0.8

===120 ‘ ' ! ! !

- S R S S ————

OFH mmm 02 e TRy ........................ ......................... —

- a203 : : :
06H AIOH3 : : : : : —
- : : :

=== ilgrF

a
&
T
|

CP(kJimol.K) E.R.
2
T
i

o
o
T
i

[ o] T DSOS PRI ........................... ........................ ........................ ......................... _
D‘] ______-__- __________ —
SEEEEEEEFEEEEEEEEEsmssmiiNEEEEEESEEEEEEESEEEEEEEEHEE
0 | | i | I
0 200 am B0 800 1000 1200

T(C)

Figura 3-9: Comportamento da capacidade calorifica das espécies no estado de referéncia com a variacdo de
temperatura.

Foi feita também uma andlise termodinamica para prever o comportamento da mistura

das duas principais reacfes do processo: a reacdo de queima do éleo combustivel e a reacdo

de transformac&o do hidrato em alumina calcinada.

O procedimento consiste de um modelo simplificado do reator, no qual ndo sera
considerado o equilibrio termodindmico, mas somente o valor da temperatura de mistura ao se

variar o grau de avango das rea¢des, mantendo-se a entalpia do sistema constante.

A Figura 3-10 apresenta os resultados da temperatura final do meio reacional ao se
variar arbitrariamente os graus de avanco das reacGes de combustdo e de formacdo de

alumina, considerando que as correntes entram no sistema a 300°C e com a seguinte

COMpOsigao:

[ nHZO(g) -1007
N2 ) 400
"02(g) 100
Mcoyg) 0
Nal,04 | o

TAL(OH)3(s) 20
NH,00, 20

| Nousprgy 1 1-
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T(C) vs (GA Y, GAV,) HCte @ T,(C)-300 FBC]
RY: (2JAIOH3(s) = (DAIZ0(S) + (H20(g), R2: (WOUBPF(] + (S0)02(g) = (40)COg) + (20)420(g), R3: (TH20(}) = (1H20(g) T(c)
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Figura 3-10: Temperatura do meio reacional pela variacdo dos graus de avanco das reacfes 1 e 2.

E notado que, quando a reacdo de formacdo de alumina ndo ocorre (GAV:=0), a
temperatura do meio reacional aumenta com o avan¢o da reacdo de combustdo, chegando ao
ponto mais alto de temperatura quando a reacdo se completa (GAV,=1). Observa-se também
que a reacdo endotérmica (reacdo de formacdo de alumina) ndo ocorreria caso nao existisse
uma fonte externa de calor; por essa razao, o grafico apresenta um decaimento da temperatura

na auséncia da reacdo de combustdo (GAV,=0).

3.4.3.3 Funcdo Sigmoidal

Na construcdo do modelo do reator é ainda considerada a contribuicdo termodinadmica
do potencial quimico das reacfes que, por efeito de simplificacdo, seréa representado por meio

de funcgdes do tipo sigmoidais operando a partir da temperatura do meio.

A fungdo sigmoidal, ¥(X), além de monotona e continua, permite uma transicdo suave
ou rapida entre dois valores especificados, sendo diferenciavel em qualquer ordem e sobre

todo dominio, fator fundamental para resolugéo de problemas utilizando métodos numéricos.

A fungdo ¥(X) tem a finalidade de chavear em qual momento e para qual dire¢cdo uma
determinada reagéo estara ativa na busca do equilibrio termodindmico. A mesma é descrita

abaixo.

1 (equacdo 3.12)
1+ exp(—A(X — X™min))

WY(X) =
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Nesse caso, A ¢ um parametro que controla a suavidade da curva e XM ¢ o parametro de
translacdo. Este ultimo representa uma variavel limitante para inicio ou fim da reacdo quimica

e pode ser expressa por uma temperatura, uma concentracdo, uma quantidade de reagente,
entre outras.

Em sua forma basica, a fungdo faz a transicdo entre os valores 0 e 1. No entanto, a
multiplicagdo da fun¢do W(X) por um escalar fard com que a transi¢do seja realizada entre
quaisquer dois valores. Abaixo, segue 0 exemplo do comportamento de uma funcédo sigmoidal
com diferentes valores de ativacdo (X™") e de inclinagdo (A).

Fungéo Sigmoidal [¥ = 1/(1+exp(-A(X-X""N)))1
| | | !

I
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I h=de XMN_g  prrorrrrreepeeeee : i e |
——-ge XMN_g

i=16e X"MN=g , i
pap —2=32e XM=y | 1 S

i=64 e X"MN=g '
— =128 e X"MN=g

— =256 e XMN=1g ;
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Figura 3-11: Exemplos de fun¢des sigmoidais.

Tdao importante quanto a funcdo sigmoidal para um modelo numérico é a sua derivada,
que pode ser observada na Figura 3-12.
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Derivada da Fungdo Sigmoidal [d¥dX ]
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Figura 3-12: Exemplo de func¢des sigmoidais diferenciadas.

3.4.3.4 Taxa de Reacdo

Define-se taxa de uma reacdo quimica como a razdo com que variam os numeros de
moles dos reagentes e produtos divididos pelos respectivos coeficientes estequiométricos,
independente do sinal algébrico obtido.

A taxa de reacdo determina o tempo em que um produto é formado a medida que o
reagente é consumido, e € dependente de uma série de fatores, tais como a concentracdo das
substancias reagentes, a temperatura do meio, a presenca de luz, a existéncia de catalisadores

e a superficie de contato.

O processo estudado é composto por trés reaces quimicas, sendo uma delas irreversivel
— a reacdo de queima do 6leo BPF — e duas outras de equilibrio — a reacdo de formacéo da
alumina e a reacdo de equilibrio liquido-vapor da agua. Para a resolucdo dos dois casos de

Equilibrio Quimico, o modelo desenvolvido utilizara as seguintes hipoteses simplificadoras:

e A reacdo de combustdo (reacdo 2) e tratada como instantdnea e completa com
terminacédo definida apenas pelo consumo total de algum ou ambos reagentes. Ou seja,
sempre que surgir alguma molécula de 6leo em um vértice do calcinador, esta sera
imediatamente e totalmente transformada em calor pela reacdo de combustido desde

que haja oxigénio acima da quantidade necessaria.
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e A taxa de reacdo da conversdo do hidroxido de aluminio em alumina (reacdo 1),
altamente endotérmica, é diretamente influenciada pela temperatura do meio reacional
e da quantidade de reagentes existente no sistema. Essa taxa de reacdo sera
simplificadamente representada pelo produto da taxa de disponibilidade de reagente
por uma funcdo de ativacdo. Em outras palavras, calibrando-se os parametros da
funcdo sigmoidal com valores encontrados na literatura e amplamente utilizados em
fabricas de producdo, a reacdo de calcinacdo sé ocorrerd com temperaturas proximas
aos 800°C, avangando linearmente para o 100% de ativagdo, que seria em
temperaturas proximas a 1000°C. Outro fator limitante para existéncia da reagéo 1 é
respeitar a quantidade estequiométrica minima de cada reagente.

e Para a reacdo de equilibrio da &gua (reacdo 3), a taxa de reacdo apresenta um
comportamento diferente do apresentado pela reacdo 1. Nesse caso, a temperatura de
vaporizagdo da agua (T=100°C) ir4 chavear® para que, temperaturas abaixo deste
ponto favorecam a formacdo de agua liquida e temperaturas superiores a esta
favorecam a formacdo de agua no estado vapor. Uma vez determinado o ponto de
equilibrio para a reacdo 3, a funcdo taxa de reacdo também leva em consideracdo a
quantidade minima de agua que deve existir em cada estado fisico para se respeitar o
equilibrio liquido-vapor do sistema.

A seguir, sdo apresentadas as funcbes simplificadoras que representam as taxas de
reacdo (taxas de graus de avanco) da transformacdo do hidroxido de aluminio em alumina

(equacdo 3.13) e a taxa do equilibrio liquido-vapor da agua (equacéo 3.14).

1 = GAVL[{(Ng, A, N™™Y)(T, w, T™)] (equacdo 3.13)

r3 = GAV3[y(0, 4, 0)¢p(N;, A, N™) — (1 — (8, 4, 0))p(Ny, 4, N™)] (equago 3.14)
Nestes casos, GAV; representa a taxa de grau de avanc¢o da reacao i.

35 MODELAGEM HIDRODINAMICA DE FLUIDIZACAO

Assim como o modelo termodindmico ja apresentado, o estudo da hidrodindmica para
garantir as condigdes de fluidizacdo do leito exige a definicdo de alguns pardmetros e

caracteristicas intrinsecas ao processo. A estruturagcdo desta modelagem ¢é feita pelo balanco

2 Funcdo liga — desliga.
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da quantidade de movimento do sistema, associado as equacOes de fluidizacdo obtidas da

literatura especializada, apresentadas anteriormente no item 2.

3.5.1 Balanco da Quantidade de Movimento

Admitindo-se um trecho do reator FBC colocado sob a forma de digrafo, pode-se
estabelecer o balanco da quantidade de movimento em um vértice do modelo, conforme

apresentado na Figura 3-13 a seguir.

qiE: Ps ‘-'T;::S- t?iqfs.- Pvs: Ps; Ps
—
——D——> ,
.._-—-""'-’Fj
— | T

qﬁg. "FE?'& PvE: Ps. Pg
Figura 3-13: Balango da quantidade de movimento em um vértice
Do balanco de quantidade de movimento (QM), tem-se que:
taxa QM1 — taxa QM3 — taxa QM4estrida = tqxq QM2 — taxa QM4  (equagdo 3.15)

Onde, QMdaestruida & considerada a taxa de quantidade de movimento “roubada” pela

gravidade no vértice de fluidizacéo.

Identificando cada uma das contribuicdes da (equacédo 3.15), tem-se:

|4 \%4 ~
_ v (_ave s (_ave (equacdo 3.16)
taxa QM1 = dvs (A pws) T ave (A pvs) + Ped
4 14 x
Qys Qvs (equagdo 3.17)
taxaQM2=qV< )+q5 <—)+PA
S\ Pvs S\4 Pvs s
taxa QM3 = q;f (:%) (equacao 3.18)
s
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taxa QM4 = q¢ (ﬂ) (equagéo 3.19)
A ps
taxa QMU = A 7 (1 — &) (ps — Pys)g (equacdo 3.20)

Onde os seguintes termos sdo definidos:

qvg € a vazdo maéssica de gas que entra pela aresta V;
qvg € a vazdo massica de solidos entrando pela aresta V;
qvs € a vazdo massica de gas que sai pela aresta V;

qys € a vazdo massica de solidos saindo pela aresta V;
qLg € a vazdo méssica de sélido que entra pela aresta L;
qLs € a vazdo massica de solido que sai pela aresta L;
pvg € densidade do gas que entra pela aresta V;

pys é densidade de gas saindo pela aresta V;

ps € densidade de solidos saindo pela aresta V ou L;

Pg € a pressdo de entrada no Vvértice;

P é a presséo de saida do vértice;

A é a area da secdo reta do Vvértice;

Z é a altura de fluidizacédo do vértice;

ems € fracdo de vazios (VOID) do leito na velocidade minima de fluidizac&o;
g é a gravidade.

A (equacdo 3.20) nada mais é que uma representacdo da acdo da forca gravitacional
sobre as particulas do leito, conforme descrito anteriormente pela (equacgdo 2.16). A mesma
pode ser analisada de acordo com as defini¢Ges apresentadas no Item 2.3, onde, ao considerar
que no estado de velocidade minima de fluidizacdo ocorre a Fluidizacdo incipiente, a
(equacdo 2.17) pode ser aplicada. Rearrumando-se a (equacdo 2.17), de acordo com 0s

parametros acima apresentados, tem-se:
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(1=epy) = —E_F5 (equagdo 3.21)
™ (ps — pve)9Z
Os termos e da (equacdo 3.16) e (equacéo 3.17) respectivamente, podem
ApvE A pys

ser, por definicdo, substituidos pelas velocidades do géas de entrada V; e de saida Vs do

vértice.

Aplicando essas defini¢cdes no balango de momento da (equacédo 3.15) obtém-se:

(equacdo 3.22)

2 2

qLE dis

(qve + ape)Ve — ( ) + ( ) + (Pg — P)A— (qys + qys)Vs
A ps A ps

- AZ(1 - Smf)(Ps —pve)g =0

Os itens a seguir descrevem os parametros a serem calculados na avaliagédo do balanco

de momento do sistema.

3.5.2 Célculo da Velocidade Minima de Fluidizacéo

A velocidade na qual as particulas comecam a fluir ou, quando a forca de arraste é igual

a forca peso, € caracterizada como a velocidade minima de fluidizagdo, Uy,r, que pode ser

observada pela (equacdo 2.19) apresentada no Item 2.3.4. Esta equacdo foi obtida a partir da

extrapolacéo da equacdo de Ergun que pode ser vista a seguir:

AP pUp? (equacéo 3.23)

_=f
Z D,

Onde:

p é a densidade do ar;

f € o fator de atrito de Ergun;
D, é o diametro da particula;
AP é a perda de carga no leito;

Z é a altura do leito.
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Ao substituir-se a (equagdo 2.17), obtida no Item 2.3.4, na equacdo apresentada
anteriormente, obtém-se outra forma para a velocidade minima de fluidizagdo, conforme

apresentado abaixo.

pUmf (equagéo 3.24)

—p) (1 - emf)g f

. D, (ps — p)(1 — gmf)g (equacdo 3.25)
m fp

O fator de atrito foi proposto por Ergun de acordo com a seguinte parametrizagao:

f=

(1-¢) 175 + 150(1 —¢) (equagéo 3.26)
g3 Re,

~ ~ AP . . _— .
A equagdo de Ergun em funcgéo de ~ foi desenvolvida para uma variagdo de diametros

de particulas e diferentes densidades de solidos. O gréafico obtido é apresentado na Figura

3-14 a sequir. O fator de atrito e Re,, sob minima fluidizacdo também sdo representados na

Figura 3-15 e na Figura 3-16, respectivamente. Para todos esses casos, foram consideradas a
temperatura e pressao de entrada do gas de 300 °C e 150 kPa, respectivamente, com uma
fracdo molar de gas de entrada tipica de 10 moles de H,0, 400 moles de N, 50 moles de O, e
50 moles de CO,.

DeltaPZ sob Minima Fiuidizagéo versus DP (mm) & Densitlade Sdlido {kglm ) [Fator de Atrito ERGUN]
T(C)=300, FfkPa)=150, Y5 196 784 98 48 MUG“(Pa 5)=1.83392-005, ROHG“(kgImS') =0.93731
1 e L e T T L L T T T T T L T
[ — gt ‘ ‘
[ e g |
] =000 kg | ‘
I 11—
!
i

3

3

= 000 y?
5000 g

DeitaFP™ Z (Paim)
=

DP (mm)

Figura 3-14: %P sob minima fluidizacéo.
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Fatar de Atrita sob Minima Fluidizaghe versus DP (mm) & Densidade Sélide (kgt’mg) [Fator de Atrito ERGUN]
. T(C)=300, P(kPa)=150, Y*5%={1.96 784 9.8 9.8} MU (Pa.s)=1.8339e-005, ROH ¥ (kg/m3)=0.93731
T T T T T T T T T LI B S S T

————"
= 500 kg/m®
e 1000 ki
—000 ke ||
3000 kg/m®
— 000 kgfm®

5000 kgim®

DP (mm)
Figura 3-15: Fator de atrito sob minima de fluidizagéo.

Ra sob Minima Fluidizagdo versus DP (mm) & Densidade Sélido (kgt’m}) [Fator da Atrito ERGUN]

" T(C)=300, P(kPa)=150, ¥°&%[1.96 784 9.8  0.8], MU (Pa.5)=1.6339¢-005, ROH™S (kg/m3)=0.93731
T T T T T T T T T T T T T T T
— 00 ki : : : ! : : !
e {000 k¥
10 e 2000 ke
3000 kg/m®
o || = 4000 kg/m?
I 5000 ki

10 10 10° 10’
DP (mm)

Figura 3-16: Reynolds da particula sob minima de fluidizacéo.

Uma maneira pratica de representar a velocidade minima de fluidizacdo é também feita
pelos mapas de regimes desenvolvido por Grave em 1986 e apresentado na Figura 2-10. Uma
correlacdo pode ser extraida do mapa ao ajustar os pontos obtidos no grafico. A Figura 3-17 a
seguir apresenta a curva representativa da velocidade minima de fluidizagdo de acordo com o

mapa citado. O ajuste da curva leva a (equacdo 3.27) abaixo.

Ao + Ay Ind” + A,Ind”

U = ep(=0.80nd" —5))
- — —6:5583 + 1926Ind" — 0,83282Ind" (equacao 3.27)
= 1+ exp(=0,8(Ind” — 5))
onde,
1/3
P (P(Ps — P)g) (equacio 3.28)
- Dp uz

e u € a viscosidade do ar.
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Ajuste Velocidade Minima de Fluidizagdo : U* = expf -6.5583 + 1.926™In(d") -0.83282™(In(d*))/(1 + exp(-0.8"(In(d") - 8))) }
@ = DP(ROHSS _ ROH) v ROHS MaSHs Uy |y = UISIJ K ROHSSROHTS U HROHS 0 . ROHGHS)rg) )13

o Exp

3 —_— U’:ex;J(AD + AW:‘\n(d’) h i(|n(u'*))f(l1 p e;p;rcw*(m(d*)rcz))))

T T T T

R

Figura 3-17: Ajuste da velocidade minima de fluidizag&o.

=

EN

A velocidade superficial minima de fluidizacao foi desenvolvida para uma variacdo de

diametros de particulas e diferentes densidades de solidos. O gréafico obtido é apresentado na

Figura 3-18 a seguir. Neste caso, foram também consideradas a temperatura e pressdo de

entrada do gas de 300°C e 150 kPa, respectivamente, com uma fracdo molar de gas de entrada

tipica de 10 moles de H,0, 400 moles de N, 50 moles de O, e 50 moles de CO..

Velocidade Superficial Minima de Fluidizagéo (m/s) versus DP (mm) & Densidade Sdlido (kgl‘mg)
T(C)=300, P(kPa)=150, Y>*%=[1.96 78.4 9.8  9.8] MU (Pa.s)=1.8339e-005, ROH* (ka/m3)=0.93731

[[] s 1 000 ke

M =3000 kg/m®
o || =4000 kg'm®

H 0 kg [

5000 kgém®

H 0 kg o veeeer e b bbb

s
Um, (mis)
=

Figura 3-18: Velocidade minima de fluidizacéo.

DP (mm)

10°
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3.5.3 Caélculo da Porosidade do Leito
Observando-se a (equacédo 3.24), pode-se dizer que:

fPUnms? (equag&o 3.29)
(ps — p)gDp

1—€mf—

Substituindo o fator de atrito definido na (equacéo 3.26), obtém-se:

1—¢ 150(1 — ¢ Upy 2 (equacéo 3.30)
1 _gmf :( mf) {1’75_{_ ( mf)} p mf quag

Emy” Re (ps = P)gDy

2
Substituindo-se o termo % por uma variavel definida como K, a equacdo pode
s=P)gDp

ser evidenciada em funcéo da porosidade do leito em uma equacao de terceiro grau, conforme

mostrado a seguir:

150K (equacao 3.31)

5 150\
Ems” + Emf — (1,75 + R_e) K=0

A resolucéo da equagédo da porosidade foi desenvolvida para uma variagdo de diametros
de particulas e diferentes densidades de solidos. O grafico obtido para a percentagem de
vazios é apresentado na Figura 3-19 a seguir. Nesse caso, foram também consideradas a
temperatura e pressdo de entrada do gas de 300°C e 150 kPa, respectivamente, com uma
fracdo molar de géas de entrada tipica de 10 moles de H,0, 400 moles de N, 50 moles de O; e

50 moles de CO,.

%VOID & DeltaP/Z sob Minima Fluldizagdo versus DP (mm) & Densidade Sélido (kglm3) [Fator de Atrita ERGUN]
T(C)=300, P(kPa)=150, Y% %=[1.96 784 9.8 9.8, MU (Pa.s)=1.8339¢-005, ROH ™ (kg/m3)=0.93731
T T T T T T T T T T T T T

5

= o
&

.
i

[ == 500 kgim®
| =000 kgm®
=——2000 kg/m®

VOID% (Eq. Ergun)

=
i

.
7]

H 200 kgr? |
L == 4000 kgym®
5000 kgim®

:

.
]

.
=

DP fmm)

Figura 3-19: Ajuste da porosidade do leito sob velocidade minima de fluidizacéo.
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3.5.4 Caélculo da Perda de Carga no Sistema

Vogt e White (1948) definem a variavel f como a razdo entre a varia¢do da pressdo dos
solidos transportados e a variacdo da pressdo do fluido de transporte, em uma mesma

velocidade, através de um duto. Ou seja,

Pp — P (equacéo 3.32)
AP

B =

De acordo com 0os mesmos autores, 8 também pode ser expresso pela (equacdo 3.33) a
sequir (VOGT, et al., 1948):

k (equacéo 3.33)

—1+8(2 (o
b= D, Dvps

Onde:

B e k sdo func¢bes da variavel ;

v é a velocidade do ar;

ps € p sdo as densidades do sélido e do ar respectivamente;
y é arazdo entre a massa de solidos e a massa de ar;

D é o diametro do leito;

D, é o didametro da particula;

u € a viscosidade do ar.

Pela definicdo do nimero de Reynolds, a expressdo % pode ser substituida por

Re (%). Logo:

D \? k k (equagdo 3.34)
e (5) (5) @)

E, ainda, pela defini¢do de y, essa variavel pode ser reescrita como:
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_ s (equacdo 3.35)

%
Qys

Substituindo a (equacéo 3.32) e a (equacdo 3.35) na (equacéo 3.34) obtém-se:

Pr—Ps _ B D 2 <&>k s \" (equagéo 3.36)
AP93s D,) \p/ \qysRe

O valor de AP935 pode ser calculado pela definicdo da perda de carga em um trecho reto

dada pela equacédo de Darcy-Weisbach:

, 1 L o 3.
APYEs — E]L‘BUZIO (equa(;ao 3 37)

Onde:

L é o comprimento do duto;

D é o didmetro do duto;

v € a velocidade do gas (no caso o ar);

p é adensidade do gas (no caso o ar);

f é o fator de atrito de Darcy.

A (equacdo 3.36) pode entdo ser reescrita como:

2 k 3
D k S 1 L (equacéo 3.38)
Py — P = 1+B<—) (ﬁ) < dvs > {—f—vzp}
D, p qysRe 2°D

Conforme definido anteriormente, B e k sdo fun¢des de uma variavel g, definida como:

(equacgéo 3.39)

¢ = [LCs=P)gpDy’
3 u?

De acordo com Vogt e White (1948), B e k podem ser correlacionados por meio dos

gréficos apresentados na Figura 3-20 e na Figura 3-21 a seguir.
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10 10’ 10° 10
ETA

Figura 3-20: Relacéo entre B e C.

e H [
T | i Ll

0° 10’ 10° 10°
ETA

Figura 3-21: Relagdo entre K e .

O ajuste dos pontos apresentados nos graficos anteriores leva as seguintes relacdes:

InB = Ay + Aqlnu + A,InT?
InB = —1,9085 + 0,2471(InQ)?
k =0,5+ ay(lnu)? + a, (InQ)*

k = 0,5+ 3,1601 * 10-(InQ)°

(equacao 3.40)

(equacdo 3.41)

que, substituidas na (equacédo 3.38) levam a resolucédo da variacdo de pressao no veértice.

A determinacdo do fator de atrito pode ser atribuida a diversos autores, cada qual com

uma probabilidade de erro associado. Utilizando-se a equagao proposta por Churchill (1977),

pode-se explicitar f da seguinte maneira:

1/12

_2 1 8 12
/= l(A+B)3/2+(R_e l

(equacéo 3.42)
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1/12

A=|2,457In

0,9

(m) + 0,27%

_ (37530)16
~\ Re

Onde, ¢ é a rugosidade da parede do tubo.

4q

Substituindo Reynolds por Re = ,
TuD

pode-se obter uma relacdo com a vazao massica

de gas injetado. A Figura 3-22 e a Figura 3-23 apresentam, respectivamente, o fator de atrito e

a perda de pressdo em funcdo da vazao massica de gas para a temperatura e pressdo de entrada

do gés de 300 °C e 150 kPa, com fracdo molar de gas de entrada tipica de 10 moles de H,O,

400 moles de N5, 50 moles de O, e 50 moles de CO,. As dimensdes do tubo foram arbitradas

em 2 m de diametro e uma altura de 0,3 m.

Delta P (kPa)

Fatpr de Atrito da Darcy (100% Gés) vs \{azéo Massica (kg/s) 3
T(C)=300, PkcPa)=150, Y"*%=[196 784 9.8  9.8] MUS*(Pa.5)=1.83392-005 ROH™*(kg/m3)=0.93731
D(m)=2, Secdo(m?)=3.1416, L/D=0.15, MU (cP)=0.018339, V"™ (mis)=0.1, V"™ (m/s)=50

1 [ 3
g
G
a 3
10° | |
0 50 100 150
Qg (k/S)
Figura 3-22: Fator de atrito de Darcy (100% gés).
. Perda de Presséo (100% Gds) vs Vazdo Mdssica (kg/s) 3
T(C)=300, P(kPa)=150, Y"*%={1.96 784 9.8  9.8] MU (Pa.5)=1.8339¢-005, ROH"*(kgim3)=0.93731
o D(m)=2, Secio{m?)=3.1416, L/D=0.15, MU (cP)=0.018339, V™™ (mis)=0.1, V"™ (m/s)=50

T (k)

Figura 3-23: Perda de pressdo (100% gas).

o
=]
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3.5.5 Resolucgdo do Sistema de Equactes

A resolucéo da modelagem hidrodindmica de fluidizacéo e de transporte de solidos de

um vértice foi desenvolvida a partir da resolu¢cdo do sistema formado pelas equacdes

anteriormente apresentadas, donde se tem resumidamente:

A ps A ps

150K

5 150
— pUmf2
(ps — P)gDy
—6,5583 + 1,926Ind* — 0,83282Ind*
1+ exp(—0,8(Ind* — 5))

1
. plps —p)g\3
=, (7/12 )

2 k
D ps\* [ ais 1 L
Pp—Ps=41+B|— <—> {——2
P { <Dp) p <‘h‘//sRe szv :
InB = —1,9085 + 0,2471(InQ)?
k =0,5+3,1601 x 10~¢(InQ)*®

{= 1(ps — p)grDy,’
3 u?

_2 1 8 12
f= [(A+B)3/2+<E ]

anmf =

1/12

1/12

1
A=|2457In——

(Rle) +0275
<37530)16

Re

2 2
q q
(qve + @)V — ( L ) + <_LS ) + (Pg — P)A — (qvs + ais)Vs — AZ(1 - Emf)(Ps —pye)gd =0

Para a resolucdo do sistema de equacles criado, é necessaria a definicdo de alguns

parametros do calcinador e dos componentes envolvidos no processo. Para isso, foram

utilizados dados obtidos da literatura especializada, de acordo com as informacdes

apresentadas no Capitulo 2 desta Dissertacéo.

A perda de pressdo no escoamento gas-solido foi calculada para um didmetro de

particula de 0,045 mm, tipico da producdo de alumina. A densidade de solidos devera variar

de acordo com a composicdo do solido (e do teor de liquidos) no vértice em questéo,

atingindo valores desde 2420kg/m® para o hidréxido de aluminio puro até 4000kg/m® para

alumina. Como dito acima, os liquidos agua e 6leo BPF ndo queimado afetam a densidade do

solido reduzindo-a.
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Assim como nos graficos apresentados anteriormente, os valores de temperatura e
pressdo de entrada do gas foram adotados como de 300°C e 150 kPa, respectivamente, com
fracdo molar de gas de entrada tipica de 10 moles de H,0O, 400 moles de N, 50 moles de O, e
50 moles de CO,. As dimensdes do tubo foram arbitradas em 2 m de didmetro e uma altura de
leito em 0,3 m. A Figura 3-24 a seguir apresenta 0 comportamento da perda de pressdo no
escoamento, de acordo com a vazdo de gas, para uma variedade de fracbes maéssicas de

solidos em relacao ao gas.

Perda da Pressdo no Esc.:oamento Gas+8diido Vertical vs Vaz?o Méssica Gas (kg/s) .
T(C)=300, P(kPa)=150, Y™ ¥%=[196 784 98  9.8] MU (Pa.5)=1.83390-005 ROH *(kgim3)=0.93731
D{m)=2, Sec(m?)=3.1416, LID=0.15, ROH % a1m)=3300, DP(mm)=0.045, MU (cP)=0.018339, V™ (mis)=0.1, V"™ (mis)=50
T T T T T T T T T T

----------
---------------

| e i e e

o
e R O e O e
=

=3 =3

T T T TTTTI i T
.': R Dot RN
R HESEH AN
IS N X

AR

Deita P (KPa)
=

| - gSikoG [
=1 kySkgG [
=10 kySkyG ||
o] T 20 kySrkaG g
] =i kgSikgG H
60 kySrkgG [

== =50 kyS/kyG ||

~ e

50 100 160
U, fh01S)

Figura 3-24: Perda de pressao no escoamento gas-solido.

O balango de momento foi calculado em funcdo da vazdo de sélidos saindo de um
vértice via aresta V. O grafico da Figura 3-25 evidencia o célculo para os diversos termos da

(equacdo 3.22), a saber:

a) A curva em vermelho mostra a contribuicdo do termo de variacdo de pressdo no
vertice na entrada e saida, em funcdo do transporte pneumatico;

b) A curva em rosa mostra a contribuicdo das taxas de quantidade de movimento na saida
do vértice, tanto do gas, quanto dos sélidos;

c) A curva em preto mostra a contribuicdo das taxas de quantidade de movimento na
entrada do vértice, tanto do gés, quanto dos solidos;

d) A curva em verde mostra a contribuicdo da taxa de quantidade de movimento

destruida (perdida) via gravidade;
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e) A curva em azul representa a diferenca das taxas de quantidade de movimento de

entrada e de saida.

Ou seja, a curva em azul agrupa as contribui¢cbes dos termos representados nas curvas
em vermelho, verde e rosa que, quando igualado a taxa de entrada de gas representada pela
curva em preto, evidencia a solugdo do balanco de momento do sistema. Nesse caso, a
solucdo é destacada no grafico.

Solido Transportado na Vertical vs Vazdo Méssica Gds g(gjfsM DPG(pa)=0.31375]

T _(C)=300,F  (kPa)=150,¥_ %={0.826 661 165 1 U s(Pa.5)=1.81152-005, ROH _ (kg/m3)=0.98318

D{m)=2, Sec(m’}=3.1416, ROH (kg/m')=3288.1761, DP(mm)=0.045, MU . (cF)=0.018115, V . (mis)=12.2355, V . =12.2355

G (kOIS)=37.8, G, (Ke/S)=1430, o, (Keis)=0.0147, VOID%=47.1, Re,~0.0116, h (m)=0.3, (PP I'A__ (kPa.m)=16.066

- T T
——TaaGMEntmdaSaida | e
mmmPe- P (TePneumatioo | L e
-
e Taka O Salda GAsHB0I0 | e e
@M Perdido via Gravidade - -
nEnTaxa QM Entrada Gas | L e
SoobedldaSouge | L a7
] S L : —
-
‘—’

25H

Balango Q.M. (kPa.m’) Vértice

20 |
0 500 1000 1500

qSS (kgls)

Figura 3-25: Balango da quantidade de movimento em vértice — exemplificagdo de resolugdo
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4 CONSOLIDACAO DO MODELO

Antes de desenvolver a simulagdo de uma unidade completa de calcinagéo, incluindo a
modelagem dos equipamentos auxiliares, foi feito um estudo para verificar as fungGes de

calculo utilizadas no modelo de equilibrio dindmico.

Conforme discutido anteriormente, a unidade discreta de equilibrio (vértice) é dividida
em duas fungdes de célculo, uma para estabelecer o equilibrio termodindmico do vértice e
outra para determinar a composi¢do das correntes de saida com base nos conceitos de

fluidizacdo. Dessa forma, a consolidacdo do modelo sera realizada em trés grandes etapas.

Inicialmente sera estudada uma unidade discreta do reator (um veértice somente),
visando observar unicamente o comportamento das propriedades termodindmicas do meio
reacional quando exposto a diferentes estimulos. Esse estudo consistira de dois casos bases,
onde em um primeiro momento serd observado o comportamento da temperatura de equilibrio
do sistema quando sujeito a uma variacdo na composi¢do da carga de hidrato e, em um
segundo instante, serd avaliada a influéncia da temperatura de entrada do ar no equilibrio do

sistema.

Em seguida, sera feito um novo estudo sobre a modelagem do reator considerando uma
série de vértices do tipo R em cascata, podendo entdo observar os efeitos na fluidizacédo
guando sujeita a varia¢fes nas cargas de entrada do reator. Novamente o estudo sera dividido
em dois grandes casos, sendo que no primeiro caso sera avaliada uma cascata com trés
vértices do tipo R, e em um segundo caso, sera simulada uma cascata com 10 vértices do tipo
R. Por fim, o estudo abordard também uma comparacdo entre os perfis gerados, assim como

uma avaliacdo sobre a convergéncia e desempenho do modelo criado.

4.1 ESTUDO DO MODELO DE UM VERTICE

O desenvolvimento desta analise consiste em simular a termodinamica do calcinador de
leito fluidizado considerando apenas um vértice. Este modelo, bastante simplificado, ainda
ndo prevé as equacdes de fluidizacdo, assim como os gradientes de temperatura e presséo
existentes nos reatores, mas pode ser utilizado como base para verificagdo da ferramenta

computacional desenvolvida em MATLAB que determina o equilibrio termodinamico.
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O modelo de um vértice que sera estudado ndo apresenta aresta de dissipacdo térmica
(Q), apenas carga de gas (G), carga de sélido (F) e carga de 6leo (W), conforme representado
na Figura 4-1.

Figura 4-1: Modelo de reator com um Vvértice.

Uma vez determinado o modelo, dividem-se as simulacdes em dois casos:

e (Caso 1 — Consiste em avaliar o sistema reacional apés o estabelecimento do equilibrio
termodinamico ao variar a composicdo da carga de solidos entre 0 e 100 moles, ou
seja, deseja-se observar 0 comportamento das variaveis de saida do sistema conforme
variacdo da quantidade molar de hidroxido de aluminio e &gua liquida que entram no
reator.

e (Caso 2 — Consiste em analisar o desempenho do modelo termodindmico simulado,
considerando que, no reator havera somente uma troca térmica entre a mistura de
hidroxido de aluminio com &gua liquida e o ar, ndo havendo a queima de Oleo
combustivel. Nesse caso, a relagcdo estequiométrica entre agua liquida e hidréxido na
carga de solidos do reator € de 1:1 e varia entre 0 e 100 moles. Outro parametro que

sofrera variacdo durante a simulacdo € a temperatura de entrada do ar no reator.

4.1.1 Parametros de Carga

Para resolucdo do modelo com um vértice, é utilizada uma composi¢cdo molar que se
baseia na proporcdo estequiometrica encontrada no sistema supervisorio obtido junto a
Hydro-Alunorte. Essa composicdo considera um excesso de 100% da quantidade de ar e €

apresentada abaixo para os dois casos de simulagéo propostos:
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Caso1 Caso 2
[ MH20) 1 40 [ M20) 1 90
ZNZ(Q) 400 W2 () 400
02(g) 100 "0, 100
Ncoygy | | O Mcoygy [_| O
nA1203(S) - 0 nA1203(S) o 0
NA1(0H)3(s) ny MAL(0H)3s) n
nHZO(l) n; nHZO(l) n
_nOilBPF(l) | 1 B _nOilBPF(l) | B 0 -
0<n; <100e0<n, <100 0<n<100

Vale lembrar que, dos 40 moles de vapor d’agua definidos para o caso 1, 20 moles
constituem a corrente de gas que entra no reator, enquanto que os outros 20 moles fazem parte

da carga de 6leo para atomizar a queima.

Dessa forma, de acordo com os parametros expostos no Capitulo 3, sdo definidas as

variaveis de carga da seguinte maneira:

e (Casol
10,9524
0
0
W= [21(mol/s;;  Xw=| o i  Ty=[500]K); B = [1](bar)
0
0
10,0476
0
)
F=ln+nl  Xe=|\m+m)l;  TE=[3201;  Pf=[1](bar);

0<n, <100e0<n, <100
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r0,03841
0,7923
0,1923
G =[520lmol/s);  Xo=| o [} I&=1[500](K); Pt = [1](bar);
0
0
0
e Caso?2
_O_
0
0 Ty = [T};
w =[0]; Xw =0l Py, = [1](bar);
- 0 300 < T <500
0
n
F = [2n](mol/s);; 0
Xp = 0,5]; T# = [320](K); Pt = [1](bar);
0<n<100 - 0,5
10,0384 1
0,7923
0,1923
G =[520](mol/s)i;  Xo=| o | T# = [500](K); P = [1](bar);
0
0
0

4.1.2 Determinacdo dos Parametros da Funcéo Sigmoidal

O trabalho englobou o uso de duas funcBes sigmoidais, uma para ativacdo da reacdo de
transformacéo do hidroxido de aluminio em alumina e outra para chaveamento da reagéo de

equilibrio liquido-vapor da agua.

A calibragdo dessas fungdes é de grande importancia ndo somente para a simulacéo do
reator com apenas um vértice, mas também para determinacdo dos parametros A utilizados em

simulacdes futuras.
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e Sigmoide de conversao do Al(OH)3

Foi escolhido um conjunto de valores para A e executada a fungdo desenvolvida em
MATLAB para célculo do equilibrio dindmico do vertice do reator (R). Dentre os diversos
resultados obtidos, observaram-se os que apresentavam melhor convergéncia em todos os

pontos do dominio, assim como a quantidade de iteracdes envolvidas no calculo.

Para efeito de exemplificacdo, é apresentado na Figura 4-2, Figura 4-3 e Figura 4-4 o
comportamento da funcdo sigmoidal para dois valores do parametro A, assim como seu efeito

de convergéncia na busca do equilibrio termodindmico do vértice.

E observado na Figura 4-2 que, para A = 0,10 a fungdo sigmoidal apresenta uma maior
inclinacdo durante a ativacdo da reacdo, implicando em uma conversdo mais rapida dos
reagentes, ou seja, alcanga-se a taxa maxima de reagdo em um intervalo muito curto de

temperatura.

Sigmoide de Converséo de AI(OH)S, » yelTrexp(-A(T-1173)))

I I I I I
1 H — =) :
===3=05
0.8
N e o T T T o e T
2 : : : : : : :
gab EUUUR SO HOUURTUUURRRRR ST HRUUURT [OUURSUUUTTRRR FRTTUTT SRR S SUTRSUUR
O e R R |
ok
1]
0.025 T
— =) :
OO2ZH ™™™ d= 08 [ il ................. —
o DLOTE oo R [T -
T :
E .
= 1 1 T LT E: TR . R RRMERRR —
DUDE S e I L. ‘ .......................................... ................. —
o I I I 4 I L I
1] 200 400 600 800 1000 1200 1400 1600

T(c)
Figura 4-2: Sigmoide de conversdo do Al(OH); em Al,Os.

A Figura 4-3 e a Figura 4-4 mapeiam os pontos (no caso 100% dos pontos convergiram)
sobre o dominio do gréafico que representam a composic¢ao da carga de solidos em que houve

a convergéncia dos resultados, considerando A = 0,05 ¢ A = 0,10, respectivamente.
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Status Conv. vs AKOH),(mol) vs H,0(fmol) { Silido T(C)~46.85]f Oiffmof)=1, Vapormol)=20, T(C)=226.85]f Ar=100%Exc. T(C)=226.85]

o0 RT: (DAIOHHs) = (DAI203s) + (IH20(g), R2: (NOIBPR(Y + (50)02(g) = (40)COe) + (20)H20(g). R3: (JH20() = (H20(e) 0K,
90 1.8
&0 16
70 Foqld
B0 [
? .
& a0 o
O
" 1
40 : F q08
30 F 06
20 0.4
10 02
0 i 1]
1] 10 20 30 40 50 B0 70 a0 an 100
AI{OH),, (mo})
Figura 4-3: Pontos de convergéncia para sigmoide de conversdo com A=0,05 : 100% de convergéncia.
Status Conv. vs AOH), (mol) vs H,0ff{mol) [ Sélide T(C)=46.85]f Oifmol)=1, Vaporfmol)=20, T(C)=226.85]f Ar=100%Exc. T(C)=226.55]
R1: (DAIOHHs) = (AI203(S) + (H20(a), R2: (NOHBPH() + (50)02(g) = (40)CO2(g) + (20H20(a), R3: (JH20(1) = (1H20(g)
F 07
- 06
=
E 05
S L
ON
I
04

1] 10 20 30 40 a0 B0 70 a0 a0 100
AI{OH), (mo))
Figura 4-4: Pontos de convergéncia para sigmoide de conversdo com A=0,10 : 85% de pontos de convergéncia
Conforme pode ser observado, a resolugdo termodinamica do problema apresenta uma
maior robustez de convergéncia numérica para baixos valores de A, ou seja, quando utiliza-se

uma rampa sigmoidal mais suave durante a conversao do hidroxido de aluminio em alumina.

Este resultado pode ser vinculado ao fato que 0 método numérico percorre uma extensa
faixa de temperaturas em busca do equilibrio dinamico do sistema, de forma que o passo entre

sucessivas temperaturas pode criar uma descontinuidade no modelo caso este seja maior do
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que o intervalo de inclinacdo da sigmdide. Assim, a inclinagdo mais suave aumenta a

probabilidade do modelo em percorrer a rampa da taxa de conversao.
e Sigmodide de secagem (reacéo 3)
Chama-se de secagem a etapa da reacdo de equilibrio em que a 4gua presente na carga

de solidos € transformada em vapor devido a alta temperatura do reator.

Para determinagdo do parametro A desta sigmdide, levou-se em consideracdo o ja
conhecido comportamento do processo de vaporizagdo da &gua. Foi feita uma variagdo nos
valores de A visando a obtencdo de uma funcdo sigmoidal ajustada, obedecendo a condigédo

de, em T=100 °C, a reacéo de evaporacéo estar totalmente ativada (¥=1).

Sigmeide de Secagem a Thar de HZO(F) =T 1vexp(-A%(T-353)))

DDEI_ AT .. "I
==—j=10 : : : : :
005H ===3=05) - R RRITIE I Do N —
3 Dud_ ......................... ..........................................................................................................................
%DDE_ . ................................................................................................................................
00z -
. --_____=.=::=-- b I
20 40 &0 a0 100 140

T©)
Figura 4-5: Sigmoide de secagem.
Considerando o critério estabelecido para selecdo do pardmetro A da reacdo 3, observa-
se na Figura 4-5 que o melhor valor para satisfazer o comportamento da fungdo sigmoidal €
A=0,25.

Na Figura 4-6 pode ser conferida a convergéncia do modelo sobre o dominio da funcéo,
a qual determina a quantidade em moles da carga de agua liquida que entra no reator pela

temperatura de entrada do ar, comprovando a eficiéncia do valor do parametro selecionado.



Consolidacdo do Modelo 125

Status Conv. vs TE[U) vs H Of{l{mol) { Sofido Umido 1:1 HC)=46.85]f Oifmol)=0, Vapormol)=0ff Ar=520mols, T=1E, H,O{mol)=20}

\ RI: (JAIOHHs) = {(NAI203(s) + (PH20{g), R2: (NOIBPH(] + (50)02{g) = (40)COXq) + (200H20{g), RI: (TIH20{]) = (T)H20{g) oK 5

a0 18

a0 16

B0 1.2

H_ O (mol)

2

40 F e

20 0.4

300 320 340 360 380 400 420 440 AR0 480 500
TE(C)

Figura 4-6: Pontos de convergéncia para sigmoide de secagem com A=0,25.

4.1.3 Caso 1 - Variacao da Carga de Solidos

A composicdo da carga de solidos é um parametro importante para o estudo de reatores
de calcinacdo. Embora a corrente de hidréxido que entra na unidade de calcinacdo passe por

alguns pré-aquecedores, a carga de solidos do reator ainda apresenta certa quantidade de agua.

As Figuras a seguir mostram o comportamento de algumas varidveis de processo, tais
como temperatura, quantidade de reagentes consumidos e quantidades de produtos formados,
apos ser atingido o equilibrio dindmico do sistema, para diferentes composicdes da carga de
solidos, ou seja, diferentes proporcGes de hidréxido de aluminio e agua na entrada do

calcinador.

A Figura 4-7 mostra que quanto maior a carga de s6lidos, menor sera a temperatura do
meio reacional quando obtido o equilibrio dindmico. Isso porque a reacdo de transformacéo
do hidréxido de aluminio em alumina (reacdo 1) é bastante endotérmica e, quanto mais moles
de Al(OH); estiverem envolvidos na conversdo, maior sera a quantidade de calor retirado do

sistema.

Outro fator que deve ser observado é o comportamento da temperatura quando se varia
a guantidade de agua na carga. Quanto mais agua presente na carga inicial, menor sera a
temperatura de equilibrio do sistema, devido principalmente a quantidade de energia

envolvida na vaporizagédo desta molécula.
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T{C) vs AOH) {mol) vs H,O(f){mol) [ Solido T(C}-46.85{ Oifmol}=1, Vapormol)=20, T{C)=226.85]f Ar-T00%Exc. T{C)=226.85]
RIT: (DAIOHNs) = {DAI20s) + (JH20(g), R2: [YOHBPF(Y + (50)02(g) - (40)CONg) - (20JH20(g), R3: (DH20() = (TH20(g)

100

a0

a0

70
F 1100

60

F 1000

a0

H.Of) (mo))

2

00

700

0 10 0 0 40 50 B0 70 80 50 100
AHOH), (mo

Figura 4-7: Temperatura do meio reacional apds equilibrio dindmico para diferentes cargas de sélido.

A Figura 4-8 apresenta a quantidade de hidroxido que permanece no meio reacional,
mesmo apds atingido o equilibrio dindmico. Representa o excesso de Al(OH)s; presente na
carga inicial, e pode ser justificado pelo fato de que, no caso simulado, a quantidade de calor
cedida ao sistema pela reacdo de combustdo do 6leo BPF é constante. Desta forma, a partir de
uma determinada quantidade de reagentes, ndo existe temperatura suficiente para ativacdo da

reacdo de conversédo do hidroxido em alumina.

Vale observar que, quanto maior a quantidade de 4gua na carga, maior sera a quantidade
de hidréxido de aluminio que ndo reage. Isto porque, conforme observado na Figura 4-7 a
presenca de agua na carga ajuda a reduzir a temperatura do meio reacional, consequentemente
desativando a reacdo de conversdo em uma quantidade menor de moles do hidroxido de

aluminio.
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AKOH), (PROD) vs AKOH) fmol) vs H,0(fmol) [ $6lido T(C}=45.85f Oimol=1, Vapor(mol}=20, T(C)=226.85] Ar=100%Exc. T(C)=226.85]
RT: (JAIOHYS) = (1AL203(s) « (IH20{g), R2: (NOIBPHT + (30)0X(q) = (40ICOXq) + (20H20{g), RE: (H20(} = (TH20{g)

Ai{OH) (mol)

H.O() (mo}l

2

0 10 20 0 an 50 BD 70 &0 50 100
AKOH), {mol)

Figura 4-8: Quantidade molar de AI(OH); que permanece sem reagir apés atingido o equilibrio dindmico.

A Figura 4-9 mostra a quantidade de alumina produzida variando a composi¢do de
entrada na corrente de hidréoxido. Mais uma vez € mostrado que, por questdes
termodinamicas, quanto maior a quantidade de agua liquida na entrada do reator, menor sera a

conversdo do hidréxido em alumina.

E observado também que, conforme se aumenta a quantidade de hidroxido, a quantidade
de alumina produzida vai aumentando, até que se chega ao ponto no qual a quantidade
excessiva de alumina reduz a temperatura do sistema, inibindo a reacdo de conversdo. Apos
esta temperatura, ou “ponto de virada”, nota-se uma participacdo mais ativa da agua

reduzindo a taxa de converséo do hidréxido em alumina.
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ALO, (PROD) vs AKOH) fmof) vs H,Off{mol) [ Sélido T(C}~46.85]f Oimo~1, Vapor(mo-20, T(C)=226.85]] Ar-100%Exc. T(C)-226.85]
RI: {JJAIOHY(S) = (1JAT203s) + (YH20(g), R2: (TONBPF] + (58)02(g) = (40)CO2g) - (20)H20(g), R3: (1H20{]) = (1H20(g)

Alzog(mol)

H,0() (mol)

2

10 20 30 40 50 =0] 70 80 90 100
AKOH), (mol

Figura 4-9: Quantidade molar de alumina formada depois de atingido o equilibrio dindmico do sistema.

A Figura 4-10 representa 0 comportamento do grau de avanco da reacdo de conversdo

o

do hidréxido de aluminio em alumina. Seu perfil é bastante semelhante ao da Figura 4-9 e
evidencia a composicao que produz maxima conversdo em alumina.

Calcinagdo (mol) vs AKOH) (mol) vs H,0{lmol) [ S6lido T{C)~46.85]f Oimol)=T, Vapormol)=20, T{C)-226.85) Ar—T00%Exc. T(C)-226.85]

RIT: (JAIOHYS) = (TIAROYS) + (JH20(g), R2: (OHBPH() + (50)02(g) = (40)COXg) + (20)F20{g), R3: (TH200) = (JH20{g) Al O{mol)

H.O( (moh

2

10 20 30 40 a0 G0 70 80 =] 100
AKOH), (mof)

Figura 4-10: Grau de avanc¢o da reagdo de conversdo apos atingido o equilibrio dindmico do sistema.

A Figura 4-11 mostra que, devido a alta temperatura de equilibrio obtido para o sistema,

0

toda a 4gua liquida e convertida em vapor.
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H,0() PROD) (mol) vs AROH),fmol) us H,0{l{mol) | Solido T(C)~46.85]] Oifmol)=T, Vapor(mol)=20, T{C)=226.85]f Ar100%Exc. T{C)-226.85]

. R1: (AIOH(s) - (A203(s) + (J420(a), R2: (OHBPF(] + (50)02(a) - (40)COX) + (20)i20(a), R3: (112008 - (1fi20(a) 00 (”’1’°”
0 : 0.8
&0 05
7 - F s
B0 C L o
? 9
“e‘ 50 b o
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x :
0 S daz
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0 06
10 08
0 | -1
0 10 0 0 40 &0 60 70 a0 a0 100

AKCH), (mo)
Figura 4-11: Quantidade molar de H,Og, que permanece no sistema apos atingido o equilibrio dinamico.

A Figura 4-12 mostra a quantidade de vapor d’agua formado depois de estabelecido o
equilibrio dindmico do sistema ao se variar a composi¢do da carga de solidos. O vapor d’agua
pode ser considerado produto das trés reacdes envolvidas no sistema, sendo que a reacdo de
combustdo, por ser uma reacao completa, ndo sofre influéncia na variacdo da composicdo da
carga. Assim, o efeito mais significativo na produ¢o de vapor d’agua esté relacionado com a
eficiéncia da reagdo de conversdo do hidréxido, que forma, além da alumina, moléculas de

agua.

H,0{4) (PROD) {mol) vs AOH) (mol) vs H,O{{mol) [ Sélido T(C)~46.85][ Oiffmol)=1, Vapormol)=20, T(C)-226.85]{ Ar~100%Exe. T(C)-226.85]
RT: (ZJAI0HKs) = (AL20Fs) + (PH2O{q), R2: (NOMBPH{) + {50)03g) = (40)COXg) + (20H20{g), R3: (NH20()) = {NH20{q)

HZO{V){moD

B0

a0

H.Off (moj)

2

40

30

20

i}
i} 10 20 30 40 &0 &0 70 a0 El 100

A.'(OH)3 {mol
Figura 4-12: Quantidade molar de vapor d’agua formado depois de atingido o equilibrio dindmico do sistema.
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A Figura 4-13 mostra que a toda &gua liquida que entra no reator é evaporada quando
atingido o equilibrio dindmico, independente da quantidade de hidroxido de aluminio presente

na carga, em consisténcia com a Figura 4-11 apresentada anteriormente.

Secagem (mol) vs AJOH) {mol) vs H,0fmol) [ Sélido T(C)~46.85]{ Oifmol)=1, Vapormolj=20, T(C}~226.85]f Ar-100%Exc. T(C)-226.85]

- RI: (JAIOHYS) = (DAL203(s) + (PH20{g], R2: (NOUBPHN + (30)02(g) = (4COg) + (200H20{g], RI: (TH2U(]) = (BH2O{g) Sef-‘ﬂgemqg?noﬂ
90 50
80 50
70 . F 4
B0 Heo
50 Fode0

. Off) (mo])
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AIfOH), (mol)
Figura 4-13: Secagem da carga de entrada.
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A Figura 4-14 representa a quantidade de iteragdes que sdo necessarias para se atingir o
equilibrio dindmico. Observa-se que 0s maiores indices de iteracdes ocorreram nas regides
com maior conversdo de alumina, ou seja, nas regides em que a reacdo 1 permaneceu ativada
por mais tempo, porém a convergéncia foi sempre assegurada em todos 0s casos.

ITER vs AKOH),{mof) vs H,O{lmol) [ Séiido T(C}=46.85]f Oifmoll=1, Vapormo)=20, T(C}=226.85}{ Ar=T00%Exc. T(C)=226.83)
R1: (HAIOHYs) = (NAL03(s) + (PH20(g), R2: (NOHBPF(T) + (50002(g) = (40)COXg) + (20020(g), R3: (H2O(D = (NH20(g) ITER

H.O(l) (mol)

2

a 10 20 =0 40 &0 B0 70 =in] 90
AKOH), (mo))

Figura 4-14: Mapa de consumo de iteraces.
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4.1.4 Caso 2 — Secagem da Carga de Solidos em Contra Corrente

Outro fator que causa grande influéncia no rendimento dos calcinadores é a temperatura

na qual o ar entra no equipamento.

As Figuras a seguir mostram a influéncia da temperatura do ar de entrada para
diferentes quantidades da carga de solidos, na temperatura de equilibrio dindmico, assim

como na composic¢do final de &gua no sistema.

A Figura 4-15 demonstra que, quanto maior a temperatura de entrada do ar, maior sera a
temperatura do equilibrio dinamico, assim como, quanto mais agua no estado liquido existir
na carga inicial, menor sera a temperatura final do meio reacional, pois parte da energia do

sistema seré utilizada na evaporacao desta molécula.

T(C) vs TE(C) vs H, 0 mol) | Sélido (mido 11 T(C)~46.85]] Oilimo)=0, Vapoifmol)-Uff Ar-5Xmol's, T=TE, H,O{mol)-20]

- RE: (JAIOHIs) = (NAI203(s) + (JH20{g), R2: (NOIEPH]) + (50)02(q) = {(#0)CO2Ag) + (20)H20{g), R3: (IH20(]) = (H2O{a) TC)

a0

a0

70

B0

a0

H.Of (moh)

2

40

a0

20
G0

Am

0
300 20 340 360 380 400 420 440 460 480 500
TE(C)

Figura 4-15: Temperatura do meio reacional ap6s equilibrio dindmico para diferentes temperaturas de entrada de
ar e diferentes cargas de sélido.

A Figura 4-16 confirma que, quanto a maior a temperatura de entrada do ar, menor sera
a quantidade de agua na fase liquida presente no equilibrio dindmico, assim como, quanto
maior a quantidade de agua na corrente de entrada, maior serd a necessidade de energia para
vaporizacdo completa das moléculas, ocasionando que uma maior quantidade de moléculas
nédo sofra evaporacéo.
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H,0() (PROD) {mol) us TE(C) vs H,0fmol) [ Sélido Umido 1:1 T{C)~46.85]f Oifmol)=0, Vapoi(mol)=0Jf Ar-520molis, T=TE, H,0{mof)-20]

RI: (2JAIOHY() - (AROX() + (3H20(g), R2: (TJOHBPFY) - (50)02(g) - (40)COg) + (20¥20(g), R3: (1H20() - (TH20(g) H0f)me)

H.00) (mo)

2

460 480

440

400
TE(C)

Figura 4-16: Quantidade de agua liquida existente ap6s alcangado o equilibrio dindmico.

A Figura 4-17 apresenta a quantidade de &gua vaporizada presente no equilibrio

320 340 360 380 420

dindmico. Destaca-se que quanto maior a temperatura e a quantidade de agua liquida

disponivel na entrada do sistema, maior sera a quantidade de vapor formada.

H,0(v) (PROD) {mol) vs TE(C) vs H,0{l)mol) [ Sélido Umido 1:1 T(C)~46.85]] Oifmof)=0, Vapor(molj=0ff Ar=520molis, T=TE, H,0{mol)-20]

RI: (JAIOHYE) = (DAI20(s) + (JH20{g), R2Z: (NOHUBPH(Y + (50)0X(q) = (40)COXAq) + (20)H20(g), RY: (H20(1) = (HH20{g) H,0(v)mol)

0 (mo

2

H.O

300 320 340 360 0 400 420 440 460 480 500
TE(C)

Figura 4-17: Quantidade de agua vapor existente no sistema apés alcangado o equilibrio dindmico.

A Figura 4-18 possui um comportamento bastante semelhante ao da Figura 4-17, e
representa o comportamento do grau de avango da reacdo de secagem. Nesse caso, pode ser

observada a regido na qual a reagdo apresenta maior rendimento.
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Secagem {mol) vs TE(C) VSH2O(’NmIJ.ﬂ [ Sélido Umido 1:1 T(C)=46.85f Oifmol)=0, Vaportmo=0Jf Ar=520mol's, T=TE, H20(m0.0=20}
R1T: (2AI0Hs) = (T)AT203(s) + (3)H20{g), R2: (T)OHBPHI) + (50)02{g) = (40)COXq) + (200H20{g), R3: (DH20(]) = {DH2O{g) Secagem{mol)

H,00) (mol

2

360 380 400 420 440
TE(C)

Figura 4-18: Grau de avanco da reagdo de secagem.

A Figura 4-19 representa a quantidade de iteracdes que sdo necessarias para se atingir o
equilibrio dindmico do sistema. Observa-se que 0s maiores indices de iteracGes ocorrem nas
regibes com maior rendimento da reacdo de secagem, ou seja, nas regioes em que, por
existirem reagentes e temperatura suficientes, foi possivel que a reagdo permanecesse ativada
por mais tempo (y # 0).

ITER vs TE(C) vs H,0({mol) [ S6lido Urnido 1:1 T(C}=46.85f Oifmol)=0, Vaponmol)=0f Ar=520mol’s, T=TE, H,0fmol)=20]

. RT: (QAIOHs) = (DAIZ0XS) + (AIH20{g), R2: (NOHBPH]) + (50)02(g) = (40)COXa) + (20H20(g), R3: (DH20{)) = (TIH20(¢g) ITER
a0 *
80
70
F 8
B0
=
g F A7
A
= a0
Q, ]
b
0 r
F 5
30
4
20 3
10 2
—— — e R ——
%DU 320 340 360 3580 400 420 440 460 480 S00 !

TE(C)
Figura 4-19: Temperatura do meio reacional apés equilibrio dindmico para diferentes cargas de solido.
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4.2 ESTUDO DO MODELO DO REATOR COM VERTICES EM SERIE

Uma vez verificada a rotina para célculo do equilibrio termodindmico em cada se¢do do
reator, ou cada vértice, serd apresentado a seguir um estudo sobre a integracdo em série destas
unidades de célculo, respeitando as condi¢des minimas de fluidizacdo e da quantidade de

momento transferida entre as correntes de solido e gas.

O estudo encontra-se dividido em dois casos bases, onde em um primeiro momento sera
simulado um reator em leito fluidizado para calcinagdo do hidroxido de aluminio em digrafo
com trés vértices e, em seguida, 0 mesmo reator serd simulado com uma quantidade maior de
unidades de célculo (10 vertices), com a finalidade de comparar os efeitos e precisdo do

modelo para as diferentes discretizagdes utilizadas.

4.2.1 Caso 1 - Modelagem do FBC em um Digrafo de 3 Vértices

O modelo do reator representado por um digrafo com trés vértices € ilustrado na Figura
4-20, sendo o mesmo alimentado com uma carga de hidrato no vértice 3 e com uma carga de
ar quente no vértice 1. A carga W com o 6leo BPF alimenta o vértice 2 por meio da lanca de

combustdo, gerando o calor necessério para a transformacéo do hidrato em alumina.

Figura 4-20: Modelo de reator com trés vértices.
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Determinado o modelo do digrafo, sdo definidas a seguir as matrizes de incidéncia que

representam o modelo em estudo.

e Matrizes de incidéncia das arestas do tipo V

0 0O 1 0 0 -1 0 0
ME=[1 0 0 Mi=1]0 1 0 My,=|1 -1 0
- 0 0O o 0 0 1 o 0o 1 -1
e Matrizes de incidéncia das arestas do tipo L
0 1 0 0 0 1 0o 1 -1
ME=|1 0 0 Mi=10 1 0 M,=|1 -1 0
- 0 0O o 1 0 0 o -1 0 0
e Matrizes de incidéncia das cargas G, F e W
1 0 0
Mg = |0 My = |1 My, = |0
0 0 1

Uma vez determinados os parametros estruturais do modelo, séo definidos a seguir os
valores das cargas de entrada que, por uma questdo comparativa, é utilizada nos dois casos em

estudo.

A carga de hidrato (ou licor branco rico) oriundo da etapa de precipitacdo, consiste de
uma mistura do hidréxido de aluminio e &gua. Devido a existéncia de pré-aquecedores na
entrada da unidade de calcinacdo, a temperatura desta corrente é considerada com um valor
pouco acima da temperatura ambiente, proxima a 320 K. Por questdes meramente ilustrativas,

é adotada uma composicdo da polpa com a razéo de 50% de AlI(OH)s e 50% de H,O,.

Para a carga G, é utilizada a composicdo normal do ar (80% de N, e 20% de O,) com o
acréscimo de uma pequena quantidade de vapor d"agua. O ar entra no reator com um excesso
de 100% e a uma temperatura proxima a 500 K devido ao sistema de integracdo energetica

existente no fundo do reator que ajuda a resfriar a alumina produzida.

Todas as cargas definidas acima foram mensuradas para a queima de um mol de 6leo,
contudo, admite-se que a carga W ainda possui em sua composic¢ao 60 moles de vapor d"agua
com a finalidade de atomizar a queima do 6leo combustivel. Por questdes de escoamento do
6leo, bastante viscoso, a temperatura da carga W é assumida 500 K até a entrada da lanca de

queima.



Consolidacdo do Modelo 136

Para a pressdo de alimentagdo, as cargas de 6leo e solidos sdo consideradas atmosféricas
(1bar), enquanto que para a carga de gas, forca motriz da fluidizacdo, é adotada uma presséo
de 1,5 bar.

Carga de Oleo (W) Carga de Hidrato (F) Carga de ar (G)
W = [63] (mol/s) F =[250] (mol/s) G = [1560] (mol/s)
(60 H,O( + 3 Gleo BPF) (125 H,0( + 125 AI(OH)s) (60 H,0( + 1200N, + 3000,)
10,9524 F 0 T 10,0384
0 0 0,7923
0 0 0,1923
0 0 0
=] o =10 =]
0 0,5 0
0 0,5 0
10,0476 L (0 0
Py, = [1,0] (bar) Pr = [1,0] (bar) P; =[1,5] (bar)
T, = [500] (K) Tr = [320] (K) T; = [500] (K)

Por ser um método iterativo de calculo, foram criadas duas funcbes erros para
determinacdo do término da simulacdo. A funcdo Errol € utilizada para determinar o
somatorio de erros da temperatura do vértice entre duas iteracdes sucessivas, enquanto a
funcdo Erro2 calcula o somatorio de erros da vazdo molar de todos os componentes, tanto

para as correntes do tipo V quanto para as do tipo L.

nv

Errol = ZlTik —Tf| (equagio 4.1)
i=1
nx nc
Erro2 = Z ZlN’ﬁj - NSt (equacio 4.2)
p=1j=1

Neste caso, “i” representa o indice do vértice, “j” o indice do componente, “p” o indice
da corrente e “k” nimero da iteracdo. O indice nx representa o quantitativo de correntes V ou

L, conforme aplicado.

Desta forma, realizou-se a simulagéo do reator de leito fluidizado com trés vertices, no

qual foram necessarias 234 iteracdes até que fosse atingida a convergéncia do modelo.
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O critério de convergéncia aplicado consiste em garantir que os trés erros analisados
(temperatura, vazdo da corrente V e vazdo da corrente L) sejam inferiores a uma tolerancia de
10°®. A Figura 4-33 comprova, utilizando o perfil da funcéo erro, a convergéncia obtida para o

modelo.

" Padrdo de Convergéncia
10 T T T
m— o da Termperatura
= Erro das correntes tipo V'
m— Erro das correntes tipo L

i | | | \
0 50 100 150 200 250

Nimero de Interagtes

Figura 4-21: Padrdo de convergéncia para o0 modelo com 3 vértices.

O modelo proposto para esta simulacdo apresenta a quantidade minima de vértices
necessaria para discretizar um reator de leito fluidizado, ou seja, a existéncia de pelo menos
um Vvértice para cada carga de alimentacdo. Dessa forma, ndo se espera que 0s resultados
obtidos apresentem um perfil suave durante as transicGes entre vértices adjacentes, mas uma

simples representacao do caso em estudo.

A Figura 4-22 apresenta o perfil de temperaturas obtido para o reator de leito fluidizado.
Pode-se observar que a regido de maxima temperatura do reator encontra-se no vértice de
queima do oleo combustivel, vértice 2. Nota-se também o efeito substancial que o calor
liberado na combustéo exerce sobre 0s vértices adjacentes, uma vez que a temperatura final de

equilibrio encontra-se acima da temperatura de entrada das cargas de 6leo e de gas.
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Perfii de Temperatura

o

| | | | | | | |
2 22 24 26 28 3

450
1 1.2 1.4 1.6
Vértice

Figura 4-22: Perfil de temperatura para 0 modelo com 3 vértices.

A Figura 4-23 representa o perfil de pressdo ao longo do reator, na qual pode ser
observada uma queda de pressdo praticamente linear, devido, principalmente, a perda de
momento que o0 gas, o qual entra pressurizado no fundo do reator, sofre para a fluidizacéo das

particulas.
Perfil de Presséo
T T

P(bar)

| |
2.4 26 28

18 2 22

Veértice

Figura 4-23: Perfil de presséo para o0 modelo com 3 vértices.
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Como consequéncia da temperatura em cada estigio do reator e da composicdo das
cargas de entrada, pode-se notar, com o auxilio da Figura 4-24 o grau de avango de cada

reacao ao longo dos vertices.

A polpa de hidrato, que é carregada no reator com 125 moles de agua na fase liquida,
sofre uma desidratacdo quase que instantnea ao entrar no reator, devido a alta temperatura
gue 0 mesmo se encontra no topo. Em contrapartida, a reacdo de conversdao do hidrato em
alumina ocorre predominante na regido central do reator, posicdo que possui calor suficiente
para ativar esta reacao altamente endotérmica. A reacdo de combustdo, como esperado, ocorre

no vértice 2 devido a posicao da langa de queima de 6leo.

Perfil do Grau de Avango das Reagées

140 T T \ T

— Reagio 1
m— Reagio 2
m— Reagdo 3

120

Grau de Avango

Vértice
Figura 4-24: Perfil do grau de avanco das rea¢fes para 0 modelo com 3 vértices.

Outro resultado bastante importante a ser observado € a taxa de conversdo do hidrato em
produto final (alumina). A Figura 4-25 apresenta a composicdo molar de todos os
componentes das correntes descendentes (L) que deixam o vértice. Pode-se notar que, embora
a carga de solidos no reator seja composta de 50% H,Oq e 50% AI(OH)s;, ao deixar o
primeiro vértice, a composi¢do varia para valores proximos de 80% de Al(OH); e 20% de
Al,O3. Observa-se que, para o caso modelado, a converséo final do hidrato em alumina néo

foi total, havendo um excesso com cerca de 45% de hidrato.
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(R

Perfil da Fragdo dos Componentes X

08

07 -

06

05 \ _
x
04 —
—_—t0,
)
03k o —
29
=0y
0.2k _Alzoa(s)
AI(DH )
01 r’|20m _
—Jlen BPF
0 L | | | | L | | |
1 1.2 1.4 1.6 1.8 2 22 24 25 28 3
Vértice

Figura 4-25: Perfil da fragdo molar dos componentes da corrente L para o modelo com 3 vértices.

Quanto a composicdo molar dos componentes presentes nas correntes gasosas, cabe

destacar 0 aumento da composig¢do do vapor d’agua ao longo do reator, uma vez que esse

componente esta presente como produto em todas as reages envolvidas no problema. Além

disso, observa-se o decaimento da composicdo de oxigénio até a regido de queima, devido ao

seu consumo durante o processo de combustao.

o7

Perfil da Fragdo dos Componentes Y

T I T
06 -
—_—,0,
05 — My
)
L0
y e 41,0
AIOH),
. —_—H,0,
(120 BPF
03 -
02 =
01 -
e ————
e ——m ] ] ] | ] I I —
1 1.2 1.4 16 18 2 22 24 25 28 3

Vértice

Figura 4-26: Perfil da fragdo molar dos componentes da corrente V para 0 modelo com 3 vértices.
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A Figura 4-27 retrata 0 balango méassico por componente em cada vértice. Neste caso,
diversos pontos devem ser observados: a formacdo de &gua gasosa em todos 0s estagios do
reator; que o nitrogénio permanece inerte durante todo o processo, contribuindo somente para
o0s balancos térmico e de momento; o perfil inverso do oxigénio, consumido na combustao e
do CO; produzido pela mesma reacdo; assim como outras constatagdes j& mencionadas para

0s demais componentes.

— g ritrada

Perfil da Vazdo Molar das correntes da Hzo@ ) saida Perfil da Vazéo Molar das correntes da N, )
T T 120 T T

400

1200

[T
@

Q (mols/s)
Q (mols/s)

1 12 14 16 18 2 22 24 2B 28 3 12 14 16 18 2 22 24 2B 28 3
Vértice Vértice

2g!

100 L L L L L L L L L
1 12 1.4 1.6 1.8 2 22 24 2B 28 3

2ral

Perfil da Vazdo Molar das correntes da O Perfil da Vazdo Molar das correntes da C

[
=
=1

1.2 1.4 16 1.8 2 22 24 2B 28 3

Q (mols/s)
[
3

Q (mols/s)
g

o

Vértice Vértice
Perfil da Vazdo Molar das correntes da A1203 ) Perfil da Vazdo Molar das correntes da Al{OH) i)
o 200 T T T T T T T . 300 T T T
K, K
100+ q 200 B
e g 1 1 1 1 ! 1 1 1 ! S oo 1 1 ! 1 1 1 1 1 !
1 12 1.4 16 18 2 22 2.4 26 28 3 1 1.2 1.4 16 18 2 22 2.4 26 28 3
Vértice Vértice
Perfil da Vazédo Molar das correntes da Hzoﬂ ) Perfil da Vazdo Molar das correntes da Qif BPFN )
200 T T 4
100 q 2 R
S g S
1 1.2 1.4 1.6 1.8 2 22 24 26 285 3 1 1.2 1.4 16 1.8 2 2.2 24 26 28 3
Vértice Vértice

Figura 4-27: Resumo do balango méassico por componente.

A Figura 4-28 apresenta os valores das correntes ascendentes (V) e descendentes (L) no
estado de equilibrio dindmico obtidos com a simulagdo do modelo. E observado que a
corrente gasosa tende a um ligeiro aumento ao longo do reator associado ao transporte de
particulas sélidas do leito e, também, em virtude da formacdo de gases devido as reacbes
quimicas do processo. Ja a vazdo descendente, rica em solidos, entra no processo com 250
moles (125 de AI(OH)3; e 125 H,0) e sofre uma reducdo ao deixar o vértice 3 devido a
evaporacao da 4gua. O aumento da vazdo na corrente L, deve-se a fluidizagdo das particulas,
ou seja, parte dos solidos arrastados do vértice 1 retorna para a base do leito devido a agdo da
gravidade, sendo este efeito representado pela corrente L, A corrente Lz representa a saida de

solidos do reator.
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300
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L {mols/s)
3

a0

Vazdo Molar dlas correntes tipo L

2

Indice da corrente L

Figura 4-28: Vazdo molar das correntes V e L para 0 modelo com 3 vértices.
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observada a relacdo direta da velocidade do gas com a temperatura do leito.

Velocidacde do Gds

20

Sao observados a seguir fatores relacionados a hidrodindmica do leito fluidizado.

A Figura 4-29 apresenta o perfil de velocidades do gas ao longo do reator, podendo ser

2
Vértice

22

24

28

Figura 4-29: Velocidade do Gas para o modelo com 3 vértices.

28

A Figura 4-30 ilustra a razdo entre a massa de solidos e massa de gas presente na

corrente ascendente V. Observa-se que, quanto maior a altura do reator, menor é a quantidade
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de solidos encontrada na corrente gasosa, demonstrando um maior arraste de particulas pelo

gas no fundo do reator.

Razdo mdssica (solido/gds) na corrente ascendente (V)

085 T T T T T

05

Kg de solidoikg de gds
o o ]
[=] o = i o =
ra o (5] o - o

=
m

=
T

0.05 ‘ !
Veértice

Figura 4-30: Relagfo méssica sélido-gas para o modelo com 3 vértices.

28 3

A Figura 4-31 representa a massa de sélidos que fluidizam em cada veértice, podendo-se

observar uma maior densidade do leito na base do reator.

Massa de Sélidos Suspensos no Vértice

5300 ! ! |

5200

2100 -

4000

4800

= 4800

4700

4600 —

4500 —

4400

4300 | | | | ! | | |
1 12 14 16 18 2 22 24 26

Vértice

Figura 4-31: Massa de sélidos suspensos para 0 modelo com 3 vértices.
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Outro parametro associado a concentracdo de sélidos nas diferentes se¢fes do leito € a
porosidade. Na Figura 4-32 é observado um maior volume de vazios na parte superior do

reator, caracterizando uma menor quantidade de sélidos nesta regido.

Fragdo Volumétrica de Vazios no Leito do Vertice
0.452 T T T T T

0.481 -

0.45

0.479

0.478

0.477

0.476

0475 | | | | ! | | | |
1 1.2 1.4 16 18 2 22 24 26 28 3

Vértice

Figura 4-32: Porosidade do leito para o0 modelo com 3 vértices.

4.2.2 Caso 2 — Modelagem do FBC em um Digrafo de 10 Vértices

O objetivo desse estudo é comparar os efeitos de uma malha mais refinada no resultado
final da simulacdo, além da obtencdo de perfis mais representativos do gradiente de pressdo e
temperatura no reator. Assim como em qualquer programa de simulacdo, resultados mais
precisos sdo esperados quando a geometria do problema é dividida em uma maior quantidade

de células de calculo.

A Figura 4-33 ilustra 0 modelo do digrafo de um reator de leito fluidizado discretizado
em dez vértices. As matrizes de incidéncia para o0 modelo encontram-se no APENDICE A
deste documento, enquanto que os valores das cargas utilizadas na simulacdo sdo idénticos

aos definidos no item 4.2.1 para o estudo do reator com trés vértices.
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Figura 4-33: Modelo de reator com digrafo de dez vértices.
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Assim como ocorreu para 0 modelo de reator com apenas trés vertices, o0 modelo em
estudo apresentou um comportamento de convergéncia bastante satisfatorio. Pois, embora
tenha sido necessaria uma maior quantidade de iteracdes (1411) para obtencdo da mesma
tolerancia (10®) adotada no caso anterior, 0 modelo de dez vértices possui uma quantidade

maior de vértices iteragindo.

Padrao de Convergéncia

m— o da Termperatura
— Erro das correntes tipo W
= Erro das correntes tipo L

Erro

] 500 1000 1500
Numero de Interagtes

Figura 4-34: Padrdo de convergéncia para 0 modelo com 10 vértices.

O perfil de temperaturas ilustrado na Figura 4-35 apresentou um comportamento mais
suave, com resultados nos extremos do reator diferentes do modelo de trés vértices. Essa
diferenca se deve a maior quantidade de contato gas-solido existente no modelo em estudo

que, além de aumentar a precisdo, permite uma melhor acomodacéo dos pontos de equilibrio.

Enquanto no primeiro estudo as temperaturas no equilibrio termodindmico, do topo e da
base do reator, foram de 655 °C e 475 °C respectivamente, para 0 presente estudo essas
mesmas temperaturas de equilibrio convergiram para 580 °C e 250 °C.

Assim, a propagacdo de calor realizada por meio de sélidos e gases que passam pelo
vértice de queima, apresenta resultados mais satisfatorios quando realizados em modelos com

um maior nimero de vértices.
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Perfil de Temperatura
1000 T T T T T
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Figura 4-35: Perfil de temperatura para 0 modelo com 10 vértices.
O perfil de pressdo apresentou a mesma caracteristica “quase linear” para retratar a
queda de pressdo no leito. Assim como na temperatura, a quantidade de unidades discretas
para calculo dos contatos influenciou no resultado final do problema.

Dessa forma, conforme pode ser observado na Figura 4-36, 0 modelo de reator com dez

veértices apresentou uma maior queda de pressao ao longo do leito.

Perfil de Pressdo
1.5 T T T T T T

g | | \ | | | | |

Vértice

Figura 4-36: Perfil de Presséo para 0 modelo com 10 vértices.
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O perfil das taxas de graus de avango ao longo do reator independe da quantidade de
unidades discretas de calculo. Conforme esperado, observa-se a terceira reagdo bastante ativa
no vertice de carga de sélidos, devido ao contato da polpa com o meio em alta temperatura,
provocando assim a secagem da agua existente. A reacdo dois encontra-se ativa somente nos
vertices de queima do 6leo BPF e a reagdo de conversdo encontra-se distribuida entre o topo

do reator e a regido de combusté&o.

O grau de avanco para 0 modelo de reator com dez vértices encontra-se na Figura 4-37.

Perfil do Grau de Avanco das Reagdes
140 T T T T T T T T

— Rleagio 1
— Reaio 2
—— Reagio 3

120

Grau de Avango
=
T

@
=]
T

40—

20

I I I |
1 2 3 4 a B 7 g
Veértice

Figura 4-37: Perfil do grau de avanco das reacfes para 0 modelo com 10 vértices.

Diferentemente do resultado apresentado no estudo de casol, a Figura 4-38 mostra que,
para 0 modelo de reator com dez vértices, ocorre a conversao total do hidrato em alumina,
principalmente entre os vértices 6 e 10, logo acima da lanca de combustdo, na regido mais

quente do reator.
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Perfil da Fragcdo dos Componentes X
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Figura 4-38: Perfil da fragdo molar dos componentes da corrente L para 0 modelo com 10 vértices.
Pode-se notar na Figura 4-39 que, devido a maior conversdo do hidrato, a percentagem
de alumina nas correntes gasosas, ou fluidizando, na regido abaixo da langa de combustdo

aumenta significativamente, tornando-se o segundo elemento mais presente no meio.

Além das mudancas de composicdo dos solidos (Al,O3; e Al(OH)3) nas correntes, a
percentagem dos demais elementos pouco variam entre os dois modelos apresentados até o

momento.
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Perfil da Fragdo dos Componentes ¥
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Figura 4-39: Perfil da fragdo molar dos componentes da corrente V para o modelo com 10 vértices.

i}

A Figura 4-40 ilustra o balanco de massa de cada componente nos vértices.
Normalmente, é esperado que, para os elementos reagentes, a curva de entrada esteja em um
patamar superior ao da curva de saida, enquanto para 0s elementos produtos, esse
comportamento seja inverso, ou seja, a vazao molar que entra na unidade de calculo deve ser

menor que a vazao molar que deixa o Vértice.

— chtrada

Pertil da Vazdo Mofar das correntes da H.O = saida Perfil da Vazéo Molar das correntes da N,
500 T T T T T 1200
'E E 1200
= ="
c g N N n n 1 1 L L < o , , , , . , . ,
1 2 3 4 5 B 7 5] 9 10 1 2 3 4 5 B 7 5] 9 10
Vértice Vértice
Perfil da Vazdo Molar das correntes da 02 o) Perfil da Vazdo Molar das correntes da 002 "
o 300 T T T o 200 T
2001 R 100 R
£ £ S/
Lo BT 1 1 ! 1 1 1 1 1 G g . . . 1 ! 1
1 2 3 4 5 B 7 5] 9 10 1 2 3 4 5 B 7 5] 9 10
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Perfil da Vazdo Molar das correntes da A1203 ) Perfil da Vazdo Molar das correntes da AI{OH) s
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200 T T T 4 T T T T T
100 o 2 R
S g Gy
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Figura 4-40: Resumo do balango massico por componente.
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Devido a vazdo molar das correntes que deixam os veértices (L e V), os efeitos da
fluidizacdo sobre o leito de particulas passam a ser observados. Na Figura 4-41, é nitida a
diferenca de vazdo das correntes descendentes Lg, L7 e Lg e das correntes ascendentes V,, V3 e
V4, 0u seja, quando comparado com os demais vértices, nesta regido da base do reator hd uma
maior intensidade de transporte molecular, tanto de entrada, como de saida, caracterizando a

fluidizagéo do leito.

Vazdo Molar das correntes tipo L Vazdo Molar das correntes tipo V
500 T T T T T T T T T T 2500 T T T T T T T T T T

700

2000

&00

500
1500
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iy
=]
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1000
300

200
500

100

1 2 3 4 =1 b 7 g 9 10 1 2 3 4 =1 b 7 g 9 10
indice da corrente L Indice da corrente V

Figura 4-41: Vazédo molar das correntes V e L para 0 modelo com 10 vértices.
Novamente, pode-se observar através da Figura 4-42 o comportamento da velocidade do
gas ao longo do reator, enfatizando mais uma vez o aumento da velocidade associado a

temperatura interna do reator.
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Velocidade do Gds

Vértice
Figura 4-42: Velocidade do gés para o0 modelo com 10 vértices.

Quanto ao transporte de soOlidos nas correntes gasosas (tipo V), nota-se uma
concentracdo maior de particulas quando comparado com o modelo anterior, principalmente
na regido de maior fluidizacdo, localizada entre os vertices de 1 a 6. Neste modelo, a massa de

solidos da corrente ultrapassa a massa gasosa, atingindo razdes superiores a 1.

A Figura 4-43 apresenta o perfil da razo massica nas correntes ascendentes em cada

vértice.

Razdo mdssica (sdlido/gds) na corrente ascendente (V)
18
I T I I T T

Kg dle solido/kg de gds

Vértice

Figura 4-43: Relac@o méssica s6lido-gas para 0 modelo com 10 vértices.
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A Figura 4-44 apresenta um leito de fluidizagdo homogéneo até o vértice seis.

Massa de Séfidos Suspensos no Vértice
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1
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Figura 4-44: Massa de s6lidos suspensos para 0 modelo com 10 vértices.

Enquanto a Figura 4-45 apresenta uma porosidade do leito praticamente constante ao

longo de todo o reator.

Fragdo Volumétrica de Vazios no Leito do Vertice
0.484
I I I I
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Figura 4-45: Porosidade do leito para o modelo com 10 vértices.
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5 RESULTADOS & DISCUSSOES

Uma vez consolidada a representatividade do modelo proposto, sdo simuladas algumas
condigdes operacionais, factiveis de ocorrerem no dia-a-dia de uma unidade de calcinacéo de

alumina.

Inicialmente é simulado um caso base da unidade completa, com valores de carga
semelhantes aos utilizados no Capitulo 4, para que se possa estabelecer um parametro de

comparacéo entre os demais casos simulados.

Em seguida, é avaliado o comportamento do reator quando a corrente de ar de
fluidizacdo que entra no leito encontra-se a uma temperatura inferior aquela estimada para
esta operacgdo, ou seja, quando a carga de ar do reator encontra-se a uma temperatura proxima

a ambiente, sem sofrer um pré-aquecimento eficiente.

Em um segundo caso, sdo observados os efeitos que podem ocorrer sobre 0 processo
guando o calcinador esta sujeito a uma queima ineficiente do 6leo. Neste caso, sdo simuladas

baixas cargas de entrada do 6leo BPF.

Por Gltimo, é estudado o comportamento do reator quando apresentado um excesso na
carga de sélidos. Neste caso, sdo avaliados os efeitos sobre a temperatura de equilibrio do

reator, assim como a influéncia desta na reacdo de conversdo do hidrato.

Para 0s quatro casos propostos, a representacdo do modelo em digrafo encontra-se
ilustrado na Figura 5-1. Neste modelo, o reator de leito fluidizado foi discretizado em quinze
vértices do tipo R, com trés lancas para queima do 6leo BPF localizadas na regido central do
reator. S&o introduzidas também duas posicdes para a carga de ar, assim como uma nova
posicdo para alimentacdo do hidrato, que deixa de ser alimentado diretamente no reator e
passa a ser introduzido por meio de transporte pneumatico através de um misturador do tipo

Venturi.

O fluxograma da unidade apresenta dois novos sistemas de reciclo, aumentando a
complexidade do modelo e dificultando a resolucdo numérica para convergéncia dos

resultados.

Em um primeiro sistema de reciclo, localizado no topo do reator, o sélido carregado na

unidade através do Venturi sofre uma integracdo energética com o ar de exaustdo do reator,
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contribuindo para a secagem parcial da polpa de hidrato e aproximando as particulas da

temperatura de conversdo em alumina.

Outro sistema de reciclo, com finalidades também energéticas, encontra-se na saida do
reator, e serve para resfriar as particulas de alumina que saem do processo e aquecer certa

massa de ar que contribuira para fluidizacéo do leito.

Por efeito de simplificacdo, é também considerado que as trés lancas do reator recebem
a mesma carga de 0leo, assim como a proporcao da carga de ar no reator (G;) € admitida o

dobro da quantidade de ar que alimenta o ciclone (G,).

As matrizes de incidéncia utilizadas no modelo encontram-se no APENDICE A deste
documento, enquanto as cargas de alimentacdo para cada caso analisado s&o apresentadas nos

capitulos a seguir.
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Figura 5-1: Modelo em digrafo de uma unidade de calcinag&o.
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5.1 CASO BASE

Devido a escassez de dados operacionais na literatura, os valores utilizados nas

simulagdes realizadas ao longo do trabalho s&o meramente ilustrativos e ndo representam

dados reais de uma unidade de producdo de alumina. Contudo, utilizando-se como base a

imagem de um sistema supervisorio do calcinador F instalado na Hydro-Alunorte, tomaram-

se 0s devidos cuidados para respeitar-se a proporcionalidade das cargas de alimentacdo do

sistema.

Desta forma, ao chamar o caso simulado como base, ndo ha a pretensdo de que 0s

parametros de carga correspondam as condi¢des operacionais reais do processo, mas, isto sim,

que consistam em valores que apresentem uma representatividade para o modelo pela

proporcionalidade das correntes de entrada, mesmo que em escala diferente do sistema real.

5.1.1 Parametros de Carga

Carga de Oleo (W)

W =

0
0
0
)_(W = 0
0

0

Py

<

21
21
21

0
0
0
0
0
0

1,0

11,0

500
500
1500

(mol/s)

1,0] (bar)

(K)

10,9524 0,9524 00,9524

0

o O OO

0

10,0476 0,0476 0,0476.

Carga de Hidrato (F) Carga de ar (G)
F = [250] (mol/s) _ [1400
G [ 700 ] (mol/s)

0 -0,0384 0,0384
0 0,7923 0,7923
0 0,1923 0,1923
0 0 0
=1y L= 0
0,5 0 0
0,5 0 0
L ( 0 0

1,5
Py = [1,0] (bar) P = [1,0 (bar)
Ty

= [320] (K)

T, [500

SOO] K)
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5.1.2 Resultados de Simulacéo - Caso Base

Padrio de Convergéncia
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Figura 5-2: Perfil de convergéncia — Caso Base.
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Figura 5-4: Perfil de VE)Tesséo — Caso Base.
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Figura 5-3: Perfil de temperatura — Caso Base.
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Figura 5-5: Perfil do grau de avanco das reacdes — Caso Base.
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: Periil da Fragéo dos Companentes X - Perfil da Fragio dos Componentes ¥
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Figura 5-6: Perfil da fracdo molar X — Caso Base Figura 5-7: Perfil da fracao molar Y — Caso Base.
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Figura 5-8: Vaz&o molar das correntes de processo — Caso Base.
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Velocidade do Gds

Razio missica (sélidaigds) na corrente ascendente (V)
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Figura 5-9: Perfil de velocidade do gas — Caso Base. Figura 5-10: Raz&o méssica da corrente gasosa — Caso Base.
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Figura 5-11: Massa de sdlidos suspensos — Caso Base.

Figura 5-12: Porosidade do leito — Caso Base.
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Perfil de Temperatura Perfil de Presséo
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Figura 5-13: Temperatura da unidade de calcinacéo — Caso Base. Figura 5-14: Pressdo da unidade de calcinagio — Caso Base.
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Figura 5-15: Fragdo molar X na unidade de calcinagio — Caso Base. Figura 5-16: Fragdo molar Y na unidade de calcinagdo — Caso Base.
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Perfil da Vazdo Molar de Ai{OH)
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Figura 5-17: Vazdo molar de Al(OH); nas correntes V — Caso Base.
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Figura 5-19: Vazdo molar de Al(OH); nas correntes L — Caso Base.
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Figura 5-18: Vazdo molar de Al,O3 nas correntes V — Caso Base.
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Figura 5-20: Vaz&o molar de Al,O3 nas correntes L — Caso Base.
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Conforme se observa nos resultados para o caso base de simulacdo apresentados
anteriormente, mais uma vez a maior discretizacdo da malha (quinze vértices) colaborou para
monotonia dos perfis. Acredita-se, portanto, na capacidade do modelo elaborado em predizer
perfis continuos e precisos sobre as propriedades envolvidas no sistema de fluidizacdo ao

longo de todo o calcinador.

O modelo simulado apresentou um aumento significativo na quantidade de iteragoes,
devido, principalmente, as dificuldades de convergéncia impostas ao modelo devido aos casos
de realimentacdo de correntes nos veértices 4 e 15 (ver Figura 5-1). Quanto ao incremento de
equipamentos auxiliares para integracdo energética das correntes de entrada e saida do reator,
diversas mudancas podem ser constatadas quando feita uma comparagdo com o modelo de

alimentacéo direta no calcinador simulado com 10 vértices.

Observando-se a Figura 4-35 e a Figura 5-3, nota-se um aumento da temperatura na
regido superior do reator. Isso porque na atual configuracdo, o hidrato sofre um processo de
secagem antes de chegar efetivamente ao calcinador, entrando no mesmo a uma temperatura
superior a proposta pela alimentacédo direta. Uma vez que ndo existem variacOes significativas
na temperatura da regido inferior a lanca de combustéo, e a entalpia fornecida ao sistema pela
queima do 6leo BPF permanece constante, conclui-se que a alimentacdo pré-aquecida da
carga de hidrato contribuiu para a elevacao da temperatura maxima do reator, que antes era de
950°C, e agora atinge algo como 1100°C.

Outra vantagem da atual configuracdo, que pode ser facilmente observada, é a
temperatura de langcamento dos gases de exaustdo para a atmosfera. Conforme pode ser visto
na Figura 4-35, os gases deixam o reator a uma temperatura de 600°C, enquanto no modelo
com reaproveitamento energético, Figura 5-13, embora os gases deixem o reator a 800°C, 0s
mesmos somente sdo liberados da unidade de calcinacdo no vértice 23, a uma temperatura de
500°C.

No primeiro modelo, o qual ndo considerava o resfriamento de solidos, a pressdo do
reator apresentava um decaimento linear conforme pode ser observado na Figura 4-36;
contudo, devido a injecdo de ar pré-aquecido pelo contato com o sélido que deixa a unidade,
no fundo do calcinador (vértice 4), pode-se observar agora um ligeiro acréscimo de pressao

nesta regido do leito, conforme Figura 5-4.

A utilizagdo de equipamentos separadores auxilia tambeém na reducgdo de particulas

solidas das correntes gasosas que deixam a unidade de calcinacdo. Na Figura 4-39 e na Figura
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4-40 pode-se verificar a existéncia de cerca de 180 mol/s (ou 1% da fracdo molar do ar) de
hidrato contido na corrente V que deixa o vértice 10, enquanto na Figura 5-16 ndo é notada a

presenca de particulas sélidas na corrente gasosa que deixa a unidade através do vértice 23.

Em contrapartida, a producdo de sélidos que inicialmente era rica em alumina,
conforme pode ser observado na Figura 4-38, sofre uma alteragdo em seu teor. Conforme é
visto na Figura 5-15, a corrente de so6lidos que deixa a unidade pelo vértice 19 apresenta uma
relacdo molar de seis moles de alumina para cada quatro moles de hidrato. Inicialmente, pode-
se considerar este valor um pouco alto, mas em termos massicos, 0 mesmo corresponde a um

produto final com teor de 66,2% em alumina.

Outro parametro importante para se avaliar o desempenho da unidade de calcinagéo € a
medicdo do rendimento de conversdo do hidrato, ou seja, a avaliacdo, a partir da quantidade
de AI(OH); que entrou no processo, da percentagem desta carga que foi efetivamente
transformada em alumina. Na Figura 5-19, pode-se verificar que no vértice 20 existe a entrada
de 125 moles de hidrato, conforme definido no inicio da simulagdo, enquanto que no vértice
19 da mesma figura, que representa a saida de solidos da unidade, sdo observados somente
33,3 moles de hidrato ndo reagido. Esses resultados correspondem a uma taxa média de

conversao de 73,34% da carga de entrada.

Complementando o raciocinio, na Figura 5-17 pode-se constatar a producdo de 50 mol/s
de alumina na saida do processo, vértice 19, formando uma razdo de 2 moles de Al,O;

produzidos para cada 5 moles de Al(OH)3; que entram na unidade.

Conforme explicado no inicio do Capitulo 5, devido a escassez de dados para operacédo
do Processo Bayer, os valores utilizados como inputs na simulacdo apresentam certa
imprecisdo. Acredita-se que, com uma calibracdo mais precisa de dados, tanto para as cargas
de entrada, como para especificacdo dos separadores, melhores resultados no teor do produto

final podem ser obtidos.

Além disto, vale observar na Figura 5-6 que o hidrato que entra no reator pelas correntes
descendentes € totalmente convertido em alumina, ou seja, a massa de hidrato que atravessa a
regido de combustdo é 100% convertida. Na Figura 5-5, fica caracterizado que a zona de
maior conversdo do hidrato ocorre entre os veértices 9 e 10, zona de combustdo; enquanto que
a Figura 5-9 ilustra uma queda na velocidade do gés justamente na regido de entrada do ar
oriundo do resfriamento das particulas. A Figura 5-10 também apresenta o efeito do aumento

“repentino” da corrente gasosa, reduzindo naquele vértice a razdo massica de transporte de
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solidos, que logo em seguida é retomada com um maior transporte devido ao aumento de

vazdo do ar de fluidizacéo.

5.2 CASO 1-CORRENTE DE AR COM BAIXA TEMPERATURA

O caso 1 foi desenvolvido a partir do caso base, variando-se a temperatura do ar de

entrada no reator (cargas G; e Gy). Este caso representa os efeitos no processo quando o ar de

fluidizagdo ndo passa por um pré-aquecimento eficiente, chegando ao reator com

temperaturas abaixo da condi¢cdo normal de operagao.

No caso simulado, foi considerado que o ar de fluidizacdo entra no reator a uma

temperatura de 127°C (400 K), i.e. 100°C abaixo do previsto no caso base.

5.2.1 Parametros de Carga

Carga de Oleo (W)

W =

0
0
0
XW= O
0

0

Py

S

21
21
21

(mol/s)

0
0
0
0
0
0

1,0

1,0] (bar)
1,0

[500
500
1500

(K)

10,9524 0,9524 0,9524

0
0
0
0
0

0

10,0476 0,0476 0,0476.

Carga de Hidrato (F)

Carga de ar (G)

F = [250] (mol/s)

Pr
Ir

1
o O OO
J

0,5
0,5

= [1,0] (bar)

= [320] (K)

G [1400

700

0

0
0
0
0

| (motrs)

10,0384 00,0384
0,7923 0,7923
0,1923 0,1923

0

0
0
0
0

1,5
B = | 17g] 20

7 =[fo

| (<)
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5.2.2 Resultados de Simulagdo - Caso 1

Perfil de Temperatura
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Figura 5-21: Perfil de convergéncia — Caso 1. Figura 5-22: Perfil de temperatura — Caso 1.
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Figura 5-23: Perfil a";’“pressao _Caso 1. Figura 5-24: Perfil do grau de a\E/ango das reagdes — Caso 1.
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Perfil da Fragio dos Companentes X . Perfil da Fragéo dos Componentes ¥
! 7
T T T T T T T T T T

x 05 — =

a | ! L L ! L L ] ! ! ! ! ! I L ———— ! !

] 1 2 3 4 5 T & 9 10 " 12 [ 12 5 1 2 . ] E) T " 13 14 5
Vértice

Figura 5-25: Perfil da fragdo molar X — Caso 1 Figura 5-26: Perfil da fracdo molar Y — Caso 1.
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Figura 5-27: Vazao molar das correntes de processo — Caso 1.
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Figura 5-28: Perfil de velocidade do géas — Caso 1.
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Figura 5-29: Raz8o massica da corrente gasosa — Caso 1.
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Figura 5-31: Porosidade do leito — Caso 1.
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Perfil de Pressio
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Figura 5-32: Temperatura da unidade de calcina¢&o — Caso 1. Figura 5-33: Pressdo da unidade de calcinagdo — Caso 1.
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Figura 5-34: Fragdo molar X na unidade de calcinagao — Caso 1. Figura 5-35: Fragdo molar Y na unidade de calcinagdo — Caso 1.
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Perfil da Vazdo Molar de AIOH),  nas correntes v Perfil da Vazdo Molar de Al,O,  nas correntes V
140 T T T T T T 800 — T — T — T T
; OO O YOO UL SUUUOOO NOUOUOY UUUROR AUOUOOY NUOUOOE JSPOOOORAVUUONE RO OVUOUTE IO OO r T T
- b
25 5
700 B
B75 | g
B50 - —
o3 ERRION JEUUN OSSOk U VOO0 U0 OO0 OUOUO0 OO OOOOOO0 SOOI SOUOOON HOUDUOD SONOOOS SOUOUOENOUONON- SOOIV APNE MR OOV SO ]
B00 |- —
1o} 75| ]
550 -
551 —
5001 g
B B
£
[
01~
5
) D n 2 B u o 1 2 3 4 & & 7 8 9§ 10 1 12 13 14 16 1 17 18 19 2D 2 2 23 4 3%
Vértice
Figura 5-36: Vazéo molar de Al(OH); nas correntes VV — Caso 1. Figura 5-37: Vazéo molar de Al,O3 nas correntes VV — Caso 1.
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Figura 5-38: Vazdo molar de Al(OH); nas correntes L — Caso 1. Figura 5-39: Vazdo molar de Al,O3 nas correntes L — Caso 1.
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O mecanismo principal de funcionamento dos reatores com leitos fluidizados é o
contato sélido gés que ocorre entre as particulas do leito e o gés de fluidizagdo. Dessa forma,
reduzir a temperatura do ar na entrada do calcinador implica na corrente gasosa necessitar
uma quantidade maior da entalpia disponivel no sistema para atingir a temperatura necessaria

para ativacdo da reacdo de conversdo das moléculas de hidrato em alumina.

Como a quantidade de energia fornecida ao sistema permanece constante pela
invariancia dos termos envolvidos na queima do 6leo combustivel, pode-se notar, através da
Figura 5-22, uma reducdo da temperatura na zona de queima do calcinador. A temperatura
maxima que anteriormente chegava a 1100°C no vértice 9 (Figura 5-3), com a baixa
temperatura do gas de entrada, agora ndo ultrapassa 900°C no mesmo Vértice, reduzindo assim

a temperatura da principal regido de converséo do hidrato, conforme a Figura 5-24, em 200°C.

Comparando-se a Figura 5-32 com a Figura 5-13, nota-se que a temperatura de exaustdo
do ar, que ocorre no Vvértice 23, pouco se alterou com a nova condi¢cdo do ar de entrada,
permanecendo préxima a 500°C. Porém, é nitida a redugdo de temperatura na corrente de
sélidos que deixa a unidade no vértice 19, a qual, no caso base, encontrava-se a 320°C e para

0 presente caso ocorre a 220°C.

Conforme observado na Figura 5-21, a busca pela convergéncia do problema apresentou
praticamente a mesma quantidade de iteracfes necessarias ao caso base (Figura 5-2),
enquanto a pressdo do sistema (Figura 5-23) também pouco variou.

Quanto a conversao de hidrato, pode-se afirmar que houve uma reducdo no rendimento.
De acordo com a Figura 5-38, para uma carga de 125 moles de AlI(OH)3 no vértice 20, sdo
obtidos na corrente de solidos que sai do processo (vértice 19) 40 mol/s do hidrato, ou seja,
uma conversdo de 68% da quantidade molar que entra na unidade.

Observando-se a Figura 5-39 e Figura 5-34, pode-se constatar a mesma quantidade de
alumina (40 mol/s) na corrente de so6lidos que deixa o processo. Implicando em um teor

massico do produto da calcinacdo em 56,66% de alumina.

Esta queda de rendimento também pode ser observada na composicdo da corrente de
solidos que deixa o reator. Antes, essa corrente era composta em 100% de alumina, segundo a
Figura 5-34, enquanto que para o presente caso, 10% das particulas desta corrente sdo agora

compostas por hidrato ndo convertido.
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5.3 CASO 2- QUEIMA INEFICIENTE DE OLEO

O segundo caso trata de uma queima ineficiente na lanca do calcinador devido a méa
alimentacdo de 6leo combustivel. Este problema pode ocorrer devido a falta de fluidez do

o0leo durante a alimentacdo, ou até mesmo pelo entupimento de alguma das langas.

A simulacdo realizada considerou uma reducdo de 21 mol/s de 6leo combustivel na
carga das langas de queima, representando uma reducéo de 7 mol/s de 6leo para cada uma das
3 langas do calcinador.

5.3.1 Parametros de Carga

Carga de Oleo (W) Carga de Hidrato (F) Carga de ar (G)
14 F = [250] (mol/s) _ [1400
w = |14 (mol/s) - 6= [700](””0'/3)
14
10,9524 0,9524 0,95241 r 01 10,0384 0,03841
0 0 0 0 0,7923 0,7923
0 0 0 0 0,1923 0,1923
_ 0 0 0 10 _ 0 0
fw=| o 0 0 X = 0 X = 0 0
0 0 0 0,5 0 0
0 0 0 0,5 0 0
10,0476 0,0476 0,0476. L 0 0 0
'1,0]
Py, = [1,0] (bar) 1,5]
w _
11,0 Pr = [1,0] (bar) g =1 | (bar)
500 Tr = [320] (K) _ [500
T,, = 500/ (K) T = 2g0) 9
1500



Resultados & Discussoes

173

5.3.2 Resultados de Simulacéo - Caso 2
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Figura 5-40: Perfil de convergéncia — Caso 2.
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Figura 5-42: Perfil de pressdo — Caso 2.
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Figura 5-41: Perfil de temperatura — Caso 2.
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Figura 5-43: Perfil do grau de avanco das rea¢des — Caso 2.
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Porfil da Fragio dos Componentes X
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lar X — Caso 2 Figura 5-45: Perfil da fracdo molar Y — Caso 2.

Vazdo Molar das correntes tipo L Vazdo Molar das correntes tipo V
T T T T

2000

1800

1600

1400

1200

1000

V (mols/s)

800

600

400

200

10 18 20
indice da corrente L indice da corrente v

Figura 5-46: Vazao molar das correntes de processo — Caso 2.
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Figura 5-47: Perfil de velocidade do gas — Caso 2. Figura 5-48: Razdo massica da corrente gasosa — Caso 2.
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Figura 5-49: Massa de sdlidos suspensos — Caso 2.

Figura 5-50: Porosidade do leito — Caso 2.
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Perfil de Temperatura

Pertil de Pressio
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Figura 5-51: Temperatura da unidade de calcinacéo — Caso 2. Figura 5-52: Pressdo da unidade de calcinagdo — Caso 2.
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Figura 5-53: Fracdo molar X na unidade de calcinagdo — Caso 2.

Figura 5-54: Fragdo molar Y na unidade de calcinagdo — Caso 2.
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Perfil da Vazio Molar de AOH), | nas correntes V
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Figura 5-55: Vaz&o molar de Al(OH)3 nas correntes V — Caso 2. Figura 5-56: Vazdo molar de Al,Oj; nas correntes V — Caso 2.
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Figura 5-57: Vazdo molar de Al(OH)3 nas correntes L — Caso 2.

Figura 5-58: Vaz&o molar de Al,O3; nas correntes L — Caso 2.
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A primeira observacdo que pode ser tirada deste novo caso simulado é sobre a reducéao
significativa da quantidade de iteracbes necessdrias a convergéncia do problema.
Comparando-se com os dois casos anteriormente simulados, caso base e caso 1, o presente

modelo apresentou uma reducao de cerca de 40% da quantidade de iteragdes.

Reduzir a carga de combustivel implica diretamente na quantidade de energia
disponivel ao sistema para conversdo do hidrato. Por isto, na Figura 5-41, é novamente
observada uma reducdo na temperatura da zona de conversdo que, segundo a Figura 5-43,

ocorre entre os vértices 8 e 10.

Comparando-se os perfis do grau de avango das reagdes (Figura 5-5 e Figura 4-43),
nota-se que a reacdo 1, a qual no caso base tinha um valor maximo de 20mol/s de taxa de
avango, no caso em estudo ndo ultrapassa o valor de 13,5mol/s de avanco, ou seja, com a
reducdo da queima do Oleo BPF, a reacdo de combustdo ndo gera entalpia suficiente para

iniciar a cinética de reacdo da conversdo do hidrato em alumina.

Com a reducdo da conversédo do hidrato, pode-se observar na Figura 5-44 uma mudanca
na composicdo da corrente de solidos que deixa o reator. Enquanto para o caso base a
composicao da corrente sélida no fundo do leito era de 100% de alumina (Figura 5-6), para o

caso em estudo esta composicao é de 61% de hidrato e 39% de alumina.

Analisando-se a Figura 5-53, pode-se concluir que a corrente de sélidos final da unidade
é composta de 20% de alumina e 80% de hidrato ndo convertido, 0 que equivale em massa a

um teor de 24,64% de alumina.

Assim, conhecida a composicdo de carga da unidade (125 mol/s de AI(OH)3 e 125 mol/s
de H,0), e com o auxilio da Figura 5-57 para obtencdo do numero de mol/s de Al(OH); que
deixa o processo (76 mol/s), pode-se estimar que a taxa de conversdo do hidrato foi de cerca
de 40%.

Pela Figura 5-58, é estimada a producao de somente 19 mol/s de hidrato, resultando em

uma relacéo de 13 moles de hidrato para cada 2 moles de alumina produzida.

5.4 CASO 3 - CARGA EXCESSIVA DE HIDRATO

O caso 3 consiste em variar a carga de hidrato no reator provocando um excesso do

reagente no meio reacional. O estudo ajuda a mostrar a importancia do controle na dosagem
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de alimentacéo de sdlidos, assim como os efeitos que uma possivel sobrecarga pode provocar

no sistema.

Para o caso simulado, foi considerado um aumento na vazao de entrada de sélidos de

100 mol/s, modificando a vazdo de entrada do caso base (250 mol/s) para 350 mol/s.

5.4.1 Parametros de Carga

Carga de Oleo (W) Carga de Hidrato (F) Carga de ar (G)
21 F = [350] (mol/s) _ [1400
W =121| (mol/s) B 6= [ 700 ] (mol/s)
21
10,9524 0,9524 0,95241 r 0 T 10,0384 0,03841
0 0 0 0 0,7923 0,7923
0 0 0 0 0,1923 0,1923
0 0 0 10 _ 0 0
w=| o 0 0 =10 X =| 0
0 0 0 0,5 0 0
0 0 0 0,5 0 0
10,0476 0,0476 0,0476 L0 0 0
'1,0]
Py, = |1,0{ (bar) [1,5]
w —
1.0 Py = [1,0] (bar) Ps =11] ®an
500 Tr =[320] (K) _ 500
T, = |500] (K) Ty [500] )
1500
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5.4.2 Resultados de Simulacéo - Caso 3
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Figura 5-59: Perfil de convergéncia — Caso 3. Figura 5-60: Perfil de temperatura — Caso 3.
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Figura 5-61: Perfil de pressdo — Caso 3.

Figura 5-62: Perfil do grau de avanco das reacfes — Caso 3.
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Figura 5-63: Perfil da fracdo molar X — Caso 3 Figura 5-64: Perfil da fracdo molar Y — Caso 3.
Vazdo Molar das correntes tipo L Vazdo Molar das correntes tipo vV
700 T T T T 2500 T T T T
2000 - ~
1500 + q
£ £
- S
1000 q
500 - B
o
9 10 15 20 25 0 5 10 15 20 25
indice da corrente L indice da corrente ¥

Figura 5-65: Vazao molar das correntes de processo — Caso 3.
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Velocidade do Gis
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Figura 5-66: Perfil de velocidade do gas — Caso 3. Figura 5-67: Razdo massica da corrente gasosa — Caso 3.
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Figura 5-68: Massa de sdlidos suspensos — Caso 3.
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Figura 5-69: Porosidade do leito — Caso 3.



Resultados & Discussoes 183

Perfil de Temperatura Perdil de Pressdo
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Figura 5-72: Fragdo molar X na unidade de calcinagéo — Caso 3. Figura 5-73: Fragdo molar Y na unidade de calcinagéo — Caso 3.
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Muitas vezes, um operador que ndo conhece a fundo o mecanismo envolvido em um
processo de calcinagdo por reatores de leito fluidizado, pode imaginar que, aumentando a

carga de sélidos, havera uma maior producédo de alumina.

O presente estudo serviu para mostrar que 0 excesso de solidos no reator provoca um
efeito contrario ao que poderia ser esperado. Devido a falta de entalpia disponivel no sistema
para conversdo de todo o hidrato, parte desta energia é desperdicada com o aquecimento

desnecessario de uma massa de hidrato que simplesmente ndo é convertida.

Conforme a Figura 5-70, para o caso estudado ndo hd somente uma nova reducdo da
temperatura da zona de queima do reator, mas também uma diminui¢do na temperatura do ar
exaurido da unidade pelo vértice 23. O ar que antes safa do processo a 500°C, agora deixa o

mesmo a 400°C.

Esta reducdo da temperatura ocorre principalmente devido a transferéncia de calor do ar
para as particulas que, por estarem associadas a uma maior massa de sélidos, intensificam a

troca térmica com o ar.

A Figura 5-62 mostra um maior avan¢o da reacdo de conversdo do hidrato,

principalmente provocada pela maior quantidade deste reagente no meio.

Quanto a hidrodindmica do processo, a Figura 5-66 apresenta uma reducdo da
velocidade do géas ao longo do reator, assim como a Figura 5-68 ilustra uma menor quantidade
de sélidos suspensos no leito. Estes resultados podem ser justificados com o fato de que uma
maior massa de solidos provoca uma maior transferéncia de momento do gas de fluidizacao

para as particulas do leito.

Em termos de conversao, é observado na Figura 5-72 que a composicao da corrente de
solidos que deixa o reator € a mesma que deixa a unidade pelo vértice 19. Assim, o produto

solido é composto de 40% de hidrato e 60% de alumina.

Considerando que 175 mol/s de hidrato entram no reator, segundo a Figura 5-76, no
vertice 19 saem do processo 75 mol/s sem serem convertidos, ou seja, uma taxa de conversao
de 57% do hidrato de entrada.

A Figura 5-77 apresenta nesta mesma corrente de saida (vértice 19) somente 50 mol/s
de alumina que, em termos massicos, corresponde a uma fracdo de 66,23% de Al,O3; na

corrente final.
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Embora o teor de alumina no produto final seja semelhante ao teor obtido no caso base,
ndo se pode deixar de notar que, no caso base, foram utilizados 5 moles de hidrato para a
producdo de 2 moles de alumina, enquanto no caso em estudo, essa mesma proporcéo foi de 7

moles de AlI(OH); para cada 2 moles de Al,O3 produzido.

5.5 COMPARACAO DE RESULTADOS

Nos casos simulados, pode-se notar que 0S processos que exigiam uma menor
conversdo do hidrato em alumina apresentaram uma convergéncia mais rapida para a

resolucdo numérica do modelo. Isto ocorreu nos casos 2 e 3.

Quanto ao perfil de temperatura apresentado em cada caso estudado, pode-se constatar
que os problemas operacionais propostos reduziram a temperatura do calcinador como um
todo (Figura 5-78), com destaque para a zona de combustdo do leito, onde a reducdo de

temperatura foi bastante significativa.

Perfil de Temperatura
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Figura 5-78: Comparativo do perfil de temperatura.
Assim como a temperatura, o perfil de pressdo apresenta pouca variagdo entre 0S casos
simulados, sendo que, para a pressao, os valores sofreram um pequeno aumento gquando

comparados com o caso base.

Pode-se observar na Figura 5-79 uma maior mudanga no comportamento da presséo,

entre os diferentes casos, ap0s a entrada da corrente de ar quente que ocorre no vértice 4.
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Perfil de Pressdo
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Figura 5-79: Comparativo do perfil de presséo.

Quanto ao rendimento dos casos simulados, embora ndo se possam comparar 0S
resultados obtidos sem antes fazer uma analise de sensibilidade das variaveis de processo,
para dimensionar a representatividade da ordem de grandeza das alteracdes feitas no resultado
final, pode-se ao menos, constatar que houve em todos os casos uma reducdo no teor da
alumina produzida, assim como na taxa de conversdo do hidrato, conforme pode ser

observado na Tabela 5-1.

Tabela 5-1: Taxa de conversdo de hidrato e teor massico de alumina no produto final para os diferentes casos

simulados.
Taxa de converséo de Hidrato Teor massico de Alumina no produto final
Caso Base 73,34% 66,23%
Caso 1 68,00% 56,66%
Caso 2 40,00% 24,64%

Caso 3 57,00% 66,23%
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6 CONCLUSOES & SUGESTOES

O presente estudo propde um modelo de simulagdo estacionaria para calcinadores de
hidroxido de aluminio em leito fluidizado. O modelo é construido com termodinamica
rigorosa, respeitando balancos de massa de componentes, balancos de energia e de momento
nos vértices do calcinador descrito sob a forma de grafo orientado. Essa metodologia adotada
é inédita para este tipo de operacdo unitaria, em que o principal promotor das transformacGes
endotérmicas pertinentes (reacdo de quebra de hidrato e evaporacdo de agua) é o contato
térmico sélido-gas.

A abordagem tem a meta de ser precisa em termos de temperaturas, graus de avancgo e
consumos energéticos, razdes pelas quais utiliza célculo rigoroso de propriedades
termodindmicas de alumina, hidroxido, combustivel e espécies liquidas e gasosas pertinentes.
Em consonancia com isto, a caracterizacdo termodinamica do 6leo combustivel utilizou
ingredientes de Modelagem Composicional de FracGes de Petrdleo via Método de
Contribuicdo de Grupos de Joback-Reid e os dados de caracterizagdo dos sélidos inorganicos
foram obtidos em fontes fidedignas e atualizadas (ver Cap. 3).

Outro ponto de destaque para o presente trabalho é a utilizacdo de funcGes sigmoidais
para “autorizar” ou “bloquear” transformacdes fisico-quimicas associadas as reagdes
envolvidas no processo que sdo acionadas por forcas motrizes expressas em termos de
temperatura do meio reacional. As fungdes sigmoidais foram ajustadas para responder em
funcdo da temperatura dos vértices, liberando convers@es das reacdes de quebra de hidrato e
de evaporacdo de agua em funcdo da disponibilidade de energia no sistema e cortando as
mesmas em face de déficit energético. Na pratica o funcionamento de sigmoidais e seu efeito
regulatério sobre a fisico-quimica do sistema ocorrem da seguinte maneira: (i) ap6s uma
liberacdo de energia no meio reacional devido a queima de combustivel, uma (ou mais)
reacao(6es) quimica(s) endotérmica(s) (e.g. a quebra do hidrato e/ou evaporacdo de agua)
é(séo) autorizada(s) a ocorrer; (ii) & medida que a(s) reacdo(6es) ocorre(m), a subsequente
absorcéo de entalpia forcara queda de temperatura do meio reacional, especialmente se nédo
houver mais combustivel a queimar; (iii) esta queda de temperatura forcard as sigmoidais
atingidas a cortar o andamento das respectivas reacfes interrompendo a queda térmica e
definindo um estado de equilibrio quimico que embora “emulado”, ¢ perfeitamente
representativo da realidade, especialmente se as sigmoidais envolvidas estiverem bem

calibradas. As sigmoidais séo estratégias de calculo rapido e agil que também tém a vantagem
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de ndo apresentar descontinuidades (na funcdo e derivadas) que poderiam desestabilizar a
resolugdo numérica das simulagdes.

Em um primeiro momento foi desenvolvido a modelagem termoquimica e
termodinamica dos vértices de calcinacdo, totalmente rigorosa em termos de conservacdo de
massa e energia, com a espontaneidade das transformacdes endotérmicas pautada por duas
funcdes sigmoidais: uma para “autorizar/bloquear” a conversdo de hidrato e outra para
“autorizar/bloquear” a secagem de sélidos. A reacao de queima do combustivel ¢ totalmente
irreversivel cessando apenas quando um ou todos 0s reagentes necessarios sao extintos.

Este resolvedor da termodinamica de um vértice foi avaliado estudando-se a resposta de
um mini-calcinador definido por um vértice apenas. Nesse protétipo buscou-se verificar o
modelo termodindmico proposto para vértices de calcinacdo, analisando-se 0 comportamento
e robustez de convergéncia das funcdes criadas em MATLAB para uma ampla faixa de
condigdes operacionais.

Em seguida, foi agregado o resolvedor do contexto hidrodindmico de vértices de
calcinadores do tipo leito fluidizado. Esse resolvedor entra em acdo apds a resolucédo
termodinamica-termoquimica dos Vvértices, tendo o objetivo de determinar: (i) a fracdo de
solido levantado pelo gas ascendente; (ii) a porosidade e hold-up de solidos no vértice
fluidizado; (iii) as demais correntes descendentes de sélido fluidizado; (iv) a perda de pressao
do vértice. O resolvedor hidrodindmico leva em consideracdo as equacdes de fluidizacdo que
regem a distribuicdo de massa no calcinador, o cumprimento de balanco de momento em
vertices, a contribui¢do gravitacional de “roubo” de momento do vértice por sélidos suspensos
em fluidizacdo, bem como os termos de entrada/saida de momento pelas correntes que
entram/deixam o vértice. A restricdo de balanco de momento de um vértice € resolvida
numericamente via método da secante aplicado a busca da variavel razdo massica de solido
transportado por massa de gas ascendente.

A pré-anélise tanto do resolvedor termoquimico-termodindmico de vértices quanto do
resolvedor hidrodindmico de vértices, ambos constituintes do simulador de calcinagdo aqui
desenvovido, foi feita utilizando estudos de caso com digrafos de trés e dez vértices em
cascata vertical. Foram obtidos resultados coerentes e satisfatorios para a certificacdo e
consolidacdo do modelo.

Uma vez consolidadas as ferramentas de calculo envolvidas no modelo de simulacao,
criaram-se trés casos de processo para a simulacéo estacionéria de uma unidade completa de
calcinagdo de alumina, incluindo tanto o reator de leito fluidizado e seus equipamentos

auxiliares de separacao, captura e transporte de sélidos.
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Nos exemplos estudados, o digrafo foi resolvido por Substituicdo Sucessiva, um método
ndo especialmente sofisticado, porém bastante conhecido, robusto e de facil implementagédo
numérica. O modelo de simulacdo de calcinadores com dezenas de vértices atingiu a
convergéncia esperada, garantindo o sucesso da metodologia criada.

As simulacdes dos quatro casos de processo ampliado propostos — um caso base e trés
casos derivados alternativos — foi totalmente exposta em termos de recursos visuais por meio
de perfis espaciais das principais variaveis de estado do processo como temperaturas, taxas de
graus de avango reativos, transporte ascensional de sélido e conversao de hidrato em alumina.
Estes recursos de apresentacdo permitem verificar-se a coeréncia das respostas obtidas. Nos
quatro processos ampliados simulados foram gerados resultados bastante compativeis com o
esperado teoricamente a partir de perturbacdes do quadro de cargas do processo como
variacdes nas razdes combustivel-hidrato, combustivel-ar e temperatura inicial do ar. Todavia,
devido a escassez de informac@es publicas sobre a operacgdo real deste tipo de unidade, néo foi
possivel executar comparagdes com casos de plantas reais.

Em resumo, foi desenvolvida uma ferramenta de simulagéo estacionaria de calcinadores
de alumina de grande porte, ndo apenas capaz de gerar com precisao a resposta termoquimica
e hidrodindmica do processo — isso decorre da utilizacdo de célculo rigoroso das propriedades
termodinamicas, e de efeitos reativos bem como do poder calorifico do 6leo combustivel —
mas que, principalmente, tem forte potencial como avaliador do consumo energético
decorrentes de testagem de configuracbes de contato gas-solido-combustivel alternativas,
especialmente no caso de testes de novas configuracdes envolvendo estratégias de
recuperacdo de energia (i.e. procurando-se manter a energia térmica prisioneira do loop de
reacdo, 0 que acarretara economia de combustivel e melhora da resposta econémica do
calcinador). A importancia da otimizacdo térmica de calcinadores de alumina é vital para a
economia do Processo Bayer como um todo, porque essa operacdo € a mais intensiva em

consumo de energia do Processo Bayer.

A seguir, sdo apresentadas algumas sugestdes de expansdo da presente abordagem em
trabalhos futuros
a) Criacdo de um simulador do processo de calcinagdo, com base no modelo proposto
nesta Dissertacdo, adotando conceitos de User Interface de modo a criar uma
plataforma amigavel para que operadores e engenheiros possam fazer

acompanhamento do processo e prever a qualidade do produto final, assim como o
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consumo de utilidades em face de sujei¢bes da planta a eventos indesejaveis como
variacdes na qualidade da bauxita, caracteristicas do 6leo combustivel, etc.

b) Implementacdo de recursos para célculo de exergia de correntes de modo a permitir
analise exergética do processo e, assim, acessar novas métricas de eficiéncia
termodinamica do processo visando configuracdes alternativas para obtengdo de um
consumo Gtimo de energia na planta.

c) Desenvolvimento e implementacdo de recursos numericos para otimizacdo néo linear
de objetivos econdmicos, energéticos e exergéticos, em termos de variavel de projeto
aplicaveis.

d) Sintese de estruturas de controle e estudo de malhas de controle e da controlabilidade
do calcinador para minimizar os efeitos das variacbes de cargas na especificacdo do

produto final.
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Apéndice A

APENDICE A

MATRIZES DE INCIDENCIA PARA MODELAGEM DO REATOR COM DEZ

VERTICES EM CASCATA.,

Matriz de Incidéncia das arestas L
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MATRIZES DE INCIDENCIA PARA MODELAGEM DA UNIDADE DE CALCINACAO.

Matriz de Incidéncia para entrada das arestas do tipo V
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da das arestas do tipo V
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Matriz de Incidéncia para arestas do tipo V
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Matriz de Incidéncia para arestas do tipo L
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