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Este trabalho € uma contribuicdo a analise do transporte pneumatico em fase
diluida. Trata do estudo dos parametros chave relacionado ao transporte de particulas
solidas por uma corrente gasosa em tubulagdes horizontais e verticais. Esses parametros
sdo as velocidades criticas de transporte e a queda de pressdo na tubulagdo. Assim, é
feita a analise das principais correlacdes existentes na literatura voltadas para a previsao
de tais velocidades criticas e, entdo, propostas para uso as mais confiaveis. Neste
sentido, também foi desenvolvida uma equacdo para a previsdo da velocidade de
captura de particulas no fundo de uma tubulac&o horizontal. Em seguida foi analisado o
comportamento da queda de pressdo em fungdo das propriedades das particulas solidas
e do sistema com o0 uso de dois softwares, sendo que um deles ndo considera em sua
formulacdo a influéncia da zona de aceleracdo na queda de pressdo. Assim, foi possivel
entender qual a contribuicdo do comprimento de aceleragdo na queda de pressdo total e
qual a faixa de aplicabilidade de cada um desses softwares. Foi feita ainda a analise da
sensibilidade da porosidade inicial na queda de pressdo na tubulacdo em funcdo de
parametros tais como a vazdo massica dos sélidos, o comprimento da tubulacdo, a

massa especifica das particulas sélidas e o diametro da tubulacéo.
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Abstract of Thesis presented to PRODERNA/UFPA as a partial fulfillment of
the requirements for the degree of Doctor of Natural Resources Engineering (D.Eng.).

CONTRIBUTION TO THE DILUTE-PHASE PNEUMATIC CONVEYING
ANALYSIS

Luiz Moreira Gomes
October/2011
Advisor: André Luiz Amarante Mesquita
Research Area: Transformation of Natural Resources

This thesis is a contribution to the dilute-phase pneumatic conveying analysis.
The survey of the key parameters of a pneumatic transport of bulk solids which are: the
minimum conveying air velocity and pressure drop in horizontal and vertical pipelines.
Therefore, an analysis of the main correlations available in the literature is made
focused on the prediction of such critical velocities, and so proposes the use the most
reliable correlations. In this way, an equation to predict the pickup velocity of the
particles at the bottom of a horizontal pipeline was also developed. Then was analyzed
the behavior of the pressure drop due to the solids and system properties using two
computer programs, one of them does not consider the pressure drop in the acceleration
zone in its formulation (algorithm). So, it is possible to understand what is the
contribution of the acceleration zone in the total pressure drop of system and which is
the range of application of each program. It is also done through mathematical
modeling, the sensitivity analysis of the initial porosity of the bulk solids in the pressure
drop along the pipeline as a function of parameters such as: solids mass flowrate,
pipeline length, particles density and pipeline diameter.
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CAPITULO 1

INTRODUCAO

1.1- CONSIDERACOES GERAIS

O transporte pneumatico ¢ um processo industrial através do qual, materiais
particulados a granel sdo movidos em distancias horizontais e verticais dentro de um
sistema de tubulagdo através de uma corrente de ar. Desde o século XIX esse modo de
transporte de particulados tem sido utilizado em grande escala na industria. Muitas
aplicagdes envolvendo principios do transporte pneumatico (principalmente, no
transporte € manuseio de graos) ja sdo encontradas em alguns lugares na Europa na
ultima década do século XIX (KLINZING et al., 1997). Durante esse periodo, ocorreu
uma grande evolugdo dos sistemas de transporte pneumatico, como o uso de sistemas de
pressdo negativa, o surgimento de diversos equipamentos auxiliares (alimentadores
rotativos, alimentadores de parafuso, valvulas, etc). Desde essa €época, a pratica de

transportar pneumaticamente material particulado cresceu consideravelmente.

Nas décadas iniciais do século XX, a utilizacdo de sistemas de transporte
pneumatico para o transporte de graos ja era uma pratica comum. SOO (1984) apud
RATNAY AKE (2005) apresentou uma cronologia do transporte pneumatico destacando
as inovagoes de individuos e empresas, especialmente durante o século XX. Durante a
Primeira Guerra Mundial, o desenvolvimento do transporte pneumatico foi influenciado
pela alta demanda por alimentos, escassez de trabalho e riscos de explosdo. Tais
sistemas de transporte apresentavam-se como a solucdo mais eficiente para essas
situagdoes, houve grande avango no desenvolvimento e pesquisa voltada para este

campo.



Uma pesquisa feita pela “British Hydrodynamics Research Association”, através
da Atlas Copco, mostrou que no periodo de 1971 a 1978, o mercado de transporte
pneumatico na Gra-Bretanha cresceu significativamente, sendo que, somente entre 1977
e 1978 foram vendidos com relagdo ao periodo 1971-1978, mais de 50% de

equipamentos para uso em transporte pneumatico (KLINZING et al., 1997).

Atualmente, o transporte pneumdtico ¢ uma técnica popular no campo da
manipulacdo de materiais particulados. As aplicacdes dos sistemas de transporte
pneumatico podem ser vistas em muitos setores industriais, tais como a industria de
processos quimicos, a industria farmacé€utica, a industria de mineragdo, a industria

agricola e a industria de processamento de alimentos.

De maneira geral, todos os pos e materiais granulados podem ser transportados
usando o transporte pneumatico. No sitio da Air-Tec System, ¢ apresentada uma lista de
mais de 380 produtos diferentes, que foram transportados pneumaticamente com
sucesso. Desde pds muito finos, assim como grandes pedras de cristal (por exemplo, a
pedra de quartzo cujo didmetro médio ¢ de aproximadamente 80 mm) sdo transportados
pneumaticamente. Mesmo alguns produtos ndo convencionais como frango vivo
(WYPYCH, 1999 apud RATNAY AKE, 2005) e pecas fabricadas de formas irregulares

foram transportados com sucesso em sistemas de tubulagoes.

Segundo VASCONCELOS (2005), sistemas de Transporte Pneumatico estdo
presentes no Brasil desde a década de 60, através da Moagem por Classificagdo a Ar,
técnica empregada pela empresa Mikropul-Ducon. Ha registro de instalagdes na década
de 1970 de sugadores de graos de navios das empresas Johannes Moeller do Brasil
(JMB). Ainda, segundo Vasconcelos, nas fabricas de Aluminio do Brasil existem
instalagdes da década de 1980 nas empresas da Alcoa e Alcan de sistemas de “air lift”
das empresas JMB e NEU aerodindmica. O Brasil continua pagando pela tecnologia
importada dos Estados Unidos da América e da Europa. As industrias que trabalham
com manuseio de material particulado, nas quais as industrias do aluminio se inserem,
tém o sistema de transporte pneumatico como uma area onde o conhecimento ainda ¢

significativamente limitado, sobretudo no Brasil e no Para.

Para projetar um sistema de transporte pneumatico que opere eficientemente, os

parametros a seguir devem ser estabelecidos de modo preciso, que sao:



a) A velocidade minima de transporte estavel;
b) A queda de pressdo total através do sistema.

A queda de pressdao total ¢ utilizada para superar o atrito entre a parede da
tubulagdo e a mistura gas-sélido, que pode ser considerada como uma das propriedades
de fluxo do material transportado. Para impedir o entupimento da tubulagdo, com um

sistema de poténcia de consumo minimo, a condigdo minima de transporte ¢ empregada.

Uma vez que existem numerosos parametros influentes no processo (por
exemplo, tamanho de particula e distribuicdo de tamanho de particulas, forma e massa
especifica das particulas, didmetro da tubulacdo de transporte, etc), o empirismo tem
sido amplamente utilizado no estabelecimento dos modelos matematicos, utilizando
alguns dos parametros acima. Assim, a aplicabilidade destes modelos para a industria €
muito limitada, e mais reduzida ainda para os materiais que possuem particulas de
pequenas dimensoes, distribuicdes de tamanhos de particulas relativamente amplos, e

complexas propriedades fisicas.

7

Quanto a velocidade minima de transporte estavel, € preciso para seu
estabelecimento, o conhecimento pormenorizado das velocidades criticas, tanto aquelas
relacionadas ao transporte na dire¢do horizontal como as relacionadas ao transporte na
diregdo vertical. Segundo YI ef al. (1998) ainda ha limitagdes significativas
relacionados a essas velocidades criticas. Diversas tentativas foram feitas no passado
para predizer a minima velocidade de transporte, porém infelizmente, a grande maioria

das aproximagdes existentes apresentam diversas falhas, limitagdes e contradigdes.

Na regidao norte do pais hd uma grande demanda nos processos industriais por
esse tipo de transporte, seja na indastria de mineracdo, seja na industria de
beneficiamento de produtos agricolas, ou, ainda na induastria quimica. Considerando que
o0 transporte pneumatico € seguro, pratico e nao agride o meio ambiente, desenvolveu-se
este trabalho com a finalidade de dar uma contribuicdo a analise do transporte
pneumatico em fase diluida. Por fase diluida entende-se o transporte pneumatico de
materiais particulados dispersos na corrente de ar em altas velocidades e baixas

concentragoes.

A tese estd dividida em seis partes. Neste capitulo introdutério € apresentado o

objetivo da pesquisa e as suas principais contribuicdes. O capitulo 2 apresenta uma



breve revisao sobre o transporte pneumatico e um estudo sobre velocidades criticas nas
diregdes horizontal e vertical em sistemas de transporte pneumatico em fase diluida.
Foram feitas comparagdes entre diversas correlacdes para a determinagdo das
velocidades criticas e analises sobre suas limitacdes e dificuldades nas predi¢des das

referidas velocidades.

No capitulo 3 faz-se uma andlise experimental sobre a velocidade de captura.
Onde descreve-e a metodologia desenvolvida para a medicao da velocidade de captura
e a analise da influéncia de parametros tais como o didmetro médio das particulas e da

tubulagdo e a massa especifica na referida velocidade de captura.

O capitulo 4 apresenta o desenvolvimento de um modelo com base no balango
de forcas e momento para o movimento inicial de uma particula em repouso no fundo
de uma tubulagdo horizontal quando uma corrente de ar a uma vazao constante incide
sobre esta particula fazendo-a rolar ou ser arrastada. Nessa modelagem, faz-se um
desenvolvimento matematico analitico para a obtencdo da velocidade de captura da
particula destacando-se a influéncia da esfericidade da particula na velocidade minima
de captura. Realiza-se comparagdes de equagdes para a determinagdo da velocidade de
captura obtidas na literatura com as equagdes obtidas a partir do modelo desenvolvido

neste trabalho.

O capitulo 5 apresenta um estudo sobre a queda de pressao em um sistema de
transporte pneumatico em fase diluida. Foram comentados os resultados de dois
modelos matematicos (um analitico; onde a perda de carga ¢ avaliada usando como
hipotese basica o valor de uma pressdo média entre as zonas iniciais e finais de
transporte para o calculo da densidade do gis e o escoamento foi considerado
totalmente desenvolvido e, outro modelo hidrodinamico baseado em equacdes
diferenciais onde a zona de aceleracdo foi levada em consideracao) visando a analise
pormenorizada de parametros que tem influéncia na queda de pressdo, tais como, o
diametro das particulas e da tubulagcdo, o comprimento de entrada e o carregamento de
solidos. Discute-se ainda as vantagens e desvantagens na utilizacdo dos referidos
modelos e, também, serdo feitas comparagdes destes com correlagdes encontradas na
literatura visando a determinacdo da queda de pressdo total em um sistema de transporte

pneumatico.



O capitulo 6 trata de um estudo sobre a sensibilidade do valor da porosidade
inicial na queda de pressdo em escoamentos gas-sdlidos em fase diluida. Foi feita uma
analise da influéncia deste parametro na queda de pressao total do sistema tendo em
vista a influéncia de outros parametros tais como o comprimento de entrada, fluxo de

massa de solidos, diametro das particulas e da tubulagao.

No capitulo 7 sdo apresentadas as consideragdes finais do trabalho, as sugestdes

para trabalhos futuros e recomendagoes.

1.2 - OBJETIVOS E CONTRIBUICOES

Sao objetivos deste trabalho:

— Fazer uma anélise experimental sobre a velocidade de captura apresentando uma

metodologia para a medi¢ao da velocidade de captura;

— Analisar da influéncia do diametro médio das particulas e da tubulagdo, e da

massa especifica na velocidade de captura;

- Desenvolver equagdes baseadas nos balangos de forca e momento angular para a
previsdo do movimento inicial de uma particula inicialmente em repouso no

fundo de uma tubulagao horizontal sob a acdo de um fluxo constante de ar;

- Utilizando dois modelos (um analitico e outro diferencial), desenvolvidos para a
determinacdo da queda de pressdo total em sistemas de transporte pneumatico
em fase diluida, avaliar a influéncia do didametro das particulas e da
tubulagdo, do comprimento de entrada e do carregamento de solidos, na queda
de pressao total do sistema, verificando inclusive, as vantagens e

desvantagens na utilizacdo de cada modelo;

— Fazer um estudo sobre a sensibilidade do valor da porosidade inicial na queda de

pressao total do sistema.



As contribui¢des sao:

— Uma metodologia experimental para a medigao da velocidade de captura;

— Um modelo baseado no balango de forcas e momento angular que possibilite a

determinacao da velocidade de captura de particulas em fungao de sua esfericidade.

No capitulo seguinte sera feita uma breve abordagem sobre sistemas de
transporte pneumatico em fase diluida e densa. Serdo apresentadas as velocidades
criticas de transporte pneumatico em fase diluida para as dire¢des horizontal e vertical e
ainda, analisadas as principais correlagdes existentes na literatura para a determinagdo

das referidas velocidades criticas.



CAPITULO 2

VELOCIDADES CRITICAS

2.1 O TRANSPORTE PNEUMATICO

Transporte pneumatico é um processo industrial, onde se utiliza um sistema de
pressdo positiva ou negativa (ar ou outros gases), sendo que o material a ser
transportado é arrastado pela corrente de ar através de tubulacdes e finalmente separado
do gas transportador e depositado no destino desejado (silo, caminhdo transportador,
etc.). Uma configuracdo geral de um sistema de transporte pneumatico é apresentada na
Figura 2.1.

Figura 2.1 - Configuracdo geral de um sistema de transporte pneumatico (Fonte:
Dynamic Air, 2003).



Este modo de transporte de materiais solidos a granel tem uma posi¢do importante no
campo do manuseio de material particulado, devido a uma série de vantagens sobre
outros modos de transporte. Tem uma vasta gama de aplicacdes, com exemplos que véo
desde aspiradores de p6 doméstico até o transporte de alguns materiais em p6 ao longo
de vérios quildmetros. Com uma histéria documentada de mais de um século
(RATNAYAKE, 2005), sistemas de transporte pneumatico tém se popularizado no

campo do manuseio de materiais solidos a granel.

Em vérias indUstrias de segmentos diferentes, uma grande variedade de materiais
é manuseada em forma de pds e grdos por processos onde ocorre a transferéncia e o
armazenamento desses materiais. Industrias alimenticias, minerais, quimicas,
farmacéuticas, metallrgicas, entre outras estdo transportando materiais com 0 uso
frequente de sistemas de transporte pneumatico. Na agricultura, grandes quantidades de
grédos de um modo geral sdo manipulados e transportados pneumaticamente. Produtos
alimenticios, que vao da farinha ao agUcar, produtos para cha e grdos para café, também,
sdo transportados pneumaticamente. Carvédo pulverizado e cinza que séo utilizados em
grande escala nos processos térmicos de geracdo de eletricidade podem ser
transportados em sistema de transporte pneumatico. Em industrias quimicas, materiais
como polietileno, PVC e polipropileno sdo manuseados em grande variedade de
processos ao transporte pneumatico. Areia, cimento e alumina entre outros sao
utilizados em inimeros processos industriais que, também, envolvem o transporte

pneumatico.

Ha uma série de componentes em uma planta de transporte pneumatico, que séo
necessarios para especificas condi¢cdes de operacdo. Normalmente, um tipico sistema de
transporte pneumatico compreende diferentes zonas onde distintas operagbes sao
realizadas. Em cada uma dessas zonas, alguns equipamentos especializados sdo
necessarios para o bom funcionamento da planta. Qualquer sistema de transporte

pneumatico consiste geralmente de quatro componentes principais que sdo:
a. Fontes de fornecimento de gas

Para fornecer a energia necessaria para 0 gas transportador, varios tipos de
compressores, ventiladores, sopradores e bombas de vacuo sao utilizados como

motor principal.



b. Mecanismo de alimentacao

Para alimentar as particulas solidas na linha de transporte, utiliza-se um
mecanismo de alimentacdo, como valvulas rotativas, alimentadores parafuso,

etc.
c. Linha de transporte

Consiste de todas as tubulagbes horizontais e verticais, curvas e outros

componentes auxiliares, tais como valvulas.
d. Equipamento de separacao

No final da linha de transporte, as particulas solidas tém de ser separadas da
corrente de gas na qual foram transportadas. Para isto, utilizam-se ciclones,
filtros de manga e precipitadores eletrostaticos.

2.1.1 - Vantagens e Desvantagens de um Sistema de Transporte

Pneumatico.

2.1.1.1- Vantagens De Um Sistema De Transporte Pneumatico

Recentemente, sistemas de transporte pneumatico estdo sendo usados muito
mais frequentemente em diversos setores da indUstria de que outros tipos de transporte
que eram comumente utilizados, principalmente na area do manuseio e processamento
de sélidos a granel. A razdo disso é a série de vantagens que o transporte pneumatico
tem sobre os outros métodos de transporte de material, tais como: os transportadores
mecanicos. Devido a flexibilidade de instalacdo, o transporte pneumatico de sélidos a
granel € usado especialmente no transporte de materiais secos, granulados ou em po,
através de tubulacGes para areas em plantas remotas, que do ponto de vista econémico
seriam bem mais caros caso se utilizassem os transportadores mecéanicos. Uma vez que
0s sistemas de transporte pneumatico sdao completamente fechados, a contaminagdo do
produto, a perda de material e emisséo de poeira (poluicdo ambiental) s&o reduzidos ou
eliminados. No caso do transporte de materiais perigosos para a saude, um sistema de



pressao negativa (vacuo) é a melhor opcdo. Por outro lado, sistemas de transporte
pneumatico podem captar o material a granel a ser transportado em fontes multiplas e /
ou distribui-los a muitos destinos diferentes. Pode-se acrescentar, ainda, como
vantagens favoraveis a utilizacdo dos sistemas de transporte pneumatico (em relacdo aos
métodos tradicionais de transporte de materiais particulados) as dimensdes reduzidas, a
reducdo progressiva do capital e custos de instalagcdo, baixos custos de manutencéo
(devido ao pequeno nimero de pecas moveis), 0 uso repetido de tubulacbes de
transporte e a facilidade de controle e automacéo.

2.1.1.2-Desvantagens de um Sistema de Transporte Pneumatico

Recentemente, a utilizacdo de sistemas de transporte pneumatico tem aumentado
consideravelmente em varios setores da indUstria, porém ainda existem muitos
problemas importantes dificultando o seu emprego em uma ampla gama de aplicagOes
industriais. No caso do transporte em fase diluida, o alto consumo de energia, a
degradacédo excessiva dos produtos transportados e a erosao do sistema (linhas, curvas,
etc.) sdao alguns dos principais problemas. No transporte em fase densa, €
frequentemente observado o fendmeno da instabilidade dos “plugs”, a excessiva
vibracdo e entupimentos da tubulacdo. Além disso, o complexo fen6émeno do
escoamento multifasico exige grande habilidade no desenvolvimento do projeto, da
operagéo e manutengdo do sistema. Mesmo assim, com o aumento da sofisticagdo dos
sistemas de transporte pneumatico, o nimero de processos industriais nos quais o
mesmo se aplica estd aumentando com o passar dos anos. Assim, para o transporte de
solidos, o transporte pneumatico pode ser considerado como uma primeira op¢do e

depois poderiam ser avaliados outros sistemas de transporte.

2.1.2-Tipos de Transporte Pneumatico

Sistemas de transporte pneumatico podem ser classificados de diversas formas.
Dois aspectos importantes para a classificacdo sdo a natureza da pressdo do sistema e o
modo de transporte. Quando a pressdo do sistema estd em questdo, classificam-se 0s
sistemas de transporte em quatro tipos, que sao:
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2.1.2.1-Sistemas com pressao positiva

Neste tipo de sistema de transporte pneumatico, a pressdo absoluta do gas dentro
da tubulacdo é sempre maior que a pressao atmosférica. Esse tipo de configuracdo € a
mais comum em sistemas de transporte pneumatico, especialmente em aplicacdes de
multiplos pontos de descarga, em que o material a ser transportado é captado em um

Unico ponto e entregue em Varios pontos de descarga.

Devido a sua operagdo, sistemas de pressdo positiva necessitam de
alimentadores que possam introduzir o material que estd normalmente a pressdo
atmosférica dentro de uma linha pressurizada. Dependendo da distancia a ser
transportado, pressdes acima de 1000 kPa podem ser requeridas para tais sistemas de
pressdo positiva. A necessidade de um alimentador de s6lidos capaz de resistir a estas
altas pressdes € um ponto critico para a operacao de tais sistemas.

2.1.2.2 - Sistemas com Pressédo Negativa

Em geral, sistemas com pressdo negativa sdo usados para o transporte de
material de varios pontos de alimentacéo para um ponto de coleta comum. Uma vez que
a operacdo envolve a aplicacdo de sistemas de exaustdo de varios tipos, tais sistemas sao
limitados em distancia e capacidade.

Sistemas de pressdo negativa sdo extensivamente usados no transporte de
materiais toxicos. Estes sistemas permitem uma alimentacdo livre e oferecem uma
adicional seguranca futura ja que se ocorrer algum vazamento na tubulacdo ndo havera
danos ao meio ambiente devido ao escape do material. Com o desenvolvimento da
consciéncia da necessidade de processos produtivos livres de poluicdo, sistemas de

pressao negativa estdo sendo mais aceitos em um grande nimero de industrias.

Sistemas de pressdo negativa variam em tamanho, de pequenas industrias de
operacao de limpeza até aquelas que operam no descarregamento de navios que
possuem capacidade de centenas de toneladas por hora.
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2.1.2.3-Sistemas Combinados
Quando as vantagens dos dois sistemas descritos acima sdo combinadas, 0
resultado é um sistema versatil de transporte pneumatico, Figura 2.2. Tais sistemas

combinados sdo denominados como sistemas “push — pull” e sdo usados em muitas

industrias.
FILTRO
SILOS DE
ARMAZENAGEM |
C - J
LINH& CE wACUO ALIMENTAZAD UNHA DE PRESSAQ
EXAUSTOR /SOPRADOR

Figura 2.2 — Sistema combinado.

2.1.2.4-Sistemas fechados

Em sistemas fechados, o gas é reciclado. Este tipo de transporte é
particularmente adequado para 0 manuseio de materiais toxicos e radioativos. Nesses
sistemas ocorre a recirculacdo do gas e sdo adequados principalmente quando o gas

transportador ndo € o ar.

Como mencionado anteriormente nesta se¢do, o método de classificacdo de
outros tipos de sistemas de transporte pneumatico baseia-se nos modos de transporte,
que dependem da velocidade do ar na entrada da tubulacdo. De acordo com esta
metodologia, sistemas de transporte pneumatico podem ser classificados em duas
categorias diferentes, que séo:

— Sistemas de Fase Diluida;

— Sistemas de Fase Densa.
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Por simplicidade, cada uma dessas fases ainda é classificada em fungdo do
carregamento de sélidos ({ ) que é definido como a razdo entre a vazdo massica dos

solidos (Ws) pela vazdo massica do gés (Wg).

(2.1)

Em termos dessa definicdo é apresentada a seguir aTabela 2.1.

Tabela 2. 1 — Classificacdo dos sistemas em fungéo da razdo do fluxo de massa.
Fonte: KLIZING et al. (1997).

Fase diluida 0-15
Fase densa > 15

2.1.2.5-Sistemas de Fase Diluida

De modo geral, sistemas de fase diluida utilizam grandes vazfes de ar em
elevadas velocidades, da ordem de 15 m/s para p6s muito finos; de 18 m/s para
materiais granulares, também de didmetros muito pequenos; e valores acima de 18 m/s
para particulas maiores. Esse tipo de sistema que é considerado como de baixa pressdo
utiliza tanto pressdo positiva como negativa, para impulsionar ou aspirar 0s materiais
através da tubulacdo de transporte e apresenta uma elevada relacdo ar/material. A
captura do material pela corrente do gas ocorre devido as forcas de sustentacdo e arrasto

que agem sobre as particulas individualmente.

Os sistemas de fase diluida sdo os mais extensamente utilizados entre todos o0s

sistemas de transporte pneumatico.

2.1.2.6-Sistemas de Fase Densa

Se a velocidade do gas for reduzida para um valor abaixo da velocidade
"Saltation" na direcdo horizontal haverd uma distribuicdo ndo uniforme de solidos na

sessdo transversal do duto. Assim, o transporte do material ocorrerd em um estado de
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ndo-suspensdo através de toda a tubulacdo ou em parte dela. Esse tipo de transporte é
definido como transporte em fase densa. Ele utiliza altas pressdes positiva ou negativa
para impulsionar os materiais sdlidos através da tubulacéo de transporte em velocidades
relativamente baixas, de forma semelhante a extrusdo. Geralmente os sistemas de fase
densa séo considerados como sistemas de alta pressdo e baixa velocidade, utilizando

uma alta relacdo de material/ar.

O sistema de transporte em fase densa requer controle e equipamentos muito
mais sofisticados que o sistema de transporte em fase diluida, mas cada sistema é
particularmente adequado para determinadas aplicacdes e materiais.

A seguir serdo apresentados alguns parametros basicos que serdo Uteis para uma
melhor abordagem do comportamento dindmico dos sistemas de transporte pneumatico

em fase diluida.

2.2-PARAMETROS BASICOS

2.2.1-Esfericidade

O termo esfericidade é aplicado para medir a forma de uma particula irregular e
é definida como:

__area superficial de uma esfera de igual volume da particula O<w<l (2.2)
B area superficial da particula ’ V=
2.2.2-Massa Especifica da Particula
A massa especifica da particula sélida é definida como
_mp (2.3)

onde mj, e Vv, S80 a massa e 0 volume de uma particula isolada, respectivamente.

A densidade de um p6 em um sistema de volume V é chamada de massa
especifica aparente, pap, € é dada por,
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3

s (2.4)

onde ms é a massa dos sélidos no sistema de volume V.

2.2.3—-Porosidade

A porosidade € ou fragdo de vazio no escoamento da mistura gas-s6lido em um
sistema de volume de V é definida como:
Vo g P

s —1-Ys
y v (2.5)

onde Vs é o volume dos s6lidos no sistema de volume V.

2.2.4-VVelocidade do fluido

Em um transporte bifasico gas-solido as fases se movem com velocidades
médias diferentes. A velocidade do fluido geralmente é maior que a do s6lido. Quando
as particulas solidas sdo muito finas, a aproximacao de que a velocidade do fluido é
igual a do sélido é valida (KNOWLTON, 1986 apud BENEDITEZ, 1997).

A velocidade do fluido sem a presenca de solidos é definida como velocidade

superficial, Uy, que € dada pela relaco:

_ vazéovolumétricadogés :%
" Areadasecdoretadotubo A

(2.6)

A equacdo da continuidade para escoamento unidimensional em regime

permanente mostra que velocidade média local da fase fluida Uy, é dada por

U,=—20 (2.7)



2.2.5-Velocidade terminal da particula solida (Velocidade de Stokes)
A velocidade da particula sélida recebe o nome de velocidade terminal, U;,
quando a particula solida, caindo em um fluido em repouso, atinge uma velocidade

uniforme sob a qual a aceleracgdo é nula.

Uma expressao bastante conhecida da literatura é obtida a partir do balanco de
forgas que atuam sobre uma particula esférica sedimentando em um fluido em repouso e

é descrita como,

U _ [4Gp=pp)e dp (28)
R EEES

onde Cp € o coeficiente de atrito, p,¢ a massa especifica da particula, Py é a massa

especifica do fluido, dyé o didmetro da particula e g é a aceleracéo da gravidade.

MCCABE & SMITH (1976) apud KLINZING (1997) sugeriram 0 uso de um
fator Kpara a analise de escoamento quando o nimero de Reynolds da particula é

desconhecido. Este fator é dado por,

1/3
9p¢ (Ps —pf)} 29)

K=d
[

Para K < 3,30 escoamento é laminar; se 3,3 < K < 43,6indica zona de transi¢do e
quando43,6 < K < 23600 escoamento sera turbulento. Segundo MCCABE & SMITH
(1976) apud KLINZING (1997) a velocidade terminal para os trés regimes de
escoamento pode ser calculada por:

2
g9dp” (s —p¢)
2P TP K<33
Ug 18, (2.10)

) 0’15390’71dp1’14 (s ~ps )0,71

< < .
Uy = 029,043 . 33<K<436 (2.11)

Pt
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~0.)0d
U, =174 M, 43.6 < K < 2360
p
f (2.12)

nde p é a viscosidade dindmica do gés.

2.2.6-Numero de Reynolds de particula
Na literatura de escoamento de gas-sélido encontram-se duas expressdes para 0
ndmero de Reynolds de particula. A primeira é expressa em termo de velocidade

terminal e é descrita como,

dnU.p.
Pthf
Re, =———, 2.13
t=" o (2.13)
E a segunda em termo da velocidade relativa entre as fases é dada por:
dp(Uq—Us)p
Rep=—-9 "1 (2.14)

1)

Onde, Us é a velocidade do solido.

2.2.7-Regido de aceleracao e regido de escoamento estabelecido

Em transporte pneumatico em fase diluida foi observada a existéncia de uma
determinada distancia no conduto onde ocorre a aceleracdo das particulas até atingirem
uma velocidade constante na qual serdo transportadas. Com isso foram identificadas
duas regides distintas, conhecidas como regido de aceleracdo e regido de escoamento
estabelecido, onde existe uma variagdo linear da perda de carga em funcdo do
comprimento do duto, como mostrado na Figura 2.3.
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Figura 2.3 - Diagrama basico para o escoamento gas-sélido (BENEDITEZ, 1997).

2.2.8-Classificacdo de Geldart

GELDART apud KLINZING (1997) propds a divisdo dos solidos em quatro
grupos (ver Figura 2.4) dependendo principalmente do diametro e densidade das
particulas e em segundo plano da densidade e viscosidade do gas.

— Grupo A

S&o particulados em que o leito se expande consideravelmente quando a
velocidade de fluidizacdo aumenta acima da velocidade minima de
fluidizagdo, antes de se iniciar o aparecimento de bolhas. Pertencem ao grupo
A materiais como o cimento que possui um tamanho pequeno de particulas
ou baixa densidade (< 1400 kg/m®) das particulas. Podem ser transportados
como uma bolha longa e de fase densa sem muitos problemas de
blocagem.

— Grupo B
Particulados em que a expansdo do leito é menor quando a velocidade esta
acima da velocidade minima de fluidizacdo. As bolhas se formam desde o
inicio da fluidizacdo. Sdo particulas de diametro médio entre 40 um e 500 pm e
de densidade entre 1400 kg/m*® e 4000 kg/m°. Portanto, pés que fluem
livremente e que podem ser transportados com razdes de vazfes massicas ({) de

até 100 vezes.
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Grupo C

S&o particulados de baixa granulometria (finos), coesivos, para 0s quais as
forcas interparticulas sdo comparaveis ou maior do que a forca de arrasto
exercida pelo gas de fluidizacdo. Séao dificeis de fluidizacéo, e se fluidizados em
uma coluna, a coluna inteira tende a cair em bloco quando o escoamento
cessa.Pertencem ao grupo C os chamados pds-coesivos de didmetro muito
pequeno. Neste caso o material tende a se aglomerar levando a blocagem do
tubo se o sistema for convencional. Para evitar este fenbmeno é necessario

utilizacdo de tubos flexiveis.
Grupo D

Sédo particulas de diametros grandes e/ou alta densidade que exigem velocidade
relativamente alta do g&s ou uma baixa vazdo massica de transporte.

Distinguem-se por sua habilidade de produzir leitos jorro.

o= F
E
- [
4
= 4F
= o
T2
—_ k B .
==
1k N\
|=_ = s i A \\
[~ E * N B
~ 5© - aeravel \\ \
2t coesivo 1\\\
-_— | S— | N TP L 1 1 1 - |
20 100 500 5000
d,, microns

Figura 2.4 - Diagrama de Geldart.

2.3-VELOCIDADES CRITICAS

No transporte pneumatico de particulas sélidas em tubulagdes, € importante que

a velocidade do ar seja tdo baixa quanto possivel, de modo que o consumo de energia
seja reduzido, bem como a eroséo das paredes da tubulacdo (principalmente nas curvas)
e a degradacdo das particulas. Segundo CABREJOS et al (1992) a velocidade minima
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de transporte € um dos parametros mais importantes no projeto de sistemas de
transporte pneumatico em solidos. Uma velocidade acima da minima necesséria para o
transporte estavel das particulas sélidas leva a um maior consumo de energia devido a
maior queda de pressdo do sistema, além da degradacdo dos sélidos e a erosdo da
tubulacdo. Por outro lado, uma velocidade abaixo deste limite, certamente levard a
deposicédo das particulas solidas no fundo da tubulacéo e seu respectivo entupimento. Se
a velocidade do gés é ajustada no inicio da tubulacdo (no ponto de alimentacdo das
particulas sélidas), o restante da tubulacdo operara a uma velocidade acima deste valor
limite, pois esta ira aumentar devido aos efeitos de compressdo. Mantendo a velocidade
do gas acima da velocidade minima de transporte em todas as sec¢fes horizontais da
tubulacéo, certamente ndo havera nenhuma deposicdo de particulas sélidas na tubulacdo

e o transporte sera continuo e estavel.

Pode-se definir a velocidade minima de transporte como sendo a menor
velocidade na qual as particulas podem ser transportadas no interior de uma tubulacao
de modo estavel sem que haja deposicdo no fundo da tubulacdo. A velocidade de
captura (“Pickup”) pode ser definida como a velocidade do gas necessaria para
suspender as particulas inicialmente em repouso no fundo de uma tubulacdo horizontal e
a velocidade de deposicdo (“Saltation™) é a velocidade do gas em um tubo horizontal na
qual as particulas comecam a cair de seu estado de suspensdo e se depositam no fundo
da tubulacdo.

ZENZ (1964) experimentalmente determinou as velocidades de deposigdo

(“Saltation™) de particulas individuais para diversos tipos de materiais. Ele propds uma

representacdo grafica baseada nos parametros adimensionais g/Rep/CD e g/RepZCD :

Suas medicdes (apud KLINZING,1997; CABREJOS e KLINZING., 1992) mostram
que a velocidade de captura pode ser de 2 a 2,5 vezes maior que a velocidade minima
necessaria para transportar uma Unica particula injetada sem ocorrer o fendmeno
“saltation”. CABREJOS e KLINZING (1992) verificaram que isso é valido para
carregamentos de solidos () menores que 0,5.

Para o fluxo em fase diluida é necessario utilizar uma velocidade acima da

velocidade de deposicdo. Entretanto, se as particulas sdo depositadas no fundo do duto,
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devido a um repentino corte na operacao, a velocidade de captura sera necessaria para

inicializar o transporte.

A seguir, serdo estudadas as velocidades criticas em sistemas de transporte

pneumatico em fase diluida.

2.3.1-Velocidade de Deposicéao.

Vérias definicGes para a velocidade de deposicao (fig. 2.5) tém sido sugeridas na
literatura. A seguir sdo apresentadas algumas delas.

a. Velocidade na qual o gradiente de pressdo torna-se um minimo (determinado
através das medidas da queda de pressao) (OCHI, 1991 apud RABINOVICH e
KALMAN, 2008);

b. A velocidade minima do gas necessaria para transportar particulas sélidas sem
que haja sua deposicdo no fundo da tubulacdo (sem que haja a rotagdo e o
repique das particulas) (ZENZ, 1964 apud RABINOVICH e KALMAN, 2008);

c. A velocidade minima na qual as particulas podem ser transportadas por um
comprimento de tubulagdo infinito (HUBERT e KALMAN, 2003).

° )

o ] D
— ° °] o QNO
UQ—) o 0 OO 0 o o
0 on?gl 0 gdin

Figura 2.5 - Representacdo esquematica do mecanismo de “Saltation”, (CABREJOS e
KLINZING, 1994).

A velocidade de deposicdo pode ser estudada a partir da evolucdo da queda de
pressao no escoamento em funcdo das velocidades do gas. A seguir seré discutida esta
metodologia.
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2.3.1.1- Queda de pressao no escoamento em funcao das velocidades do

s

gas

A relacdo geral entre a velocidade média superficial do gas e perda de carga
AP/L para o transporte horizontal em fase diluida € mostrada na Figura 2.6. Esta relacéo
é similar aquela da linha de transporte vertical em fase diluida. A curva AB representa a
perda de carga por atrito devido ao escoamento do gas somente na linha de transporte; a
curva CDEF corresponde para um fluxo de massa de solidos Gs = G; e a curva GH é

para um fluxo de massa de solidos G, , o qual € maior que G;.

1* ¢ Gs Fluxo de Massa de Solidos
G2=0G1
S H Gs= a2
AR SN ) Faaa Barcacs F
—— g 2 TSN ‘ =G
Emaalbi P Fase Diluida BG=0
>l -

Zona Instével —_—

D '::'.::'_'.::::::j:::::;',::

« w8 _—————

o Particulas em Suspenséo

eto em Movimento
Duna Instavel

Aglomeracéo Inicial
de Particulas

Queda de Pressao/Comprimento

Fluxo Vertente
Sobre Camada Estacionéria

Curva de Presséo Minima
Velocidade Média do Gas

A 4

Figura 2. 6 - Diagrama geral para o transporte pneumatico horizontal em fase diluida
(Fonte: KNOWLTON, 1986).

No ponto E da Figura 2.6, a velocidade do gas é insuficiente para manter em
suspensdo os sélidos em sua totalidade, sendo que parte dos mesmos comeca a se
depositar na parte inferior da parede do tubo. A velocidade no ponto E é chamada de
velocidade critica em transporte horizontal em fase diluida, Usy: (velocidade de
“Saltation”). A velocidade critica define o limite inferior da velocidade para qualquer

sistema de transporte pneumatico horizontal em fase diluida.

Diversas correlacGes teoricas e empiricas para a predicdo da minima velocidade
de transporte tém sido desenvolvidas em décadas passadas. Essas correlacfes tém sido
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desenvolvidas por diversos pesquisadores no mundo todo e baseadas em diferentes
solidos a granel, diferentes tubulacGes, condigdes de transporte, técnicas e principios de
medicdo também diferentes (YI et al, 1998). Essas correlacGes quando aplicadas aos
diversos sistemas industriais ou em bancadas de testes em larga escala, tém apresentado
erros e limitacGes e, também, apresentado resultados inesperados e contraditérios,
especialmente para grandes fluxos de massa de so6lidos (Gs) e diametros de tubulagdo

(Dr), elou didmetros de particulas (dp) muito pequenos.

2.3.2-Velocidade de Captura

A velocidade de captura é definida como sendo a velocidade do gas necessaria
para suspender as particulas inicialmente em repouso no fundo do tubo (ver Figuras 2.7
e 2.8), ou ainda, pode ser definida como sendo a velocidade do fluido requerida para
iniciar um movimento de deslizamento, rolamento e suspensdo das particulas. Em
adicdo a essas definicdes, muitos projetistas de sistemas de transporte pneumatico
utilizam o termo "Pickup" para se referir a velocidade necessaria para manter particulas

em suspensao no ponto de alimentacao.

Figura 2. 7 — Particulas em repouso no fundo do tubo. Velocidade do ar menor que a
velocidade de captura.

Figura 2. 8- Particulas sendo capturadas pela corrente de ar. Velocidade do ar igual ou

maior que a velocidade de captura.
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2.3.3 - Velocidadede “Chocking”
No transporte pneumatico a velocidade de “chocking” é definida como a
velocidade minima de transporte na dire¢do vertical, sendo, portanto um parametro

chave no projeto de sistemas de transporte pneumatico em fase diluida.

A relacdo entre a velocidade do gas e a perda de carga por unidade de
comprimento AP/L em um transporte vertical em fase diluida é mostrada

esquematicamente no diagrama da Figura 2.9.

r's c Gs Fluxo de Massa de Sdlidos
\ G2 > G
o
< Fase Densa )
© T \_,/ — /’ase Dilusicla He.=c2
£ - - £Gs=61
£ | Fluxo em "Plugs™ BGs=0
(=] Zona Instével
< D
3
] ’
w“ ]
L P :
o "
3 4 T
g “y1
< . A Fluxo em Suspenséo
G Fhuxo em Aglomerados
Curva de Presséo Minima o

Velocidade Média do Gés
Figura 2.9 - Diagrama geral para o transporte pneumatico vertical em fase diluida
(Fonte: KLINZING et al., 1997).

A curva AB da Figura 2.9 é a relacdo perda de carga-velocidade para o
escoamento somente de gas. A curva CDEF € para um fluxo de massa de sélidos Gy, e a
curva GH ¢ para um fluxo de massa de sélidos G, o qual é maior que Gi. Em F, a
velocidade do gés € muito alta e o escoamento é bastante diluido. Na regido entre D e E,
o decréscimo da velocidade resulta em um aumento rapido da perda de carga. No ponto
C hé a saturacdo da capacidade de carga, ou seja, a velocidade do gas neste ponto
corresponde a minima velocidade de transporte para os sélidos a um fluxo de massa de
solidos G;. A velocidade superficial do gas no ponto E na figura 2.9 é chamada de
velocidade critica U, no transporte de sélidos em fase diluida.
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2.4-REVISAO BIBLIOGRAFICA

Y1 et al. (1998) analisaram onze correlagdes encontradas na literatura para a
determinacdo da velocidade de deposicdo e verificaram que essas correlacdes
apresentam grandes erros e incoeréncias. Destacaram que modo de fluxo pode afetar
significativamente o projeto, a escolha e 0 modo de operagéo de sistemas de transporte
pneumatico. As propriedades dos materiais usados, também, podem afetar grandemente
a eficiéncia do sistema. Verificaram ainda, que a velocidade minima de transporte
obtida com o uso das onze correlagcdes avaliadas apresentou uma faixa de resultados
bastante ampla, quando avaliada em fun¢do do fluxo de massa de sélidos e do diametro
da tubulacdo.

Os autores fizeram sua analise sobre a velocidade de deposicao utilizando dados
discretos e ndo fizeram comparacfes com dados experimentais. Nesse sentido, a analise
desenvolvida neste capitulo vem complementar a pesquisa de Y1 et al. (1998) ja que
aqui foram analisadas ndo sO correlagcdes sobre velocidade de deposicdo mas também
correlacdes sobre as velocidades de captura e chocking. Nas analises foram utilizados
dados continuos, ou seja, foram obtidas velocidades em funcdo de intervalos de
tamanhos, de massas especificas e vazes massicas de particulas solidas e também
faixas de didmetros de tubulagdo. As correla¢cdes também foram comparadas com dados

experimentais da literatura.

2.4.1-Velocidade de deposic¢do. Correlagoes

RISK (1976) apud YI et al.(1998) realizaram experimentos sobre a velocidade
minima de transporte utilizando tubulac6es de 50, 100, 200 e 400 mm de didmetro. 0s
materiais utilizados nos testes foram Polistreno e Styropor (poliestireno expansivel). A
curva de queda minima de presséo foi considerada como o limite entre o estado estavel
seguro e uma regiao de particulas estacionarias. A correlacdo para a velocidade minima

de transporte apresentada por ele foi:

g

Ws ( 1 j o
= = -Frsa
pfUsarA 109 (2.15)

onde:
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USalt
\9D7

velocidade minima de transporte; € é o carregamento de s6lidos e Ws é a vazao méssica

Frsae = é 0 nimero de Froude (razédo entre forgas inerciais e gravitacionais) na

dos solidos; d =1,44dp +1,96 e X =J,1dp +2,5, sendo d e x dados em mm.

MATSUMOTO et al. (1977) investigaram a velocidade minima de transporte
em tubulagGes de 26 mm e 49 mm de diametro, utilizando esferas de vidro, cobre e
poliestireno. A velocidade com que a queda de pressdo atingiu um valor minimo foi
definida como a velocidade de deposicdo (MATSUMOTO et al, 1974), enquanto a
velocidade minima de transporte foi definida como sendo a velocidade na qual as
particulas comecaram a se depositar no fundo da tubulacdo e um leito estacionario foi
formado.

A velocidade de deposigéo foi obtida por meio da relagéo:

0,50 ! -175 3,0
£ =0,448- [p_pJ N I S [&J (2.16)
A velocidade minima de transporte é:
1,06 U -3,7 U 3,61 (2.17)
£=0, 373.[p_pJ | I S {&J

onde Ui, Umin € Usa: S0 respectivamente, as velocidades terminal, minima e de

deposigéo. Todas elas séo dadas em m/s.

Segundo os pesquisadores estas correlagdes (eqs. 2.16-2.17) apresentaram erros
de £ 40 e 50 % respectivamente, para 0s dados experimentais utilizados por eles. Essas
equacdes podem ser utilizadas para o transporte pneumatico horizontal de materiais
granulares nos intervalos 0,29 < d, < 2,6 mm, 1000 < p, < 8700 kg/m’ e 5 < Fr < 30.

Em outro artigo (MATSUMOTO et al., 1977), foi investigada a influéncia do
tamanho das particulas na velocidade minima de transporte (definida por eles como a
velocidade do gas no ponto da queda de pressdo minima) onde expressdes diferentes
para materiais sélidos a granel finos e grossos foram obtidas:
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Para:

o -0,74
p

Pf
1,06 -3,7 3,61
£ =0,373 Pp 1Yt . _Ymin
’ Pt 10,/g-dp 10,/g-D (2.18)
-0,74
Pf
3,61
dp 1,43 U
¢ =5560.| —— | —Mmin_ (2.19)

A partir da observacdo da Figura 2.10, onde foi feito o gréfico da velocidade
minima e da velocidade de deposicdo (“Saltation”) em funcdo do diametro das
particulas para particulas de areia de massa especifica de 2636 kg/m°®, sendo a vazéo
massica de sdlidos de 360 kg/h e o didmetro da tubulacdo de 50 mm, verifica-se que a
velocidade minima de transporte € um pouco menor que a velocidade de deposicdo

(nesse caso aproximadamente 1 m/s).

|/ -==-Umin B
i e USalt

| | | | |
SOO 1000 1500 2000 2500 3000 3500 4000
d, (um)

Figura 2.10 — Comparac0es entre as velocidades de deposicdo e minima.
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SCHADE (1987) apud Yi et al (1998) investigaram a velocidade minima de
transporte pneumatico em tubulagdes com diametros de 50, 60,80, 100, 120 e 150 mm,
sendo que os materiais utilizados nesses experimentos foram granulo, areia, styropor,
borracha e polistireno. A defini¢do da velocidade minima de transporte no trabalho de
Schade é a velocidade do gas na qual a velocidade das particulas € igual a zero. Entéo, o
valor da velocidade critica segundo a definicdo de Schade € menor que a velocidade
minima de transporte convencional (isto é, se a deposicdo das particulas é nula). A
correlacdo de Schade é dada por meio da relagéo:

0,025 0,34
Ysar _ CO,ll ) {D_T} {p_p}

V9-Pr dp P

A correlacdo de WEBER (1981) para velocidade minima de transporte foi

(2.20)

apresentada sem nenhuma verificagdo relacionada aos materiais utilizados e ao diametro

da tubulacéo:

U; <3 m/s

(2.21)

g q 0,1
0,25
Frsalt:[7+§-utj-c, (ﬁ]

onde, Frsy: € 0 numero de Froude (adimensional) na velocidade minima (dada em m/s)
de transporte, U; (dada em m/s) é a velocidade terminal e { (adimensional) é 0
carregamento de sélidos.

Ui >3,0m/s

d
FI’Sa“ = 15 . C}O'ZS . (D_p

01 (2.22)
3

GELDART e LING (1992) realizaram experimentos sobre a velocidade minima
de transporte com gas em elevadas pressdes (até 82,5 bar) e tubulacGes de 9,19 e 12,52

mm de didmetro. Os materiais utilizados foram carvdo em p6 com tamanhos médios de
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particulas de 8, 18 e 26 um. A velocidade minima de transporte foi obtida a partir da
medida da pressdo diferencial (obtida entre o alimentador e o receptor) e medidas da
vazdo de sélidos em diferentes velocidades do gas. A velocidade correspondente ao
maximo da taxa de fluxo de massa foi utilizada como a minima velocidade transporte.

As expressdes obtidas foram:

&>47000
.
0465 ~ 001 055 -042 2.23
Ui =15:G > Dy oo™ o (2.23)
&<47000
DT
0302 ~ 0153 055 042 2.24
Ui =8,7-G5 ™D o> g (2.24)

onde, p (dada em Kg/m.s) é a viscosidade dindmica do gas, G, (dado kg/m?.s) é o fluxo
de massa de solidos e Dt é o diametro da tubulagdo (m).

OCHI (1991) realizou experimentos sobre a velocidade de deposicdo com
tubulacdes de 40, 50 e 60 mm de diametro. Os materiais utilizados nos experimentos
foram trigo, colza, e petecas de polietileno. De acordo com o autor a velocidade de
deposicdo depende do diametro da particula, da velocidade terminal, do atrito entre as
particulas e a parede da tubulacdo e do carregamento dos sélidos. Ele considerou a
velocidade de deposicdo como sendo a velocidade no ponto onde a queda de pressao
total por unidade de comprimento do fluxo gas-sélido se torna um minimo. Em seus
experimentos foi utilizado um sistema de transporte pneumatico de pressao negativa. A

expressao para velocidade deposicéo obtida por ele foi:

0,82
USaIt -1 05fso,47 { Ut ] . §0,25

w/g'dp Jg'dp

Onde, fs é o coeficiente de atrito das particulas com a parede da tubulagéo.

(2.25)
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TACHIRO et al. (1997), através de simula¢do numérica, puderam determinar a
velocidade de deposicdo no qual a queda de presséao total por unidade de comprimento
em um duto horizontal torna-se minima para particulas grandes relativa a velocidade do

gas para uma dada taxa de fluxo de massa de particulas.

CABREJOS et al. (1994) investigaram a velocidade minima de transporte,
utilizando uma tubulagdo de 50 mm de diametro. Os materiais utilizados nos
experimentos foram alumina, particulas de vidro e polimeros de poliéster. Eles
sugeriram uma correlagdo onde a velocidade de deposicdo (a velocidade na qual as
particulas comecam a formar dunas) é funcdo da velocidade de deposicdo de uma Unica
particula, das massas especificas do ar e das particulas sélidas e do carregamento dos
solidos. Quando o carregamento de sélidos é zero (ou seja, quando o fluxo € muito
diluido) a velocidade de deposicdo de um conjunto de particulas é igual a velocidade de
uma Unica particula. Os autores, no entanto, ndo desenvolveram uma correlagdo para
determinar a velocidade de deposicdo de uma Unica particula, mas preferiram utilizar os
resultados de ZENZ (1964). Este apresentou a velocidade de deposicdo de uma Unica
particula na forma de gréficos. A velocidade de deposicdo foi definida como a
velocidade necessaria para transportar uma particula injetada se rolar e ricochetear. A
expressao para velocidade minima de transporte obtida por CABREJOS et al. (1994)
foi:

1,25

USaIt _ USaItO +0.00224 - pp CO’S

Jodp Jo-dp Jes (2.26)

onde Usap € a velocidade de deposicdo de uma Unica particula e foi obtida
experimentalmente tendo como o valor 2,5 m/s para a alumina, 2,8 m/s para particulas

de vidro e 3,2 m/s para polimeros de poliéster.

Y1 et al.(1998), determinaram a influéncia das propriedades da particula, da
tubulacdo e as condi¢des de transporte na velocidade de deposicdo através da
comparagéo de onze correlagdes recomendadas na literatura. Eles verificaram que essas
correlagdes apresentam tendéncias totalmente diferentes para variagdes no didmetro da
particula, na massa especifica da particula e do gas, na viscosidade e temperatura.
Embora as tendéncias para as variacfes na taxa de massa de fluxo de sélidos e diametro
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do duto fossem similares, a dispersdo nos valores preditos foi tdo significante que eles
ndo puderam recomendar uma correlacdo confiavel que fosse utilizada em aplicacdes

industriais.

KALMAN e RABINOVICH (2007), utilizando um tdnel de vento de pequeno
porte e um fluxo bastante diluido, obtiveram a velocidade de disposicdo de particulas
esféricas e ndo esféricas. A partir de uma correlacdo do nimero de Reynolds em funcéo
do numero de Arquimedes, ambos modificados por eles, puderam obter para particulas
grandes,

Re* =11.Ar*3’7 (2.27)

onde:

. pdpUg (2.28)

Re — alt
—D+/Dreq/l
p[2,7—3.le T/Prso/ ’Sj

Para particulas esféricas, o nimero de Arquimedes modificado leva em conta o

coeficiente de atrito (f) e é dado por,
Ar*— Ar £0,66 (2.29)

3
-plad
onde, Ar= M é 0 nimero de Arquimedes.

1)

O coeficiente de atrito pode ser obtido pela equacdo de Darcy-Weisbach que é
utilizada para determinar a perda de carga em tubulacdes e é dada por,

2 (2.30)
apof b Yoo
Dt 2¢

onde,
AP = queda de presséo ao longo do comprimento do tubo (Pa)

f = fator de atrito de Darcy-Weisbach (adimensional)
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L = comprimento do tubo (m)
Ug = velocidade do gés no interior do tubo (m/s)
Dt = didmetro interno do tubo (m)

Para particulas ndo esféricas o nimero de Arquimedes modificado leva em conta

o coeficiente de restituicao (e) e é dado por,

1—e)0’233 (2.31)
€

Ar* = Ar.(—

O coeficiente de restituicdo (e) de um objeto € dado pela razdo das velocidades
antes e apds o impacto. Um objeto com e = 1 colide elasticamente, enquanto um objeto

com e = 0 colide inelasticamente.
Aeqg. (2.31) é valida para Ar* > 2450.

Para particulas pequenas, os pesquisadores KALMAN e RABINOVICH (2007)

obtiveram a relacéo,

Re  =3.Ar0:3 (2.32)

Considerando que para pequenas particulas nem o coeficiente de atrito f e nem o
coeficiente de restituicdo foram medidos, entdo determinaram o nimero de Arquimedes

modificado como,

Ar*=Ar (2.33)

A eq.(2.33) é valida para Ar* < 2450.

Eles obtiveram, ainda, as correlagdes para a velocidade no ponto de presséo
minima (Ump), que leva em conta a concentracdo volumétrica das particulas sélidas.

Essas correlagGes sdo dadas por:
(2.34)

01
dpU 233
‘W’=14,3{(1+3oc9/’35j .Ar}
u
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que é valida para,

2,33 2.35
(1+ 3oc{’/'35) Ar < 2450 (2.35)
e pela relacéo,
. oL 233 7 (2.36)
PERTmD _gqf| (12817 130035 | A
M g v
valida para a condicéo,
RN 038 2,33 2 2450 (2.37)
(j +30 C\/ JAr
€
onde, Cy é a concentracao volumétrica dos solidos (adimensional) e é dada por,
W, _ &p (238)

CV: =
W, + W, pp+§p

onde { é arazdo entre as vazGes massicas do solido e do fluido.

2.4.1.1-Comparacdo entre Correlaces para as Velocidades de
Deposicao.

A seguir serdo analisadas diversas correlagcdes da literatura em sua precisdo na
previsdo das velocidades de deposicdo de particulas no interior de tubulagdes
horizontais. Utilizou-se em todas as simulagcdes como gas transporte o ar (p = 1,18
kg/m®) em condicBes ambiente. Essas analises tém por objetivo avaliar a influéncia dos
parametros diametro médio das particulas, do diametro da tubulagdo e da vazdo massica
dos s6lidos na velocidade de deposicdo. O estudo de tais relacbes fornece informagoes
qualitativas sobre a concordancia ou ndo destas correlacdes com a fenomenologia fisica
observada, fornecendo, assim, elementos para a indicagdo das melhores correlagdes em

especificas situacdes de projeto.
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2.4.1.1.1-Influéncia do diametro médio das particulas.

A Figura 2.11 mostra a velocidade de deposicdo em funcdo do didmetro médio
das particulas. Utilizou-se nas simulacfes dados que estavam dentro da faixa das
aplicagdes industriais do transporte pneumatico e, que também, coincidiam com aqueles
utilizados em experimentos realizados neste trabalho.
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Figura 2.11 — Velocidade de deposicdo em funcdo do diametro médio das

particulas.Faixa de tamanho: 200 — 4000 um.

A vazdo massica dos sélidos Ws = 350 kg/h foi mantida constante e utilizou-se
uma tubulagdo horizontal de didmetro interno de 50,4 mm. O didmetro médio das
particulas foi variado entre 200 e 4000 um. Foram utilizadas particulas de areia (pp =
2636 kg/m®) em todas as simulagdes. Verificou-se que algumas curvas mantiveram-se
praticamente constantes (correlacbes de GELDART e LING, 1992 e KALMAN et al.,
2008), sendo que algumas inclusive, apresentando valores da velocidade de deposigéo

muito baixos (entre 0 e 2,5 m/s aproximadamente). Outras curvas (RIZK, 1976,
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MATSUMOTO et al., 1977, WEBER,1981, OCHI, 1991 e CABREJOS et al., 1994)
apresentaram aumento na velocidade de deposicdo a medida que se aumentou o
didametro médio das particulas e ainda, outra curva (SHADE et al, 1987), apresentou
diminuicdo da velocidade de deposicdo com o aumento do diametro médio das
particulas. A comparacdo entre 0 menor e 0 maior valor da velocidade de deposicdo
para um dado didmetro médio das particulas resulta em um valor aproximadamente
igual a 13 m/s. Verifica-se a partir da analise qualitativa do gréafico, que a correlacdo de
SHADE et al., (1987) ndo apresenta correspondéncia com o fenémeno fisico ocorrido,
uma vez que a velocidade de captura deve aumentar com o didmetro médio das

particulas e ndo o contrario, fato este que ocorre na referida correlacéo.

A Figura 2.12 mostra a velocidade de deposicdo em funcdo do didmetro médio
de particulas finas (0 a 200 um). A vazdo massica dos sélidos (Ws = 350 kg/h) foi
mantida constante em todas as simulagfes. Um didmetro interno de 50,4 mm para a
tubulagéo horizontal foi usado. Foram utilizadas particulas de areia (p, = 2636 kg/m®)

em todas as simulagdes.
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D 40 Y- Cabrejos et al (1994)
] I>\"I>\ —+-- Kalman et al (2008)
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Figura 2.12 — Velocidade de deposicdo em funcdo do didmetro médio das

particulas.
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Verificou-se que apenas a correlacdo de RIZK (1976) apresentou variacdo com o
aumento do diametro médio das particulas, o que indica que todas as demais correlagdes
ndo sdo adequadas para a previsdo da velocidade de captura em toda a faixa de
didametros médios das particulas. Observa-se ainda, que a correlacdo de RIZK (1976)
representa bem o fenémeno fisico que ocorre nesta faixa de tamanho de particulas, ja
que para pequenos tamanhos de particula as velocidades tendem a ser elevadas, devido

0 efeito das forcas de coesdo (CABREJOS et al., 1994; HAYDEN et al., 2003;
KALMAN e RABINOVICH, 2009).

2.4.1.1.2-Influéncia do diametro da tubulacéo

A Figura 2.13 mostra a velocidade de deposi¢cdo em funcdo do didmetro da
tubulagdo. As simulacbes foram feitas com particulas de areia (pp, = 2636 kg/m®) com
didmetro de particula d, = 200 pm em uma vazao massica de solidos de 350 kg/s.
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Figura 2. 13 — Velocidade de deposicdo em funcéo do diametro da tubulagéo.
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Verificou-se que ha uma grande discrepancia nos resultados obtidos. Algumas
curvas mantiveram-se praticamente constante (GELDART e LING, 1992, OCHI, 1991),
apresentando inclusive valores extremamente baixos para velocidade de deposi¢do (na
faixa de 0 a 1 m/s). Outras curvas (RI1ZK, 1976; SHADE et al., 1987; MATSUMOTO et
al., 1977; CABREJOS et al., 1994; KALMAN et al., 2005) apresentam crescimento a
medida que é aumentado o didmetro da tubulacdo fato este que demonstra que tais
curvas estdo em concordancia com o fenémeno fisico. Outras curvas ainda (WEBER,
1981) apresentam uma diminuicdo na velocidade de deposicdo com o0 respectivo
aumento do didmetro da tubulacdo. A diferenca entre o maior e o menor valor da
velocidade de deposicdo para um didmetro de tubulacdo de 200 mm € de

aproximadamente 19 m/s.

2.4.1.1.3-Influéncia da vazao massica dos solidos.

A Figura 2.14 mostra a velocidade de deposicdo em funcdo da vazdo massica
dos solidos de particulas de areia (pp, =2636 kg/m®). As simulacdes foram feitas para
didmetro de particula d, = 200 pm e didmetro da tubulagdo Dt = 50,4mm. A faixa de
vazdo massica de solidos usada foi de 0 a 1000 kg/s. Algumas curvas (GELDART e
LING, 1992; OCHI , 1991 e KALMAN et al., 2008) se mantém constantes com valores
de velocidade de deposi¢do muito baixos (entre 0 e 2 m/s) e as outras curvas apresentam
crescimento com aumento da vazdo massica dos solidos, fato que concorda com o
fenbmeno fisico observado. Tem-se, ainda, outro agravante, ja que os valores das
velocidades de deposicao obtidos sdo muito divergentes, a diferenca entre 0 maior e o
menor valor da velocidade de deposicdo para a vazao massica dos solidos de 1000 kg/s
é de aproximadamente 14 m/s.

A seguir serdo apresentadas comparagdes de dados experimentais obtidos na
literatura com as correlacbes para a determinacdo da velocidade de deposicdo
apresentadas neste trabalho. Essa andlise quantitativa (e qualitativa) mostrou a
concordancia ou ndo, das correlagdes com os dados experimentais, fornecendo assim,

subsidios para a escolha das melhores correlagdes.
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Figura 2. 14 — Velocidade de deposicdo em funcdo da vazdo massica dos solidos.

2.4.1.2- Comparagdo com dados experimentais

As Figuras 2.15-2.16 apresentam os graficos log-log do nimero de Reynolds da

particula[Rep _ Forga inercial J

. funcdo  dos ndmeros de  Arquimedes
Forca Viscosa

Forca inercial.Forca de empuxo i i
[Ar: G ¢ P Je Froude(Fr: Forca inercial

i, ara o
(Forca Viscosa)2 Forca Grawtacmnalj P

intervalo de didmetro de particula de 20 a 4000 um. Uma verificacdo atenta dos graficos
demostra que as correlacbes de MATSUMOTO et al. (1977), SHADE et al, (1987) e
WEBER (1991) apresentam uma semelhanga significativa entre si nos trés graficos,
indicando que seus resultados para as velocidades de captura apresentam concordancia
razoavel entre si. Entretanto, conforme ja verificado a correlacdo de SHADE et al.,
(1987) apresenta inconsisténcia com o fendmeno fisico quando se faz o gréafico da
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velocidade de deposicdo em funcdo do didametro médio das particulas (Figura 2.9).
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Figura 2. 15 — Numero de Reynolds da particula versus o nimero de Arquimedes .

Faixa de tamanho: 20 — 4000 pm.

A Figura 2.16 mostra o numero de Reynolds da particula versus o numero de
Foude. Pode-se verificar a grande dispersdo das correlagdes apresentadas quando o
parametro em questdo € o didmetro da tubulacdo. Os simbolos preenchidos sdo dados
experimentais de Kalman e Rabinovith (2008) de areia irregular.
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Figura 2. 16 — Numero de Reynolds da particula versus o nimero de Froude. Faixa de
tamanho: 20 — 4000 pm.

A Figura 2.17 mostra um grafico da velocidade de deposicdo em funcdo do
didametro médio das particulas de diversos materiais obtidos com o uso das correlacbes
de RIZK (1976), MATSUMOTO et al. (1977), SHADE et al., (1987), OCHI (1991) e
CABREJOS et al., (1994). Os materiais utilizados foram vidro (p, = 2500 kg/m®),
esferas de metal (pp = 7795 kg/m®), areia (pp = 2700 kg/m®), carbonato de potassio (pp =
2015 kg/m®), alumina (p, = 3750 kg/m°) e sulfato de potassio (p, = 2670 kg/m®). Os
dados experimentais sdo de KALMAN et al (2008). A vazdo massica dos sélidos usada
foi extremamente baixa de modo a ser desprezada a influéncia deste parametro. A partir
da analise deste gréafico, pode-se verificar que as equacdes de OCHI (1991) e SHADE et
al., (1987) apresentaram um melhor desempenho na previsdo das velocidades de
deposicdo. E importante destacar que OCHI (1991) utilizou um sistema de pressdo
negativa em seus experimentos. Ressalta-se, novamente, que os dados experimentais
utilizados para comparacéo foram obtidos em vazdes massicas de s6lidos muito baixas,

portanto, esta analise nada diz respeito a vazdes massicas mais elevadas.
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Figura 2. 17 — Velocidade de deposicdo em funcdo do didmetro médio das particulas.

Diversos materiais.

As Figuras 2.18-21 apresentam graficos comparativos de dados experimentais
(obtidos por MATSUMOTO et al., 1977) de particulas polistreno (p, = 1000 kg/m®), de
vidro (pp = 2500 kg/m®) e de cobre (p, = 7950 kg/m®) com resultados de velocidade de
deposicdo obtidas pelas correlagcbes de RIZK (1976), MATSUMOTO et al. (1977),
WEBER (1981), SHADE et al., (1987), OCHI (1991) e CABREJOS et al, (1994). O
didmetro de tubulacédo utilizado nas simulac¢des foi de 26 mm. O carregamento variou de
1al0.

Na Figura 2.18 nota-se que os resultados obtidos com as correlagbes de
MATSUMOTO et al., (1977), SHADE et al, (1987), WEBER (1991) e CABREJOS et
al., (1994) foram os que apresentaram uma concordancia razoavel com os valores
experimentais. Ainda assim, verifica-se que elas sdo imprecisas na obtencdo das
velocidades de deposicdo correspondentes aos diametros médios das particulas (1000
um) dos experimentos de MATSUMOTO et al. 1977.Dai, conclui-se que tais
correlagdes ndo sdo eficientes em obter velocidade de deposi¢cdo com significativa

precisao.
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Figura 2.18 — Velocidade de deposicdo em funcdo do carregamento de solidos.

Comparacdo de dados experimentais com resultados obtidos com diversas correlacoes.
Particulas de vidro.

A Figura 2.19 mostra o gréafico da velocidade de deposicdo de particulas de
cobre. Séo feitas comparacfes de velocidades de deposicdo de particulas de diametro
médio de 290 um obtidos experimentalmente por MATSUMOTO et al. (1977) com
resultados calculados com o uso das correlagdes de RIZK (1976), MATSUMOTO et al.
(1977), WEBER (1981), SHADE et al., (1987), OCHI (1991) e CABREJOS et al.,

(1994). A tubulagcdo usada nos experimentos de MATSUMOTO et al. (1977)
apresentava diametro de 26 mm.
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Figura 2. 19- Velocidade de deposicdo em funcdo do carregamento de solidos.

Comparacdo de dados experimentais com resultados obtidos com diversas correlagdes.
Particulas de cobre.

As correlagdes de MATSUMOTO et al. (1977), WEBER (1981), RIZK (1976),
CABREJOS et al.(1994) e SHADE et al. (1987) apresentam uma razoavel concordancia
com os dados experimentais. As correlagdes de CABREJOS et al. (1994) e SHADE et
al., (1987) de um modo geral, superestimam os valores experimentais. A que mais se
aproxima dos resultados experimentais é a correlacdo de MATSUMOTO et al. (1977).

Entretanto, ressalta-se que os dados experimentais foram obtidos por esses
pesquisadores.

No caso das particulas de polistreno (Figura 2.20), os melhores resultados ainda
sdo de MATSUMOTO et al., (1977). As correlacbes de SHADE et al., (1987) e
CABREJOS et al, (1994) subestimam os resultados experimentais e a correlagcdo de
WEBER (1981) superestima os referidos resultados experimentais.
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Figura 2. 20-Velocidade de deposicdo em funcdo do carregamento de solidos.
Comparacdo de dados experimentais com resultados obtidos com diversas correlagdes.
Particulas de polistreno.

2.4.2 Velocidade de Captura

CABREJOS et al. (1992) desenvolveram uma técnica para determinar a
velocidade de captura de particulas s6lidas no transporte pneumatico em uma linha
horizontal. Ela é baseada em observacdes visuais das particulas em repouso no fundo da
tubulacdo transparente quando a velocidade da corrente do ar € gradualmente
aumentada. Usando uma estrutura que consiste de um longo tubo com 6 m de
comprimento € 50 mm de didmetro, com um tubo de vidro removivel de 1 m de
comprimento acoplado ao meio, um compressor com pressdo do ar regulavel, e um
coletor de sélidos, eles puderam determinar a velocidade de captura experimentalmente.
O procedimento dos autores consiste em colocar as particulas no tubo de vidro de modo

que ocupem metade da area da seccdo transversal deste e estejam distribuidas
uniformemente.

44



Apds a criacdo da camada inicial de particulas, uma vazdo constante de ar (Qg)
é mantida na tubulacdo de modo que a camada erode lentamente com a captura das
particulas localizadas no topo da camada pelo ar. Como a area da secao transversal livre
(Avivre) aumenta, a velocidade do ar sobre a camada diminui, mesmo assim, 0 processo
de captura de particulas pela corrente do ar ainda continua. Sendo que o fendmeno
descrito ocorre continuamente, o equilibrio final serd naturalmente alcangado, quando
ndo ocorrer mais erosdo. Nesta condicdo, a velocidade local do ar corresponde a
velocidade minima de captura das particulas (Uc) . Esta pode ser calculada usando-se a
seguinte equacao:

Qg (2.39)

U =
AIivre

CABREJOS et al. (1992) desenvolveram um modelo para 0 movimento inicial
de uma Unica particula inicialmente em repouso no fundo de uma tubulacéo horizontal e
sujeita a um fluxo de ar turbulento, permanente e totalmente desenvolvido.
Consideraram no modelo desenvolvido por eles, que o movimento inicial da particula
ocorre na dire¢do horizontal. Estabeleceram ainda, a distingdo entre particulas grandes e

pequenas, utilizando como referéncia a espessura da subcamada laminar (3).

A subcamada laminar é a regido mais proxima da parede do tubo, onde o

escoamento permanece laminar e, de acordo com a lei da parede, ocorre para,

+ Ugy (2.40)

onde, u_= /T_O é a velocidade de atrito e 1o é a tensdo de cisalhamento na parede e y €
Pq

a distancia a parede. A regido de transicdo é a regido seguinte a sub-camada laminar,
onde, apesar de haver turbuléncia, os efeitos viscosos ainda sdo importantes e ocorrem
até y+ = 30.

Segundo o critério adotado, uma pequena particula totalmente imersa na sub-
camada laminar (dy,<d) (Figura 2.21), estaria exposta a menores velocidades do gas

devido a proximidade da parede do tubo e, também, estariam sujeitas a um perfil linear
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de velocidade. Particulas grandes estariam sujeitas a perfis de velocidades curvos e a
velocidades maiores. Para o caso de uma grande particula encontraram a relacéo:

ol [ 1| [a%s9% (py-pg

onde Uco € a velocidade de captura de uma Gnica particula, Pp é a massa especifica do

(2.41)

solido, f; € o fator de atrito das particulas sdlidas com a parede do tubo, Cp é o
coeficiente de arrasto de uma particula sdlida isolada e g é a aceleracdo da gravidade no

local.

y A

Perfil de Velocidade

equena partlcu a

e
artlcula 'grande”

Figura 2. 21— Representagdo esquematica do perfil de velocidade de duas particulas de
diferentes tamanhos no fundo de uma tubulacdo mostrando a espessura da sub-camada
laminar (Fonte: CABREJOS et al., 1992).

No caso de pequenas esferas, obtiveram:

-2

s 7B
-4 p co
1,54.107% | 1-| = C d
, DPgYp
[DTJ { SDTJ

=

21 )8

=% %gdps(ps'Pg)+1'3°2-10'6dp‘6’35-10'399""’3{ EEJ;OJ
T

(2.42)

onde v é a viscosidade cinematica do fluido.
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CABREJOS et al. (1992) desenvolveram uma correlacdo semi - empirica
baseada em um modelo desenvolvido para determinar a velocidade minima de um gés
que inicia 0 movimento de uma Unica particula, na espessura da camada limite e no
namero de Arquimedes (Ar) que possibilitava o calculo da velocidade de captura de um
conjunto de particulas. Essa correlagdo é valida para particulas com tamanhos
compreendidos de 10 a 1000 pum e é expressa pela relacao:

Uc=[1,27 Ar ™ + 0,036 Ar*”® + 0,45][0,70 Ar ™ +1].Uco (2.43)

onde Uc € a velocidade de captura das particulas e,

(pp 'pg) 43 .

, NUmero de Arquimedes.
Pg P

Ar:i2
Y

CABREJOS et al. (1992) verificaram que a velocidade de captura de
particulas esféricas de vidro é menor que a velocidade de captura do vidro moido, fato
este que levou-os a explicar tal fenémeno a partir da consideracdo de que as particulas
moidas apresentam uma area de contato maior que as particulas esféricas, tendo aquelas,
portanto, uma maior atracdo entre si como consequéncia da maior intensidade das forcgas
eletrostaticas, resultando por isso em uma maior resisténcia a captura das particulas,
havendo entdo a necessidade de uma velocidade maior. Verificaram ainda a influéncia
da massa especifica na velocidade de captura, ja que materiais mais densos necessitam
de maiores velocidades de captura, indicando o efeito inercial maior para estes

materiais.

CABREJOS et al. (1994) utilizando uma grande diversidade de particulas
solidas (tais como, 6xidos de ferro, alumina, particulas de vidro, poliéster) estudaram o
mecanismo da velocidade de captura para essas particulas, cujos diametros eram
maiores que 100 pm. Utilizando as regras da analise dimensional, eles verificaram que o
grupo adimensional abaixo pode descrever o mecanismo da captura de particulas sélidas

em tubos na direcdo vertical:

[ Ug pp . Dr dpUges)_ (2.45)

!_!Ws ]
J9dp Pg dp Kg

0
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onde V¢ a esfericidade das particulas.

Eles também verificaram o efeito de varios parametros que afetam a velocidade
de captura pela variacdo de um deles, enquanto mantinham os demais invariaveis.
Obtiveram, por exemplo, que a velocidade de captura é diretamente proporcional a raiz
quadrada do didametro da particula, diretamente proporcional a massa especifica da
particula elevada a trés quartos, inversamente proporcional a raiz quadrada da massa
especifica do gas e diretamente proporcional a raiz quarta do didmetro do tubo.
Concluiram ainda, que a influéncia da viscosidade do gas de transporte € minima. Eles
postularam a seguinte relacdo para calcular a velocidade de captura:

U 5025, 075
p
—=C__0,0428Re, 21| =T | | R
/g dp p dp Py (2.46)

sendo Re, 0 nimero de Reynolds da particula.
Esta relacéo é valida para 25<Re,<5000, 8<(D+/dp)<1340 e 700<(pp/py)<4240.

HAIDEN et al. (2003) realizando experimentos sobre a velocidade de captura
verificaram que a técnica para medir a velocidade de captura de CABREJOS et al
(1992) poderia levar a erros quando se manuseasse particulas de didmetros muito
pequenos devidos a efeitos de compressdo na parte frontal da camada de particulas. A
solugdo encontrada foi colocar a camada de particulas em forma de rampa (Figura 2.22).

CTamaada de Particulaes

Figura 2. 22 — Forma da camada de particula usada para medir a velocidade de captura
(Fonte: HYDEN et al., 2003).

Eles verificaram que para os diametros de particulas entre 5 e 20 um as forcas
eletrostaticas sao dominantes, sendo necessaria uma grande velocidade da corrente de ar

para que ocorresse a captura das particulas . Ja para diametros acima de 200 um sdo as
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forcas inerciais que se tornam dominantes, fato que também justifica o aumento da
velocidade minima para que possa ocorrer a captura. Concluiram que a menor
velocidade de captura deve ocorre em um diametro de particula compreendido entre 20
pm e 200 pm.

HAIDEN et al. (2003) observaram que para diametros de particulas menores que
20 um a velocidade de captura ndo ¢ afetada por variagfes no diametro, na forma ou na
massa especifica (compreendida entre 0,7 e 0,8 g/cm®). Eles atribuiram esse fendmeno
ao fato das forcas de aderéncia predominantes serem do tipo Van der Waals, dadas pela
relacéo:

AHdp (2.47)

E -
1252

a

onde, Ay € a constante de Hamaker (que € dependente das propriedades éticas dos
materiais. Para a maioria dos sélidos, seu valor varia entre 0,4x10™° e 4x10™ Joules.
Quanto maior seu valor, maior sera a atracdo entre dois corpos de mesma natureza por

forcas de London-van der Waals.), e S é o0 espacamento entre particulas.

Como a forca de aderéncia, F, € proporcional ao diametro da particula e
inversamente proporcional ao quadrado do espacamento da particula, tem-se que, em
geral, as interacBes desta forca ndo mudam. SO para ilustrar, uma reducdo no
espagamento entre particulas vai resultar na reducdo de seus didmetros, devido aos
efeitos de compressdo. Assim, a forca de Van der Waals se mantém praticamente
constante. Verificaram ainda que o intervalo de didmetro de particula onde a velocidade

minima se mantém constante € maior para particulas ndo esféricas que para esféricas.

Esses autores determinaram uma correlacdo para o célculo da velocidade de
captura com validade para didmetros de particulas menores que 35 um. Segundo eles, a
velocidade de captura € considerada como sendo a velocidade no qual as particulas
entram no fluido em movimento, que implica no movimento vertical. Eles obtiveram

para a velocidade de captura das particulas a relaco:
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T v2lp_ 21 ( ) 1302100 21
co~ 8 9\Pp-Pg)t—m7
21 6 dg (2.48)

onde u e v sdo a viscosidade dindmica e a viscosidade cinematica do fluido,

respectivamente.

KALMAN et al. (2005) utilizaram um tanel de vento de secdo transversal
retangular para determinar a velocidade de captura de particulas dispostas no fundo de
um duto em uma regido cuja area da base inferior era um pouco menor que a area da
base do duto e cuja cota da base inferior dessa regido estava abaixo do nivel inferior
(fundo) do respectivo duto. As particulas foram colocadas nessa superficie de modo que
0 topo da camada das particulas coincidisse aproximadamente com o nivel inferior do
duto (fig. 2.23). Com isso eles estariam evitando que a captura das particulas ocorresse

inicialmente pela parte frontal da camada, mas sim pela parte superior.

Ar —

Flow —

Figura 2. 23 — Esquema da instalagéo experimental KALMAN et al. (2005).

CABREJOS et al. (1992; 1994), com o0 mesmo fim de medir a velocidade
minima de captura das particulas, utilizaram dutos circulares onde aproximadamente no
meio de cada um desses dutos havia um tubo circular transparente com 1 m de
comprimento onde as particulas foram colocadas ocupando aproximadamente a metade
do volume interno do tubo. Quando ocorria a incidéncia do ar transportador a uma
vazdo constante dava-se inicio a captura das particulas o que ocorria pela parte frontal
da camada. Com o aparato utilizado por KALMAN et al. (2005) esse problema foi
evitado, porém nesse caso verifica-se que a erosao das particulas ocorrera de uma forma
ndo muito uniforme, ja que a corrente do ar estara passando acima das particulas e a

medida que essas forem sendo capturadas as camadas inferiores de material se
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encontrardo mais distante da regido onde o ar escoa. Supde-se que a altura da regido
onde as particulas se encontram é muito pequena, do contréario, as medidas estariam

comprometidas.

KALMAN et al. (2005) obtiveram a curva da massa de particulas capturadas em
funcdo da velocidade de operacdo do gas. Com isso, puderam obter a velocidade
minima de captura, determinada pela interseccdo da curva extrapolada com o eixo das
abscissas. Assim sendo, segundo eles, a extrapolagdo da curva com o eixo das abscissas
daria a condicdo onde ocorreria a captura da primeira particula. Esses pesquisadores
verificaram também que quando as particulas apresentam formas irregulares ha a
necessidade de velocidades de captura mais elevadas para que se possa ocorrer o arraste
das referidas particulas. Eles também atribuiram isso ao alto grau de ligacéo existente
entre elas, ja que nesse caso, a area de contato é maior. Verificaram também, que existe
um diametro de particula onde se pode transportar estavelmente a uma menor
velocidade possivel, ou seja, o didametro ideal para que ocorra o transporte das particulas
a um menor custo possivel. Eles determinaram uma relagdo com base nos nimeros de
Reynolds e Arquimedes para encontrar a velocidade de captura de particulas cujo
didmetro estava acima de 100 um, dada por:

Rep - 2.66.Ar0474 (2.49)

onde o nimero de Reynolds é definido por:

Re
P M

KALMAN et al. (2005) por meio de experimentos verificaram, também, a
influéncia do didmetro da tubulagdo na velocidade de captura. Determinaram entdo uma
correlacdo onde a velocidade de captura medida em qualquer diametro foi dividida pela
velocidade de captura (Ucsp) do mesmo material medida em uma tubulagcdo de 50 mm
(Drs0). A correlacao obtida por eles tem a seguinte forma:

b 0,25
YUe —{ T J 2.51)

Ueso (P50
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Devido ao fato da equacdo acima ndo se mostrar adequada para o caso de um
fluxo livre sobre dunas de areia no deserto ou sobre sedimentos no leito de um rio, 0s
autores reescrevem a equacdo para a velocidade captura em fungdo do didmetro da

tubulagdo como uma fungéo exponencial:

Dy/Dyg (2.52)

Uc 15

C50

=14-0,8.e

KALMAN et al. (2005) verificaram as equagdes (2.51) e (2.52) concordam bem
com as medidas realizadas para didametros da tubulacdo compreendidos entre 1 e 6
polegadas, entretanto na equacgéo (2.52), se o diametro Dy tender ao infinito, Uc/Ucso =
1,4, situacdo que ocorre em um leito livre, por exemplo, 0 que mostra que a velocidade
para o fluxo de um gas capturar particulas em uma camada em um leito livre é 1,4 vezes
maior que a velocidade para capturar as mesmas particulas se estas estiverem em uma

tubulagdo com didmetro de 50 mm.

Assim, eles puderam converter todas as velocidades de captura medidas
encontradas na literatura para a velocidade de captura em um tubo de 50 mm para
posterior analise. Para poder comparar os resultados apresentados em varios estudos

eles reescreveram o nimero de Reynolds como:

* pU.d (2.53)
REp = ¢ p

_ Dy/Drg

ul14-08e M

Eles determinaram, a partir de seus dados experimentais e de muitos outros
dados encontrados na literatura, um modelo onde estabeleceram trés correlacdes
relacionadas a trés zonas. O modelo das trés zonas mostrou-se estar em razoavel

concordancia com a classificagdo dos Grupos de Geldart.

A primeira zona se aplica a grandes particulas onde o nimero de Arquimedes é

maior que 16,5. A correlacdo aplicada a esta zona é dada por:
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w

(2.54)

* 7
Rep =5Ar "  para Ar>16,5

Para particulas ndo esféricas eles obtiveram a relaco,

X 3 (2.55)
Rep —5A" " para Ar'>16,5

Sendo Ar” o niimero de Arquimedes modificado pelos pesquisadores é dado pela
relacéo:

Ar* _ Ar(O, 0363,5\u) (2.56)

Na segunda zona, as forcas de coesdo comecam afetar a velocidade de captura de

modo que o numero de Reynolds se mantém constante:

Rep*=16,7, para 0,45 < Ar< 16,5 (2.57)

A terceira zona apresenta validade para particulas pequenas e pos muito
coesivos. A correlacdo é dada por meio da relacéo:

1 (2.58)
*
Rep —21,8.Ar3 , para Ar < 0,45

As relagGes acima sdo validas para:

0,5<Re, <5400, 2.10°< Ar < 8,7. 10", 0,53 < dy< 3675 um, 1119 < p< 8785
Kg/m® e1,18 <py< 2,04 kg/m”.

KALMAN e RABINOVICH (2009) apresentaram uma andlise tedrica dos
balancos de forca e de momento, durante o0 movimento incipiente de uma
Unica particula. A analise deles mostrou que as particulas grandes esféricas iniciam seu
movimento por rolamento e no caso de particulas grandes nao esféricas por

deslizamento. A anéalise tedrica mostra ainda, que o movimento inicial de particulas
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individuais pode ser expresso como relacbes de poténcias entre 0s
nimeros de Reynolds e de Arquimedes.

A analise teorica dos balancos de forca e momento angular para uma particula
grande e ndo esférica em repouso em uma tubulacdo horizontal, considerando que seu

movimento inicial ocorre por deslizamento, resultou na seguinte relacdo analitica,

e2.02_175]36«:0

0.29 (2.59)
] .
6

n 2 p

Para uma particula grande e esférica, considerando seu movimento inicial por

rolamento, eles obtiveram,

; L 02 ] ; (2.60)
EncDRep2 01| 2P| Re2027P L A 7P g
8 2 D, 2 6 2

Verificaram ainda, que as equagdes (2.59) e (2.60) sdo idénticas, ou seja, a
diferenca existente entre as duas andlises era apenas o fato de os coeficientes de atrito
para particulas grandes esféricas e ndo esféricas serem diferentes.

J& no caso de pequenas particulas, obtiveram a seguinte relagéo,

0.375
d A, pd
0,0277nRe501'96+O,00635{D—p] Re2625 _T pp 1 PP

T (2.61)

2.4.2.1-Comparacdo entre Correlaces para as Velocidades de
Captura.

Neste item serdo avaliadas quatro importantes correlagdes para a determinacao
da velocidade de captura encontradas na literatura. Em todas as simulagdes foi utilizado
o ar (p = 1,18 kg/m®) como gés transportador. O objetivo das simulagdes desenvolvidas

é analisar a influéncia dos parametros didmetro médio das particulas, diametro da
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tubulacdo e massa especifica das particulas. 1sso foi feito variando-se o parametro em

analise e mantendo constantes os demais.

2.4.2.1.1- Influéncia do Diametro Médio das Particulas.

A Figura 2.24 mostra o grafico da velocidade de captura em fungdo do diametro
médio das particulas. Utilizou-se nas simula¢cdes um diametro de tubulacdo de 50,4 mm
e a faixa para o diametro das particulas foi de 200 a 3500 um. S&o comparados dados
experimentais de esferas de vidro (pp = 2834 kg/m®) e sal irregular (pp = 2234 kg/m®)
com velocidades de captura de particulas de areia (p, = 2636 kg/m®) obtidas com as
correlacbes de CABREJOS et al, (1992), CABREJOS et al, (1994), KALMAN et al.
(2005) e KALMAN et al. (2009).

30
Ve Correlagoes
Ve —[ Cabrejos et al (1992)
/- - O Cabrejos et al (1994)
O
20 , 0” - / - Kalman et al (2005)
e e B >+« Kalman et al (2009)
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£ g G * Experimental
o < * % @ Esferas de vidro
*
> 10-% - _ 3
ot oo Py = 2834 kg/m’- Kalman et al
.‘O%.Q.@.o OO0 % Salirregular
~ p, = 2234 kg/m’- Kalman at a
0
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d (um)
Figura 2.24 — Velocidade de captura em funcdo do didmetro médio das particulas.
Faixa de tamanho: 20 — 3500 pm.

A partir da analise das curvas obtidas com o uso das correlagbes citadas,
verifica-se que todas elas apresentam de um modo geral, aumento da velocidade de
captura a medida que o diametro médio das particulas é aumentado. Entretanto, ha uma
grande divergéncia entre os valores das velocidades de captura obtidos com o uso das

correlagbes para um determinado didmetro médio das particulas. I1sso mostra que tais
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correlacOes apresentam dificuldades em predizer valores confidveis de velocidades de
captura, 0 que torna sua utilizacdo de forma descuidada bastante perigosa. Pode-se
observar que trés de tais correlagdes apesentam concordancia razoavel entre si na
predicdo da velocidade de captura até aproximadamente o diametro médio de particulas
de 1500 um, sendo que a partir dai, 0s resultados comecam a divergir bastante. Os
valores obtidos com as correlagbes de KALMAN et al. (2009) sé&o de um modo geral
muito baixos e aqueles obtidos com a correlagdo de CABREJOS et al. (1992) para
didmetro médio de particulas acima de 1500 pm crescem muito rapidamente. Destaca-
se aqui o fato de a correlacdo de CABERJOS et al. (1992) ter sido obtida a partir de um
modelo tedrico onde alguns parametros foram ajustados empiricamente. Ja a correlacéo
de CABREJOS et al., (1994) é totalmente empirica. Nota-se, ainda, que as correlacdes
de CABREJOS et al., (1994) e KALMAN et al. (2005) concordam razoavelmente entre
si. Verifica-se na comparacdo com o0s dados experimentais que todas as correlacdes
apresentaram concordancia razoavel, entretanto as correlagdes de CABREJOS et al.,
(1994) e KALMAN et al. (2005) foram melhores quando se considera toda a faixa de
diametro de particulas.

Para uma melhor anélise destes resultados fez-se, tambem, o gréafico log-log (fig.
2.25) do nimero de Reynolds da particula versus o nimero de Arquimedes para
particulas de areia de diametros compreendidos entre 20 e 3500 um. Assim algumas
relagdes de “semelhanca” entre as correlacdes poderdo ser exploradas.

Destaca-se certa semelhanca de comportamento fisico entre as correlacdes de
CABREJOS et al, 1994, KALMAN et al. (2005) e KALMAN et al. (2009), ainda que
haja uma diferenga significativa nos valores. O problema da correlagdo de KALMAN
et al. (2009) é que ela subestima os resultados (ainda que tenha uma concordancia
significativa com os dados de areia, subestima muito os demais dados que apresentem

massas especificas muito proximas a da areia).
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Figura 2.25 — Numero de Reynolds da particula versus o nimero de Arquimedes. Faixa
de tamanho: 20 — 3500 um.

A Figura 2.26 apresenta o gréafico da velocidade de captura em fungdo do
didmetro médio das particulas para particulas finas. As simulacGes foram feitas com
dados de particulas de areia (p, = 2636 kg/m®) e os resultados comparados com dados
experimentais de vidro néo esférico (p, = 2834 kg/m?), sal irregular (p, = 2234 kg/m®) e
esferas de vidro (p, = 2834 kg/m®). O diametro de tubulagdo usado nas simulacdes foi
de 50,4 mm. Verifica-se que a correlacdo de KALMAN et al (2009) ndo apresenta
concordancia com o fendmeno fisico uma vez que para 0os menores diametros de
particula a velocidade de captura deveria aumentar a medida que se diminui o diametro
médio das particulas, fato que ndo ocorre. A correlacdo que apresenta uma melhor
concordancia com os dados experimentais ( que compreende a faixa de didmetro médio
das particulas de 0 a 200 um) é a correlacdo de KALMAN et al. (2005). Ressalta-se que
para o didmetro médio de 22 pm o erro desta correlacdo é de aproximadamente 100 %.

A correlagdo de CABREJOS et al (1992) superestima muito os resultados.
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Figura 2. 26 —Velocidade de captura em funcdo do didmetro médio das particulas.

Faixa de tamanho: 0 — 200 um.

2.4.2.1.2- Influéncia do Diametro da Tubulagdo

A Figura 2.27 mostra o grafico das velocidades de captura de particulas de
poliéster irregular (p, = 1400 kg/m® e d, = 3 mm), esferas de vidro (p, = 2480 kg/m® e
dp = 0,45 mm) e alumina ndo esférica (p, = 3750 kg/m® e dp = 0,45 mm), em funcéo do
didmetro da tubulagéo obtidas com o uso das correlagdes de CABREJOS et al., (1992),
CABREJOS et al., (1994), KALMAN et al. (2005) e KALMAN et al. (2009). Os
resultados s&o comparados com dados experimentais de CABREJOS et al., (1994).
Verifica-se que a correlagdo de KALMAN et al. (2009) apresenta um comportamento
totalmente diferente das demais correlacdes, ou seja, a velocidade de captura diminui
com o aumento do diametro da tubulagdo. Os valores obtidos com essa correlagéo,
também, sdo extremamente baixos. Os valores obtidos com a correlacdo de CABREJOS

et al. (1992) para as particulas de poliéster irregular estd muitissimo acima dos
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resultados experimentais. Os resultados para as esferas de vidro e alumina ndo esférica
apresentam concordancia razoavel. As correlacbes de CABREJOS et al. (1994) e de
KALMAN et al. (2005) apresentam uma melhor aproximagdo com os dados

experimentais.
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15,0 — m_ I
A Correlagoes
Cabrejos et al (1994)
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Figura 2. 27 — Velocidade de captura em fungédo do didmetro da tubulacéo.

2.4.2.1.3-Influéncia da Massa Especifica das Particulas.

A Figura 2.28 mostra o grafico da velocidade de captura em funcdo da massa
especifica de particulas de areia de didmetro médio de 1 mm. Considerou-se nas
simulacdes o diametro da tubulacéo igual a 50,4 mm. As correlacdes de CABREJOS et
al. (1992) e KALMAN et al. (2009) apresentam 0s maiores e menores valores de
velocidade de captura, respectivamente. Para a massa especifica igual a 5000 kg/m® a
diferenca entre o maior e o menor valor da velocidade de captura é de aproximadamente
16 m/s. A correlacdo de CABREJOS et al. (1994) apresenta um aumento na velocidade
de captura mais acentuado que a correlagdo de KALMAN et al. (2005).
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Figura 2. 28— Velocidade de captura em funcdo da massa especifica das particulas.

A Figura 2.29 mostra um grafico da velocidade de captura dos materiais pasta
(pp = 1200 kg/m®), espaguete (p, = 1500 kg/m®), lentilha (p, = 1644 kg/m®), arroz (p, =
1590 kg/m®) e bakelite (pp = 930 kg/m®) (ver fig. 2.29) em funcéo da esfericidade. A
analise foi feita apenas para a correlacdo de KALMAN et al (2005) ja que na referida
correlagdo a velocidade de captura apresenta dependéncia da esfericidade. E importante
ressaltar aqui que os dados sdo, também, de KALMAN et al. (2005). Na obtencdo dos
dados experimentais foi utilizada uma tubulagdo de 100 mm de didmetro. Verifica-se
que a correlacdo apresenta resultados em razodvel concordancia com os dados
experimentais. Entretanto, uma analise da referida correlacdo demonstra que a
velocidade de captura diminui com a diminuicdo da esfericidade (mantendo-se 0s
demais parametros constantes) o que esta em contradicdo com o fendmeno fisico
envolvido, uma vez que a velocidade de captura deve aumentar com a reducdo da
esfericidade (CABREJOS et al., 1992; CABREJOS et al., 1994; HAYDEN et al, 2003)
e ndo o contrario, como é o caso da referida correlacdo (ver Figura 2.30).
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Figura 2. 29 — Velocidade de captura em funcédo da esfericidade das particulas.

Figura 2. 30 — Materiais de forma irregular. Fonte: KALMAN et al (2005).

A Figura 2.31 mostra um gréafico da velocidade de captura em funcdo do
didametro das particulas para didmetros de tubulacdo de 25 e 52 mm. Os materiais
utilizados foram vidro esférico e ndo esférico. Os dados experimentais sdo dos
pesquisadores CABREJOS et al., (1994), HAYDEN et al. (2003) e KALMAN et al
(2005). As massas especificas obtidas por eles sdo 2480, 2500 e 2834 kg/m®,
respectivamente. A esfericidade das particulas de vidro ndo esférico (moido) é 0,7
(CABREJOS et al, 1994). Nota-se que as particulas de vidro ndo esférico apresentam
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velocidades maiores que as esferas de vidro, sejam em didmetros de tubulacéo de 25 ou
de 52 mm. Isso ocorre devido ao fato de no caso das particulas ndo esféricas a area de
contato ser maior, dai hd uma maior acdo das forcas de coesdo (CABREJOS et al, 1994;
HAYDEN et al.,, 2003; KALMAN et al, 2005). Verifica-se que na correlacdo de
KALMAN as velocidades de captura para particulas esféricas sdo sempre maiores que
aquelas para particulas ndao esféricas, evidenciando entdo que a concordancia razoavel
obtida na velocidade de captura de seus dados experimentais com sua correlacdo estava

relacionada com outros parametros e ndo necessariamente com a esfericidade.
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Figura 2.31 — Velocidade de captura em funcdo do didmetro das particulas para
didmetro de tubulacéo de 25 e 52 mm.

2.4.3-Velocidade de Chocking
O termo “choking” foi utilizado inicialmente por Zenz em 1949 (DU e FAN,

2004; 2006), visando descrever a transicdo de um fluxo em fase diluida para o fluxo em
“slugs” no transporte pneumatico na direcdo vertical. A transicdo em “slugs” com
instabilidades (grandes flutuacdes de presséo) do fluxo no leito foi associada por ele ao

fendmeno do “chocking”.
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Bl et al (1993), classificou o fendmeno do “chocking” em trés diferentes tipos
(A, B e C). Otipo B é o chamado “chocking” induzido pelo fornecedor de gés para a
tubulacdo vertical (um compressor, soprador, ou ventilador) ou ainda pela tubulacéo
vertical. Esse tipo esté associado a deficiéncias no equipamento e projeto. Os tipos A e
C foram definidos como “chocking” decorrente do fluxo gas-sélido. O “chocking” tipo
A ( ou “chocking” acumulativo) ocorre com actimulo de particulas no fundo de um
leito fluidizado circulante caracterizado por uma mudanca abrupta na porosidade ( ou
queda de pressdo). O “chocking” tipo C (“chocking” classico, definido por ZENZ,
1949) é representado pela formacdo de “slugs”. Os “chockings” tipo A e C sdo
atribuidos ao fendémeno hidrodindmico (WANG et al., 2007). O fenémeno do
“chocking” tem sido utilizado para demarcar os limites entre os regimes de fluxo de
gas-sélidos em sistemas de leitos fluidizados circulantes (DU e FAN, 2004). Nesse
trabalho foi discutido apenas o fenémeno do “chocking” classico.

Embora o mecanismo do “chocking” ainda ndo seja totalmente compreendido,
na literatura, existe um grande nimero de correlagbes empiricas para a estimativa da
velocidade de “chocking”. A Tabela (2.2) a seguir apresenta algumas correlagdes
bastante conhecidas na literatura para velocidade de “chocking”.

Tabela 2. 2 — CorrelagOes para a predicdo da velocidade de “chocking”.

e ZENZ e OTHMER (1960)

0,04(Gg/ Ap Uci)*®%4: Gg/ApU <5 (2.62a)
U& 19Dp3 =10,029(Gg / ApUc)8%; 5. < Gg/ ApUcy < 20 (2.620)
. Ib
onde Pp esta em 3
ft
e DOIG e ROPER (1963a)
(2.63a)

log[Ug/ (D)1= (Uyg ~2)/ 28+0,25l0g.,

para 40 > U,, >10
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Tabela 2. 2 — Continuagéo

log[Ucy;/ (@Dr)*>1=0,08U; +0, 25l0g
para 10>U;;>0,4
onde Uy, esta em ft/s
e ROSE e DUCKWORTH (1969)

Uch 1 Usg =3.2(Gs / Atcypr) 22(D1 1dp) " (pp 1) 07
(8 1 D)0
6. LEUNG et al. (1971)

Ugp =32,3Upc +0,97Uyg

Upsupepial =0, 03enir[UcH /(0,97 Uyoi)]

ZSpIAI = ZSpIT =1

(2.63b)

(2.64)

(2.65a)
(2.65b)
(2.65c¢)

para particulas de tamanho misto, onde gyiaie &pit S0 as fragdes de volume da i-ézima

particula na alimentacdo e no tubo respectivamente com velocidade terminal Uy.

7. YOUSFI e GAU (1974)

Ugn /(@01 1Rep® =32Gs / (App )2
8. KNOWLTON e BACHOTCHIN (1976)

Uch /(@07)* =9,07(pp /p) >3 (Gsdp 1 AW #(dp / D)
9. YANG (1975)
2

2001 (653! ~D)/ (Ugyy—Ugg)” =0,01

Upch =(Ucn —Uio)d-2ch)
10. PUNWANI et al. (1976)

20D (ecy; ~1/ (Ugn—Ur)? =0.074p, 27

Upcrepial@-ecH)epiT (Uch — Uto)

(2.66)

(2.67)

(2.68a)
(2.68b)

(2.69)

(2.70)
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2.4.3.1- Comparacdo entre Correlacdes para as Velocidades De
“chocking™.

PUNWANI et al (1976) (apud KLINZING et al, 1997) comparam as diversas
correlacGes através do desvio quadratico médio definido por meio da relacéo:

05
([1/ (-1 Vo) cate ~ Ve medidol (UCH)medido}2 (2.71)

onde n é o numero de observacGes experimentais comparadas. Seus calculos das varias

correlagdes sdo apresentados na Tabela 2.3.

Tabela 2. 3 — Desvios entre as velocidades de “chocking” medidas e as calculadas com
0 uso de diversas correlagcdes da literatura (PUNWANI et al., 1976 apud KLINZING et
al, 1997).

Investigadores

Dados de baixa pressao Dados de alta pressao
. . Capese Knowlton e Todos 0s
zenz Lewis  Ormiston Nakamura Bachovehin dados

Correlacdo  pesvio Relativo (96)

Zenz and
Othmer (1960) 21 39 55 47 41 41
Rose and
Duckworth 59 69 43 69 219 140
(1969)
Leung et al.
(1971) 20 39 27 18 67 39
Yousfi and
Gau (1974) 27 14 12 68 31 40
Knowlton and
Bachovchin 522 143 200 215 6 257
(1976)
Y 197
ang (1975) 36 34 31 15 76 44
Punwani et
al.(1976) 36 34 31 15 8 25
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ZENZ e OTHMER (1960) apud LEUNG et al.(1970) apresentaram uma
correlacdo grafica de resultados experimentais para o fenbmeno do "chocking" e,
também, o fenbmeno do “saltation” (neste caso, a deposi¢cdo de particulas de tamanho
uniforme no fundo da tubulagdo). Esta correlacdo pode se representada pela equacao
(2.62) dada na tabela (2.2). A aplicabilidade geral da equacdo (2.62) tem sido
questionada (LEUNG et al, 1970), uma vez que os parametros ndo podem ser agrupados
dimensionalmente e o pardmetro Uy, que é a velocidade de queda livre da particula ndo
ter sido incluido na correlacdo. Por essas razdes, € a utilizacdo da equacao (2.62) ndo é
recomendada apesar de apresentar uma ligeira concordancia entre seus resultados e as

medidas publicadas (tabela 2.3).

DOIG e ROPER (1963a) apud LEUNG et al, (1971) reconheceram a

importancia do parametro Ui (velocidade terminal da particula) e portanto,

correlacionaram os resultados publicados para as velocidade de "chocking™ e de
deposicdo até o ano de 1960. A equacdo desenvolvida por eles (eq. (2.63) contem o

arametro Uiy, 0 qual ndo foi agrupado com outros parametros para formar um grupo
t0

adimensional. Essa equacdo apresentou uma pobre concordancia com os resultados
observados e nédo foi utilizada por PUNWANI et al (1976) apud KLINZING et al.,
1997). Portanto, a utilizacdo da equacdo de DOIG e ROPER para a predicdo da
velocidade de “chocking” ndo é recomendada.

ROSE e DUKEWORTH (1969) apud KLINZING et al, (1997) desenvolveram
uma analise dimensional e correlacionaram seus proprios dados em termo de uma
equacdo adimensional (equacdo (2.64) na tabela (2.2)). A concordancia entre 0s
resultados preditos pela equacdo € insatisfatoriae a utilizacdo desta equacdo portanto,
nao é recomendada. Mais recentemente, DUKEWORTH (1977) apresentou a equacdo a
seguir para predicdo da velocidade minima de transporte, Umin, para o transporte de
particulas s6lidas em tubulacdes verticais:

Unmin :C0.3¢[d_p] (2.72)
Yto Dt
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d
A funcéo ¢(D—pJ é apresentada na Figura 2.32. A concordancia entre as
T

velocidades de "chocking" observadas e a velocidade minima predita pela equacao

(2.72) é pobre. Entdo a utilizacdo da equacdo (2.64) ou da equacdo (2.72) ndo €

recomendada.

$(d/0)

d/D
Figura 2. 32 — Funcéo para a equagéo (2.70) (DUCKWORTH, 1977 apud KLINZING

et al, 1997).
LEUNG et al. (1971) derivaram a seguinte equacao para o célculo da velocidade
de "chocking™ adotando os seguintes procedimentos:
— Assumiram que a velocidade relativa entre o sdlido e o gas de é igual a Uy na
condicao do "chocking";

Usaram o valor médio de 0,97 para a porosidade na condigdo do "chocking":

Para sistemas de particulas mistas, eles sugeriram que a equacao (2.65a) pode

ser escrita na forma;:

YUpsupepial =0-03epiT[Uch /(0,97 Uyo;)] (2.65b)

onde:
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EpiAl = fracdo de volume de particulas na alimentacdo com velocidade de queda livre

epiT =@ fragdo de volume de particulas no tubo com velocidade de queda livre Uy; .

As equacOes (2.65b) e (2.65c) permitem estimar a velocidade de *“chocking”
para particulas de tamanhos mistos.

O maior erro da equacdo de LEUNG et al é devido ao fato de que ela ndo leva
em consideragéo o efeito do tamanho do tubo na condi¢do do “chocking".

YOUSFI e GAU (1974) apud KLINZING et al,(1997) correlacionaram seus
resultados experimentais e obtiveram uma equacdo adimensional para a predicdo da
velocidade de “chocking ((2.66) na tabela 2.2). Como as predi¢cdes da equagdo sdo
inconsistentes com os resultados experimentais de CAPES e NAKAMURA (1973)
obtidos em um duto de 80 mm (tabela 2.3), sua utilizagdo também ndo é recomendada.

KNOWLTON e BACHOVCHIN (1976) apud KLINZING et al. (1997)
estudando o fendmeno do “chocking” em um tubo com didmetro de 75 mm, com
pressdes de gas de até 4700 kPa, apresentaram uma correlacdo empirica ((2.67) na
Tabela 2.2) para correlacionar seus proprios resultados. Sua equagdo apresenta um
nimero de Reynolds de particula duvidoso, uma vez que foi baseado na velocidade
relativa da massa de sélidos para um ponto estacionario. A equacdo (2.67), apesar de
prever bem os resultados experimentais dos autores, apresenta resultados pobres quando
inseridas outras condicBes de operacdo. Por essas razdes de sua utilizacdo ndo é
recomendada. E importante ressaltar que os resultados experimentais de KNOWLTON
e BACHOVCHIN representam Unicos dados da velocidade de “chocking” em altas

pressoes, existentes na literatura.

YANG (1975) assumiu que no “chocking” o fator de atrito solidos-parede (fws)
é constante e igual a 0,01 e que a velocidade relativa entre o0 géas e as particulas sélidas é
igual a Uy (a velocidade de queda livre). A partir de um balanco de forca aplicado as

. : _ 47 . , .
particulas solidas, assumindo que Co, =Cp. (aqui, Cp; é o coeficiente de arrasto de
uma particula em uma porosidade € ¢ Cp., € 0 coeficiente de arrasto de uma particula em

uma porosidade igual a 1, ou seja, em uma suspensédo altamente diluida) , ele derivou as
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duas equacdes que podem ser resolvidas simultaneamente de modo a se obter a
velocidade de “chocking” e a porosidade de “chocking”.

29DT(8§4’7 ~1)/ (U _UtO)Z 0, 074Pf0’77 (2.68a)

Upch = (Ucn ~Yio)-scp) (2.68D)
A relacéo Co. :Cooo84’7 foi obtida por WEN e YU (1966) apud KLINZING et
al. (1997) assumindo que CDe / CDowo depende apenas da porosidade. Eles

correlacionaram seus dados obtidos empiricamente em fluidizacdo e sedimentacdo e
propuseram a relacdo CDE:CDOO%:*“7 para a estimagdo do efeito da porosidade no

coeficiente de arrasto de particulas em movimento.

A Tabela 2.3 sugere que as predi¢es das equacbes de Yang estdo em boa
concordancia com os dados publicados na literatura. Para particulas de tamanhos
variados, Uy, ha equacgdo (2.68) pode ser substituido pela velocidade terminal média

determinada a partir da relacdo abaixo:

U_tozzgpiAlutO (273)

N&o é possivel obter a aplicabilidade da equacdo estendida para particulas de
tamanho diversos, devido a falta de dados experimentais suficientes na literatura.
Observa-se que Ucy, em vez de Ucy /ech € utilizado na equacdo (2.68) por uma questao
de conveniéncia como uma aproximacao, quando a porosidade no “chocking” tende a 1.

PUNWANI et al. (1976) questionaram a constante do fator de atrito solido de
Yang e obtiveram uma relacdo empirica para a variacdo do fator de atrito na condicdo
do “chocking” com a densidade do gas baseada nos resultados de alta pressdo de
KNOWLTON e BACHOCHIN (1976). Eles entdo modificaram a equacdes de Yang e
obtiveram a equacdo (2.69). Esta equagdo pode ser combinada com a equacéo (2.70)

para prever a porosidade e a velocidade de “chocking”.

20D (et ~D)/ (Ugyy~Uyg)* =0.074pc> 7" (2.74)

onde p esta em Ib/ft>.
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Para particulas de tamanho variados, PUNWANI et al(1976) sugerem que

equacéo (2.68) possa ser reescrita como:
Upsupepial t—ecH)epial(UcH ~Yio) (2.75)

A seguir, é feita uma breve discursdo sobre os resultados obtidos nas analises
feitas sobre as correlacdes.

2.5 -DISCUSSAO DOS RESULTADOS

2.5.1-Velocidade de Deposicéo
Com base nas analises feitas sobre os parametros que influenciam a velocidade

de deposicéo verificou-se que as correlagdes estudadas neste trabalho de um modo geral
mostraram-se ineficientes na previsdo das velocidades de deposicdo. Nesse sentido
ficou evidente a grande dispersao dos resultados obtidos pelas correlagdes evidenciando

a necessidade de mais pesquisa sobre o tema.

Apesar das dificuldades citadas, algumas correlagcbes conseguem prever com
uma razoavel concordancia com os dados experimentais velocidades de deposicdo para
uma limitada faixa de didmetro médio das particulas, de massas especificas ou mesmo

de didmetro de tubulagéo.

Verificou-se, ainda, que as velocidades de deposi¢cdo obtidas com as diversas
correlacdes apresentam resultados bastante divergentes, deixando claro que o risco de se
obter resultados totalmente equivocados e diferentes daqueles esperados é muito grande.

As recomendacOes feitas aqui sdo baseadas nas analises qualitativa e
quantitativas conjuntas, de modo que se considerou tanto a concordancia com dados
experimentais (quantitativa) como a concordancia com o fenémeno fisico observado

(qualitativa).

Para a determinacdo da velocidade de deposicdo de particulas com didmetros
médios de particula acima de 200 pm recomenda-se 0 uso das correlagdes de RIZK
(1976), MATSUMOTO et al (1977) e CABREJOS et al, (1994)) ja que estas
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apresentaram um melhor desempenho nas andlises feitas. Deve ser considerada, ainda,
na utilizacdo destas correlacdes a faixa de diametro de tubulacdo de 25 a 200 mm. Elas
ndo sdo recomendadas para a determinacdo da velocidade de deposicdo de s6lidos com
massas especificas muito baixas (inferior a 1000 kg/m®) ou muito elevadas (acima de
7000 kg/m®). No caso de particulas finas a Unica correlacdo recomendada é a de RIZK
(1976), ja que as demais ndo cumpriram o requisito de apresentarem concordancia com

o fendbmeno fisico em questao.

2.5.2-Velocidade de Captura
Das andlises (qualitativas e quantitativas) feitas sobre o0s parametros que

influenciam a velocidade de captura em sistemas de transporte pneumatico verificou-se
que as correlacbes analisadas apresentam elevado grau de dispersdo dos resultados
obtidos, fato que demonstra que elas ndo sdo seguras e devem, portanto ser utilizadas
com bastante cautela.

Verificou-se que as correlacdes que apresentaram um desempenho razoavel nas
previsdes das velocidades de captura foram as correlacbes de CABREJOS et al (1994) e
KALMAN et al. (2005), sendo que estas ainda se apresentaram limitadas em algumas

anélises.

Assim, recomenda-se correlacdo de KALMAN et al. (2005) para previsdo da
velocidade de captura, uma vez que ela, obteve razoavel sucesso em todas as analises,
exceto em correlacionar a influéncia da esfericidade, onde mostrou-se ineficiente. Neste
trabalho, no capitulo 4 foi desenvolvido um modelo para a determinacdo da velocidade
de captura onde a influéncia da esfericidade € considerada.

A correlacdo de CABREJOS et al. (1994) prevé as velocidades de captura para
valores diametros médios de particula acima de 120 um, entretanto ela superestima
consideravelmente velocidades de captura de particulas para particulas com diametros

acima de 3 mm.

2.5.3- Velocidade de Chocking
A Tabela 2.3 obtida por PUNWANI et al (1976), mostra que sua propria

correlagéo (2.67) apresenta 0 menor desvio entre as velocidades de “chocking” medidas.

71



Recomenda-se 0 uso das correlagdes de PUNWANI et al.(1976), LEUNG et al
(1971) e YANG (1975). Estas correlagcGes podem ser aplicadas tanto para particulas de
tamanho uniforme, bem como para aquelas de tamanho misto. A comparagdo entre os
resultados obtidos com essas correlacdes e dados experimentais demostram que a
velocidade de “chocking” pode ser predita dentro de uma margem de erro de mais ou
menos cinguenta por cento. Assim um fator de seguranca de 1,5 deve ser aplicado para
0 célculo da velocidade de “chocking” para que se possa determinar a velocidade
minima de transporte no transporte pneumatico em fase diluida na direcdo vertical. 1sso
ainda deve ser feito com bastante cuidado, uma vez que os resultados experimentais
utilizados para as comparagdes foram obtidos em tubulacdes com didmetros menores
que 80 mm, tendo ainda um significante nimero destes resultados experimentais sido
obtidos em tubos com didmetros menores que 40 mm. Dai, conclui-se que a
aplicabilidade de tais correlacbes para tubulacbes maiores que 80 mm ¢é totalmente

incertas.

O capitulo a seguir trata da analise experimental da velocidade de captura.
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CAPITULO 3

ANALISE EXPERIMENTAL SOBRE VELOCIDADE
DE CAPTURA

Devido as grandes dispersfes dos resultados encontrados pelas correlagdes analisadas
no capitulo anterior,sobre a velocidade de captura,e a incompatibilidade de algumas destas
correlagcbes em reproduzir o fendmeno fisico evidenciado, constatou-se a necessidade da
realizacdo de experimentos que possibilitassem a obtencdo de mais dados sobre a referida
velocidade de captura.

Foram feitas diversas medicOes da velocidade de captura, utilizando-se particulas de
areia e alumina. Estes experimentos foram realizados de modo que se pudesse entéo ter mais
dados experimentais que servissem de base para as referidas analises. Eles também serdo
posteriormente utilizados na obtencdo de parametros relacionados a forca de arrasto,que por
sua vez, sera utilizada no balanco de forcas e momento (no capitulo seguinte). Este balanco
sera a base para o desenvolvimento de novas equacfes para a previsdo da velocidade de
captura.

O objetivo deste capitulo €, portanto, fazer uma analise experimental sobre a
velocidade de captura. Para este fim, desenvolveu-se metodologia (baseada nos trabalhos de
Cabrejoset al,1992 e Kalmanet al, 2005) para a obtencéo dos dados da velocidade de captura.
Os experimentos foram realizados no Laborat6rio de Transporte Pneumatico do Grupo de
Energia e Engenharia de Processos da Amazénia (GEPAM) da Universidade Federal do Para
(UFPA).

Esse capitulo descreve a metodologia utilizada para a realizacdo de tais medicbes da
velocidade de captura e a bancada experimental utilizada nas medicBes. E feito ainda a
descricdo das propriedades das referidas particulas e também uma analise de erros das
medigdes.
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3.1-METODOLOGIA EXPERIMENTAL PARA A MEDICAO DA
VELOCIDADE DE CAPTURA

A medida da velocidade de captura das particulas no fundo da tubulacdo de vidro é
realizada indiretamente através da observacdo visual (CABREJOS e KLINZING, 1992;
HAYDEN et al, 2003; KALMAN et al, 2005) e da analise quantitativa da perda de massa em
funcdo da velocidade de operacdo do ar (KALMAN et al, 2005). Inicialmente, uma
quantidade de massa do material conhecida é distribuida uniformemente no tubo de vidro de
modo que este ocupe aproximadamente metade da area da seccdo transversal no ponto médio
da distribuicdo das particulas no tubo transparente horizontal (a Figura 3.1 mostra a
disposicdo de particulas de areia no fundo de um tubo de vidro). O soprador € acionado a
uma rotacao pré-estabelecida através do inversor. A partir de entdo, observa-se o fendmeno da
captura das particulas pela corrente do ar que sopra a uma vazdo constante sobre a superficie
da camada de material (ver Figura 3.2). A medida que as particulas s&o capturadas, a area da
seccdo transversal livre aumenta de modo que pelo principio da continuidade, a velocidade do
ar na superficie da camada diminui, até que ndo seja mais possivel ocorrer o fenémeno da
captura. Neste momento, uma condi¢do de equilibrio € alcancada. Nesta condicdo mede-se o
Ap, desliga-se o soprador e mede-se a massa do material retida no tubo para obter a massa de
material capturada. Obtém-se, entdo, a velocidade de operacdo do gas. Esse procedimento é
repetido até que praticamente 95% do material tenha sido capturado. Obtém-se, entdo, o
grafico da perda de massa em funcdo da velocidade de operacdo do géas. Mediante a
extrapolacdo da curva obtém-se a velocidade minima de captura, que € a intersec¢do da curva

com o eixo das abscissas (Figura 3.3).

A metodologia descrita acima é a utilizada por KALMAN et al (2005). Entretanto,
diferente desses pesquisadores que desenvolveram sua metodologia utilizando um tanel de

vento retangular, neste trabalho utilizaram-se tubulagdes circulares.
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Particulas sendo arrastadas
pela corrente do ar

| —

Figura 3. 2—Particulas de areia em suspensao na corrente do ar. Fonte: GEPAM.

Assim, o ponto y = 0 corresponde a X = Uc, ou seja, é o0 instante em que as particulas
estavam na eminéncia de serem capturadas (perda de massa igual a zero) e, portanto
corresponde a condicdo que equivale a velocidade de captura, que por definicdo é a
velocidade média da corrente do ar no instante em que as particulas em repouso no fundo de
uma tubulacdo horizontal comecam a serem capturadas. A seguir sera feito a descricdo da
bancada experimental utilizada para a medicdo da velocidade de captura das particulas

utilizadas nos experimentos.
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Perda de Massa

>

Velocidade Media

Figura 3. 3-Perda de massa em fungdo da velocidade média do ar. Grafico ilustrativo.

3.2. - ABANCADA EXPERIMENTAL

Uma bancada experimental (ver esquema na Figura 3.4) para determinacdo da
velocidade minima de captura de particulas na direcdo horizontal foi construida no
Laboratério de Transporte Pneumatico do GEPAM - UFPA. O fluido utilizado é o ar nas
condi¢des atmosféricas. Ela € composta de um duto de aco galvanizado com diametro
nominal de 2 polegadas (onde foram feitas as medic6es da velocidade do ar com o uso de um
tubo de pitot), de trés tubos de PVC com 2, 3 e 4 pol. de didmetro e 6m de comprimento cada
e um coletor de particulas. Préximo a extremidade de descarga do duto de aco, existe uma
secdo por onde sdo realizadas as medicdes da pressdo estatica e da pressado total para a medida
da velocidade do ar. A obtencdo dos dados de pressdo foi feita mediante o uso de um
micromanometro.

Ligado a extremidade do duto de medigdo da velocidade do ar, encontra-se um
soprador cujo acionamento foi feito mediante um inversor de frequéncia. Na outra
extremidade do duto de medicdo, instalou-se um distribuidor para trés tubos de PVC, cada
um contendo uma valvula borboleta com acionamento tipo gatilho. A valvula borboleta
liberava o ar para que este pudesse fluir apenas no duto cuja valvula estava aberta.
Aproximadamente no meio da tubulagéo de PVC, foram instalados trés tubos de vidro, com

1 m de comprimento cada e cujos didmetros eram de 2, 3 e 4 pol.
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Tubo de Vidrno )
— Cémara limpa

Filtro de Mangas

P15

Tubos de Vidro

Figura 3. 4-Esquema da Bancada Experimental, mostrando detalhe no tubo de vidro Fonte:
GEPAM-UFPA.

A Figura 3.5 mostra o0s trés tubos de vidros. Nesses dutos transparentes foi
visualizada a captura das particulas e obtida experimentalmente a velocidade de captura,
através das medicdes desenvolvida nesse trabalho. A jusante dos tubos de PVC tem-se 0

coletor de particulas com um filtro de mangas instalado acima deste.

Figura 3. 5-Vista dos tubos de vidro. A jusante aparece os tubos de PVC, coletor de
particulas e filtro. Fonte: GEPAM-UFPA.
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A seguir serdo apresentadas as caracteristicas dos materiais utilizados na bancada

experimental.

3.3 - CARACTERISTICAS DOS MATERIAIS UTILIZADOS

Nesse trabalho, foram determinadas experimentalmente as velocidades minimas de
particulas de areia e alumina. Essas medicGes foram realizadas com o fim de determinar a
influéncia do didmetro médio e massa especifica dessas particulas na velocidade de captura.
A Tabela 3.1 apresenta as caracteristicas (massa especifica, distribuicdo de tamanho, diametro
medio e forma) das particulas de areia e alumina utilizadas nas medic¢des das velocidades de

captura.

Tabela 3. 1-Caracteristicas das particulas de areia e alumina utilizadas nos experimentos.

Distribuicéo de

Massa ix -
Particula especifica tamanho Dlame;trlc:l)Medlo esfericidade
(kg/m°) "
(nm)
50-90 70
90-150 120
150-250 200
250-430 340
600-430 510
Areia 2636 v =0,7
600-850 730
850-1000 930
1000-2360 1680
2360-3350 2860
3350-4360 3860
53-90 71,5
90-125 107,5
Alumina 3750 ¥ =0,9
125-150 137,5
150-205 177,5
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Os didmetros médios das particulas utilizados nos ensaios foram obtidos mediante o
método de separacdo em peneiras. Sua determinacdo ocorreu a partir da média aritmética de
didmetros de peneiras adjacentes. O processo de separacdo foi bastante exaustivo, ja que a
quantidade de material obtido para os tamanhos de menor frequéncia era infima (ver curvas
granulométricas no Apéndice E), portanto a repeticdo do peneiramento daquela faixa de
tamanho ocorreu em um nimero muito grande de vezes. Destaca-se, ainda, que a partir de
analises feitas com estes dados experimentais (e outros obtidos na literatura) foram
produzidos os trabalhos “A  methodologyto determine thepickupvelocity in
pneumaticconveying systems” e “Experimental
studyofparameterswhithinfluencythepickupvelocity  in  pneumaticconveying  systems”
publicados nos anais dos Encit 2008 e Cobem 2009, respectivamente. Ambos os trabalhos
fazem parte do desenvolvimento desta tese de doutorado. As medicdes existentes foram
acrescentadas ainda outras.

As Figuras. 3.6 e 3.7 mostram particulas de alumina e areia. Ambas as particulas
apresentam forma nao esférica.

Figura 3. 7-Forma das particulas de areia de diametro médio de 179,5 um

79



A seguir sera demostrado o procedimento para a analise granulométrica das particulas
utilizadas.

3.4 - ANALISE GRANULOMETRICA
Existem diferentes técnicas para se determinar o tamanho de uma amostra de
particulas com formas irregulares. Por exemplo, sdo utilizados didmetros esféricos
equivalentes para representar propriedades tri-dimensionais das particulas reais (RAWLE, A.,
1992). Abaixo sdo enumerados alguns desses critérios de classificacéo.
— Diametro de Arrasto (dg) — diametro de uma esfera que tem a mesma resisténcia ao
movimento estando em um mesmo fluido (com mesma viscosidade), e se movendo

com a mesma velocidade das particulas;

— Diametro de queda livre (df) — didmetro de uma esfera tendo a mesma massa
especifica e a mesma velocidade de queda livre da particula e estando no mesmo
fluido que esta;

— Diametro de Superficie (ds) - diametro de uma esfera tendo a mesma area superficial

que a particula;

— Diametro de Stokes (ds) - diametro de uma esfera em queda livre na regido de fluxo
laminar, ou seja, uma particula que alcancou a velocidade de Stokes;

— Diametro de volume (dy) - diametro de uma esfera tendo o0 mesmo volume da

particula.

— Tamanho médio representativo de uma amostra das particulas (dpm): é obtido a partir
da relacdo (YANG, 1998):

d pm = —)
Z[AM] 61

sendo:

AM percentual de massa retida entre duas peneiras adjacentes;
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dpé a média aritmética da abertura de duas peneiras adjacentes onde particulas estéo retidas.

Nesse trabalho, para fazer a caracterizagdo do diametro médio das particulas utilizou-
se a técnica de peneiracdo, onde se fez a amostra passar por diversas peneiras com abertura de
malha diferentes. O procedimento consistiu em arrumar as peneiras em ordem decrescente, de
modo que a que apresenta 0 maior didmetro de abertura ficou no topo e a peneira “cega” na
base. O agitador das peneiras foi ligado e a amostra foi despejada na peneira do topo. A
medida que o material caia, partes deste (cujos didmetros de particula eram maiores que 0s
didmetros de abertura das peneiras) ficavam retidas. Deu-se assim a separa¢do do material a
partir dos diametros de abertura das peneiras. Os didmetros médios das particulas foram
obtidos a partir da média aritmética de cada par de peneiras adjacentes.

Destaca-se no item seguinte a metodologia utilizada para a determinacdo das massas

especificas das particulas de areia e alumina utilizadas nos experimentos.

3.5 - MEDIDAS DAS MASSAS ESPECIFICA DAS PARTICULAS DE

AREIA E ALUMINA.
Para determinar a massa especifica da areia e alumina utilizou-se uma proveta

graduada de 50 ml com subdivisdo de 1 ml. Para a pesagem do produto foi utilizada uma
balanca de precisdo 0,01 grama. O procedimento de medi¢&o ocorreu da seguinte maneira:
Colocou-se 18,5 g de areia na proveta graduada contendo 28 ml de agua. Leu-se o

volume deslocado igual a 7 ml, calculou-se a massa especifica real através da relacéo:
mp (3.2)
Pp _vd
onde,p, € a massa especifica real e V4 é o volume deslocado.
Determinou-se a analise de incerteza (Anexo 6) e obteve-se:
p =(2,68%0,20) g/ml
Utilizando-se o mesmo procedimento para alumina:

p = (3,71£0,26) g/ml
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O item a seguir trata da descricdo dos procedimentos realizados para se efetuar a
medicdo da velocidade média de operac¢do do gas.

3.6 - CORRELACAO PARA DETERMINAR A VELOCIDADE MEDIA

DE OPERACAO DO GAS.
A determinacdo da velocidade média de operacdo do gas foi feita com a utilizacdo de

um tubo de pitot e um micromanémetro. Os procedimentos de medicdo estdo descritos
detalhadamente em GOMES (2006).

Para ndo ter que fazer um numero extremamente grande de medidas da pressdo
dindmica (ja que o procedimento para obter a velocidade média de operacéo do gés utilizando
um tubo de pitot exigia a obtencdo das velocidades locais na linha vertical em pontos
equidistantes passando por R=0), obteve se uma correlacdo para determinar a velocidade
média em funcdo da pressdo dindmica medida no centro do tubo (R=0). A Figura 3.8 mostra
os valores da velocidade média do ar em fung&o da referida pressdo dindmica em R=0.
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Figura 3. 8-Velocidade média do ar em funcdo da pressdo dindmica medida no centro do

tubo.

A relagéo obtida foi:
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Vi, =2.7350+0,5135AR, U014 (3:3)

O r’ajustado desta correlacdo é de 0,9975.

A Figura 3.9 mostra um gréafico onde se obtém a velocidade de captura utilizando a
metodologia utilizada neste trabalho. Para obter a velocidade de captura determina-se as
velocidades médias do ar que correspondem as perdas de massa mostradas na figura 3.10.
Obteve-se através da técnica dos minimos quadrados a melhor reta que intercepta os pontos.
Calculou-se o tamanho da amostra e verificou-se que o experimento deveria ser repetido sete
vezes para a obtencdo da precisdo desejada. Assim, obteve-seuma reta que corresponde a
média aritmética destas medicOes, tendo-se, entdo para esta reta um ponto de intercepcdo do
eixo das abcissas. Este ponto corresponde a velocidade de captura.

250
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Figura 3. 9-Perda de massa em funcdo da velocidade média do ar. Dados experimentais. dp
=179,5 pm.

Um tratamento estatistico envolvendo todo o conjunto de dados dos sete experimentos
torna-se inviavel, uma vez que os valores perda de massa e velocidade média do ar de um
experimento ndo tem equivalente no outro experimento, podendo-se ter em um experimento
sete medicBes, no outro nove, uma vez que esse nimero € determinado pela quantidade de

vezes que a condicdo de equilibrio € alcancada. Acrescenta-se a isso o fato de que a
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velocidade de captura final independe das condicdes iniciais (CABREJOS E
KLINZING,1992).

Assim, fez-se a analise de incerteza, porém com os valores das velocidades de captura
obtidas nos sete experimentos e ndo com todo o conjunto de medigcdes e obteve-se para esta
analise uma velocidade de captura igual a (4m,836 + 0,026) m/s, 0 que representa uma
incerteza muito pequena. O coeficiente de variacdo (desvio padrdo/média) obtido foi de
0,00677.

A seguir serdo apresentados alguns resultados obtidos através dos procedimentos
apresentados neste capitulo.

3.7 - RESULTADOS OBTIDOS
A Figura 3.10 apresenta os valores de perda de massa (de particulas de areia) em

funcdo da velocidade de operacdo do gas. Cada reta inclinada (cuja interseccdo com o eixo
das abcissas representa a velocidade de captura) foi obtida através da média aritmética de seis
outras retas que por sua vez foram obtidas mediante o ajuste (minimos quadrados) de seus
dados de perda de massa em funcdo da velocidade do ar (uma média de oito medigdes para
cada reta). Na metodologia adotada aqui a velocidade de captura das particulas é obtida
extrapolando-se a curva de perda de massa até interceptar o eixo das abscissas.
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Figura 3. 10 — Perda de massa em funcdo da velocidade média do ar- DT = 2 pol.
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O fato das curvas ndo apresentarem a mesma inclinacdo esta relacionado as forcas
determinantes agindo nas particulas de diametros médios especificos. Assim, em particulas
de tamanhos pequenos (22 um, por exemplo) as for¢as eletrostaticas sdo mais relevantes do
em particulas maiores, onde as forgas inercias predominam. Cita-se ainda os diametros
médios de particula que sdo obtidos a partir da média aritmética dos diametros das peneiras
adjacentes, ou seja, as particulas menores de um determinado didmetro médio de particulas
tendem a se depositar no fundo da tubulacdo, sendo que as maiores acabam ficando na parte

superior da camada. A curvatura da tubulacdo também Influéncia.

As linhas tracejadas foram obtidas através da técnica dos minimos quadrados em um
ajuste linear (y = ax + b). A Tabela 3.5 apresenta os parametros a e b, o desvio padréo e o R?
ajustado.

Tabela 3. 2—Parametros a e b, desvio padréo eR? ajustado da equagdo y = ax + b obtidos para
os diversos diametros médios de particula.

dp (um) parametros Valor desvio padrédo R

22,0 b -0,333 0,018 0,988
a 0,052 0,002

48,5 b -0,488 0,046 0,966
a 0,116 0,008

63,5 b -0,453 0,032 0,983
a 0,133 0,007

89,0 b -0,354 0,021 0,992
a 0,112 0,004

179,5 b -0,755 0,098 0,939
a 0,186 0,019

253,5 b -0,757 0,035 0,992
a 0,163 0,006 0,988
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Na Figura 3.11, o efeito do didmetro das particulas é ilustrado mantendo-se os outros
parametros constantes (a massa especifica das particulas, a densidade do ar, a viscosidade e
diametro da tubulagéo. Foram realizadas medigGes com graos de areia (pp, = 2640 kg/m®) em
tubulacbes de 50 mm de diametro. Os diametros médios de particulas de areia utilizados nas
medicgdes foram de 22, 48,5, 63,5, 89,5, 179,5 ¢ 253,5 um. Fez-se trés medicdes de velocidade
de captura para cada diametro de particula (cada medicdo foi obtida a partir da média
aritmética de seis resultados de retas obtidas via técnica de minimos quadrados aplicada em
um conjunto de oito pontos (aproximadamente) de perda de massa de particulas em funcéo da
velocidade de operacdo do gas). Um importante resultado obtido a partir desses resultados foi
a constatacdo da existéncia de um ponto de minimo na curva da velocidade de captura em
funcdo do diametro das particulas, fato que havia sido também verificado por CABREJOS et
al. (1992), HAYDEN et al. (2003) e KALMAN et al. (2005). Este ponto de minimo aparece
no didmetro de particula de 63,5 um (linha vertical tracejada). Como esperado, particulas de
tamanhos maiores exigem velocidades de captura também maiores , devido ao fato do efeito
de inércia ser dominante nessa regido. Para as particulas menores, a velocidade de captura
também ¢€ alta , s6 que nesse caso isso ocorre devido as interacdes do tipo particula-particula
(forgas do tipo London Van der Waals) serem bastante significativas nessa regiéo.
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- ! | 1
07 3\ E )
| o A =
5.5 \ | Forgas — — Média
= \ | coesivas
S | )
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0 5,0 !
- * : -
' _ ,Ar. -
4,5 ® . -
\E P ‘ Forcas inerciais dominantes
4,0
| i T E T T T T T T r T
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Figura 3. 11-Velocidade de captura em funcdo dos diametros médios das particulas.

Particulas finas.
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A Figura 3.12 mostra a velocidade de captura de particulas de areia (p, = 2640 kg/m®)
obtida em tubulaces de 50 mm de didametro em funcdo do didmetro médio das particulas.
Cada ponto na figura foi obtido a partir da média aritmética de trés retas obtidas via ajuste
linear (minimos quadrados) de um conjunto de oito pontos (perda de massa de particulas em
funcdo da velocidade média do ar). As medi¢cdes cobrem uma faixa de didametros de particulas

compreendida entre 300 e 2200 pm.
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Figura 3. 12-Velocidade de captura em funcdo do diametro médio das particulas. Particulas
grossas.

Na Figura 3.13, novamente o efeito do didmetro das particulas (areia) na velocidade de
captura de particulas ¢ mostrada, agora considerando didmetro de tubulacdo de 2, 3 e 4 pol. Os
resultados sdo apresentados em um gréafico tipo log-log. As medicGes realizadas com gréos de
areia cobrem uma faixa de diametros de particulas variando de 100 a 2800 um (essas
verificagOes de tendéncias ndo foram feitas com alumina, uma vez que o intervalo de tamanho
das particulas é bem menor). Pode-se verificar a influéncia do diametro da tubulagdo na
velocidade de captura, isto €, as velocidades de capturas sdo mais elevadas emmaiores
didmetros.Cabrejos e Klinzing, (1992), Cabrejos e Klinzing, (1994), Haydenet al (2003),
Kalman et al (2005), Kalman e Rabinovich, (2009), entre outros, também verificaram essa

tendéncia.
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Figura 3. 13-Velocidade de captura em fungdo do diametro das particulas. Diametros de
tubulacéo: 2, 3 e 4 polegadas.

Para ilustrar o efeito massa especifica das particulas, foi feito um grafico (Figura 3.14)
da velocidade de captura das particulas em funcdo do didmetro das particulas de alumina
eareia. As massas especificas sdo 3750 e 2640 kg/m* respectivamente. Como visto, a
velocidade de captura das particulas de alumina é maior, fato que corrobora CABREJOS et al.
(1994). Isto é porque o efeito dominante da inércia exige maiores taxas de fluxo ar para

arrastar as particulas com maior massa especifica.

Verifica-se que a metodologia desenvolvida neste trabalho ¢ uma ferramenta util para
a medicdo da velocidade de captura dentro das condicGes estabelecidas aqui. Assim,
recomenda-se sua utilizagdo por engenheiros, projetistas e pesquisadores para a determinacéo

da referida velocidade.

88



5,00 - n
/
/
[ )
4,751 / Phd
| P
(2] Pd
= 7 Pd
£ 450K .
o 9
-] 7
P d
) - — o ~ Hm  Alumina
4,25+ ® Areia
4,00

T T T T T
100 150 200

dp (um)

T T T T T
250 300 350

Figura 3. 14-Velocidade de captura em fungdo do didmetro das particulas. Particulas de

alumina e areia.

No capitulo seguinte serdo desenvolvidas novas equacdes com base nos balangos de

forca e momento, para a determinacdo da velocidade de captura em sistemas de transporte

pneumatico. Nos referidos desenvolvimentos serdo inseridas da forma analitica a influéncia

da esfericidade na velocidade de captura.
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CAPITULO 4

MODELO PARA O MOVIMENTO INICIAL DE
UMA PARTICULA

4.1 - INTRODUCAO

As forcas agindo em uma Unica particula em repouso no fundo de uma
tubulacdosob a acdo de uma dada vazdo de ar podem ser divididas em dois grupos. O
primeiro grupo esta relacionado aquelas que vao colocar a particula em movimento
(forcas de arrasto e sustentacdo) e o segundo grupo esta relacionado as forcas resistivas
(forcas da gravidade, coesdo e atrito), ou seja, as forgas que vao se opor a0 movimento
da particula. O movimento da particula ird ocorrer quando forcas do primeiro grupo
forem maiores que as do segundo grupo.

Em adicdo a classificacdo anterior de grupos de forcas, pode-se, ainda,
classificar essas forcas em grupos de forcas paralelas e perpendiculares a direcdo do
fluxo de ar.

O movimento pode iniciar por deslizamento, rotacdo ou a particula sendo
levantada da superficie pela corrente de ar. A forma como esse movimento inicial ird
ocorrer vai depender das propriedades do fluxo de ar, da particula e do sistema. A
Figura 4.1a mostra todas as principais possiveis forcas , as quais sdo o arrasto (Fp), 0
atrito (F), a sustentagéo (Fs), 0 peso (Fg), a normal (Fy) e a adeséo (F,), agindo em uma

particula que se encontra totalmente imersa na subcamada laminar.

A Figura 4.1b apresenta uma particula esférica ligeiramente deformada. Esse
esquema tem sido utilizado em alguns modelos teodricos para explicar por que a
particula ndo inicia seu movimento de rolamento com uma forca de arrasto
infinitesimalmente pequena, ou com um angulo de inclinacdo (no plano horizontal que a
particula se encontra) muito pequeno. Uma ligeira deformacao habilitaria a forca normal
(Fn) @ mudar do centro da particula no sentido de desenvolver um momento oposto a
forca de arrasto. Segundo KALMAN e RABINOVICH (2009) o mecanismo de
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rolamento comeca quando os momentos causados pelas forgas de arrasto e sustentacdo
superam 0s momentos resistentes das forcas peso, normal e aderéncia em torno do
ponto de contato a extrema esquerda entre a particula e a superficie. O mecanismo de
deslizamento comeca quando a forca de arrasto torna-se igual a forga de atrito, fazendo
a particula iniciar seu movimento por deslizamento. O mecanismo do movimento inicial
na direcdo vertical ocorre quando a forca de sustentacdo é igual a soma das forcas de
aderéncia e gravitacional fazendo a particula iniciar seu movimento na direcdo vertical.
O mecanismo que controla o0 movimento inicial da particula é aquele onde a resultante
das forcas que estimula seu movimento é igual a resultante das forcas resistivas na mais

baixa velocidade do fluido.

(a) LB ,
Fs uy)ky b uty)=ky

Figura 4.1-Principais forcas agindo em uma particula totalmente imersa na
subcamada laminar. Fonte: KALMAN e RABINOVITH, 2009.

A seqguir seré feita a descri¢do de algumas das forcas que agem em uma particula

Unica em repouso no fundo de uma tubulag&o.

4.2 - ESPECIFICACAO DAS FORCAS

4.2.1-Forcas de Aderéncia (Van der Waals)
A forca de Van der Walls F; pode ser expressa através da seguinte relagéo:
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A d (4.1)

onde Ay é a constante de Hamaker. Esta constante esta relacionada as propriedades do
material, tais como rugosidade da superficie, aspereza e influéncia do fluido em volta da
particula. Usualmente o valor de Ay é 10™ J (CABREJOS e KLINZING, 1992, e
AARONS e SUNDARESAN, 2006). Para 0 quartzo no ar, seu valor ¢ Ay 6,5x 102
(KALMAN e RABINOVICH, (2009)).

Segundo AARONS e SUNDARESAN, (2006), um par de particulas separadas
por uma distancia s exercem atracdo entre si por uma forca de Van der Walls F, de

magnitude,
6 4.2
FAB) = AHdzp 3 -
a|
PO 62 s 2 5+ )

Esta equacdo se reduz a eqg. (4.1), para s << dp.

A principal dificuldade no calculo preciso da forga de VVan der Walls é devido ao
fato de ndo se conhecer o valor exato do comprimento de separacdo s. E aceitavel
definir um comprimento de separacdo minimo para uma particula 'colada’ na superficie.
O comprimento de separacdo padréo foi definido por YU et al., (2003) apud KALMAN
e RABINOVICH, (2009) como s = 4 x 10™ m; CABREJOS e KLINZING, (1992) e
HAYDEN et al., (2003) definiram o valor o comprimento de separa¢cdo como s =8 X
10® m e AARONS e SANDARESAN, (2006) definiram o comprimento de separacéo
como fungao do didmetro da particula d, como s = 4x107°d,.

Na literatura, existem outros modelos que visam determinar as forcas de
aderéncia. Aqui, serdo discutidos ainda os modelos de JOHNSON-KANDALL-
ROBERTS (JKR) (desenvolvido em 1971) e de DERJAGUIN-MULLER-TOPOROV
(DMT) (desenvolvido em 1975). Para descrever estes modelos, torna-se necessario um
breve comentario a respeito da teoria do contato desenvolvida por Henrich Hertz.

Seja uma particula de didmetro d, sobre uma superficie plana (fig.4.2). Fex €
uma forga externa aplicada na particula, a é o raio de contato e F, é a forca de aderéncia.
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Fex

Figura 4. 2-Esquema mostrando raio de contato e forca de aderéncia em uma particula.

Segundo GRIERSON et al. (2005) a teoria de Hertz aborda as deformacGes
elasticas devido o contato de dois corpos, entretanto nada diz a respeito da forca de

aderéncia existente.

O modelo de JKR inclui o efeito da forca de aderéncia na deformacdo de uma
esfera elastica em contanto com um meio elastico. O raio de contato (a) € dado por

2K €

d 3myd
3_Y 3 7Hp
a’ =— Fxt+§yndp+ 3nydpFext+[ 5 ] 4.3)

onde y é o trabalho termodindmico de adesdo ou energia de superficie, K € o modulo

combinado de Young e é dado por,

(4.4)

onde E ¢ o modulo de elasticidade, v é o mddulo de Poisson, e os subscritos 1 e 2
referem-se aos materiais da esfera e substrato.

Na auséncia de forcas de superficie y =0, entdo a eq. (4.3) se reduz a equacao do
modelo classico de Hertz que é,
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d (4.5)
3%

2K
Segundo ZISKIND et al. (1995) o modelo JKR tem boa precisdo nos casos em

que as forcas de superficie sdo pequenas, quando comparadas com as deformacdes
elasticas que elas produzem.

O segundo modelo é devido a DERJAGUIN-MULLER-TOPOROV (DMT).
Este modelo é aplicavel nos casos de forcas de superficie grandes com uma geometria
hertziana (materiais rigidos, forcas de adesdo fracas,etc) (PIETREMEN e TROYON,
2000 apud KALMAN e RABINOVICH, 2009). As equagdes para as forcas de adeséo
destes dois modelos séo:

3 4.6
Fagkr) :ZTW'dp (46)

=1y (4.7)
Fa(Dl\/IT) o dp

onde y é a adesdo ou energia de superficie. Ndo existe na literatura dados da energia de
superficie y para muitos materiais. Assim, sua estimativa depende de experimentos

realizados no sistema-particula em questdo. De outra forma, sabe-se que os valores de y
estdo na faixa 0,001 — 0,1 J/m* (ZISKIND et al. 1995).

4.2.2-Forca de Sustentacéo
SAFFMAN (1965) apud KALMAN e RABINOVICH, (2009) teoricamente

analisou a forca de sustentacdo, que € perpendicular a velocidade relativa da particula e
surge como resultado do gradiente de velocidade. A forca em questdo, causa um
movimento lateral da particula ou movimento de migracéo (fig. 4.3). Este movimento se
deve a diferenca de pressdo ao longo da superficie da particula, causada pelo gradiente
da velocidade do fluido que estd em torno da particula (efeito Saffman). Outra fonte de
sustentacdo € a rotacao da particula (efeito Magnus).
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Us

Figura 4. 3—Forca de sustentacdo em uma particula

SAFFMAN (1965) apud SILVA (2006) foi quem mostrou que, mesmo quando a
particula ndo tem movimento de rotacdo, surge uma forca lateral na particula. Em uma
regido do escoamento onde exista vorticidade temos uma distribuicdo de pressdo nédo
uniforme na particula, fazendo com que surja uma forca que é perpendicular a direcédo
do escoamento; este efeito é conhecido como efeito Saffman. Como resultado de sua
analise ele obteve:

2 (4.8)

d
F, = 6,46p VU, %“%

Sendo que a analise de Saffman foi feita para a camada sub-laminar, entdo o

ou
gradiente de velocidade E pode ser substituido pela inclinacdo da curva de velocidade

2

Ux
k=—"_ HALLOW (1973) apud KALMAN e RABINOVICH, (2009), analisou
A%

empiricamente a forca de sustentacdo e verificou que a equacdo de Saffman
subestimava os resultados experimentais. Ele entdo adicionou um coeficiente igual a 5

na equacao de Saffman e postulou que:

R =32,36p\/VU uZp
S 5 1
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MOLLINGER et al. (1995) apud KALMAN e RABINOVICH, (2009) mediram
a forca de sustentacdo agindo em uma Unica particula envolta por uma camada limite
sub-laminar na faixa de 0,6 < Re«< 4, onde Re- é 0 numero de Reynolds baseado na

velocidade de atrito (u~). Este € dado pela relacéo:

dpu* (410)
Re, =
A%
onde a velocidade de atrito é dada por:
(4.11)
uz= W
p

Os resultados do trabalho desenvolvido por eles podem ser expressos pela

equacdo adimensional a seguir

4.12
F =56,9a")"%’ (412)
dsu
ondeaJr = *, R :F_S
2v pV2
A tensdo cisalhante na parede ¢ definida pela equacéo:
w2 s
w = H| — .

No trabalho de MOLLINGER et al. (1995) apud KALMAN e RABINOVICH,
(2009) também foi incluido uma revisdo de um numero de trabalhos teoricos e
empiricos que sdo apresentados na tabela 4.1. Os resultados deste trabalho podem ser

sumarizados pela relagéo:

4.14
R =p@h @19
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Tabela 4.1-Os parametros p e ¢ da forca de sustentacdo (eq. 4.14). Fonte:
MOLLINGER et al. (1995) apud KALMAN e RABINOVICH, (2009).

Autor p q Faixa
Saffman 6,46 3 Rex<< 1
Hallow 32,3 3 -
Leighton e Acrivos 9,22 4 Re*<< 1
Hall 20,9 2,31 Rex> 6
Mollinger et al. 56,9 1,87 6 < Rer< 4

4.2.3-Forca de Arrasto
A forca de arrasto para Re,>> 1 é dada por meio da relacdo

2 4.15
pUp (4.15)

Fd = nCDAIO -
onde n é o coeficiente de efeito da parede. Para particulas esféricas a forca de arrasto é
dada por:

F :ngCDdeUrz (4.16)

O coeficiente de arrasto para particulas esféricas pode ser calculado por
numerosas correlacdes encontradas na literatura para diferentes faixas de nimeros de
Reynolds, sendo que para formas irregulares ele tende a aumentar. O calculo da forca de
arrasto também requer o conhecimento da velocidade relativa. No caso de particulas em
repouso no fundo de uma tubulacéo a velocidade relativa € igual a velocidade do fluido.
Entretanto para particulas muito maiores que a camada limite sub-laminar ( d,>> 9) a
velocidade média do fluido sobre as particulas pode ser calculada utilizando-se um
perfil de velocidade logaritmico. No caso de pequenas particulas ( d,< 3), um perfil de
velocidade linear pode ser utilizado. Comumente, a forga de arrasto é calculada com a
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velocidade no centro da particula e entdo um coeficiente de correcdo (n) € considerado
(KALMAN e RABINOVITH, 2009).

O coeficiente n leva em conta a influéncia da parede e a distribuicdo de
velocidade proximo da parede. A Tabela 4.2 apresenta diferentes valores do coeficiente
n encontrados na literatura. Para um fluxo viscoso sobre uma esfera, em contato com
uma parede, O'Neill derivou uma solucdo exata que produziu um valor para n igual a
1,7009 (ZISKIND et al., 1995). A distribuicdo de velocidade préxima a parede é
também influenciada pela localizacdo da equivalente forca de arrasto (Lg). Para
particulas grandes (d,>> 8) o perfil de velocidade é quase constante, portanto, pode-se
assumir que a acdo da linha da forca de arrasto equivalente esta passando no centro da
particula. No caso de particulas pequenas (dp< &) de acordo com a andlise tedrica de
O'Neill (IBRAHIM et al, 2004) ha uma distancia de 1,4r da superficie do duto a linha
de acédo da forca de arrasto.

Tabela 4. 2-Valores do coeficiente do efeito da parede na forca de arrasto. Fonte:
KALMAN e RABINOVICH, (2009).

Autor n Comentario
Han e Hunt 1,56
t/h A particula se afasta de uma interface de

comprimento h.

A particula se movimenta sobre uma

5/12 In(r/h) interface de comprimento h.

r

PP Particula esférica
2,62.10

r

.6 Particula ndo esférica
36.10

Ibrahim et al 1,7009

No trabalho de IBRAHIM et al., (2004), coeficiente de arrasto é determinado

através das seguintes relagdes:
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Cp=24/ Rep para Rep<0,5 (4.17)

4.18
Ch :18,5R950’6 para 0,5<Re,<500 (4.18)

Cp =0.44para 500<Re, (4.19)

Neste trabalho sera assumido que uma forga de arrasto equivalente estara agindo
em uma particula a uma altura d/2 a partir do fundo do tubo.

A Tabela. 4.3 mostra as principais forcas que agem em uma particula em

repouso.

Tabela 4. 3—Principais forcas que agem em uma particula em repouso.

Forcas Equacao
o Fg =mg =V,ppd
Gravitacional (4.20)
V,, € 0 volume da particula
Fb =Vpg
Empuxo (4.21)
V € o volume deslocado
Andp
Van der Waals Fyp= > (4.22)
12s
K d Ux d
_2 — p E_
pV v (4.23)
Sustentacao

Onde u~ é a velocidade de atrito, p e q sdo parametros

de ajuste a serem determinados (ver tab. 4.1)
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Tabela 4. 4—Continuacéo.

2
_ pU

Arrasto ) ) ) ) . - (4.29)
onde U, ¢é a velocidade relativa, n é o coeficiente de efeito

da parede, Cp é o coeficiente de arrasto, Ap é a éarea
projetada da particula.

Atrito (4.25)
f é o coeficiente de atrito

4.3 - PERFIL DE VELOCIDADE
O perfil de velocidade apresenta grande influéncia no movimento inicial da

particula s6lida. Para um fluxo turbulento o perfil de velocidade é comumente dividido
em subcamada viscosa (subcamada laminar), zonas intermediaria e logaritmica.
SCHLICHTING (1979) definiu a sub-camada viscosa como:

u(y) WU, . (4.26)
—==——paraRe” >5
U, Vv

ou como:

2 (4.27)
yui o
uy)=—=-"ty

vV pv

onde Re~ e u~ sdo o numero de Reynolds e a velocidade de atrito (cisalhante),

respectivamente.

A zona logaritmica é definida como:

yu (4.28)
u) = 2,5In{—*J+5,5para Re, > 70
Uy v
De acordo com SCHLICHTING (1979) a sub-camada laminar ¢ igual a:
4.29
5.5 (4.29)
Uy
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A zona intermediaria é muito estreita, portanto, ela é comumente negligenciada e

o perfil de velocidade é descrito apenas pelas zonas laminar e logaritmica.

Pode-se expressar um deslocamento y* e o diametro da particula d,"
adimensionais (ZISKIND et al., 1994), que s&o dados respectivamente por,

il :& (4.30)
A%
€,
& dpu* (4.31)
P
A%

Segundo SCHLICHTING (1979), é possivel representar o perfil de velocidade

de um fluxo turbulento em um duto através da equacao empirica,

1
u [y |
U (D;/2 (4.32)

onde U ¢é a velocidade na linha de centro do duto. O expoente n varia com o nimero de

Reynolds e cresce até n = 7 para o fluxo no duto turbulento e totalmente desenvolvido
(Re = 10°).

O valor da tensdo cisalhante ocorre na parede e é dado por,

1 (4.33)

T :éxum2

onde Uy, é a velocidade média, A é o coeficiente de atrito.

De acordo com a analise de BLASIUS (1911) (SCHLICHTING (1979)), a
tensdo cisalhante na parede é dada por,
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7y =0,08985pU, 4 MAp /4 (4.34)
Substituindo a eq. (4.34) na eq. (4.12), tem-se,
U, = (0,03955U "/ At/ 4p ~1/4)05 (4.35)

que é a equacdo de Blasius para uma superficie lisa.

A partir das equacdes (4.26) - (4.28) verifica-se que o perfil de velocidade sobre
uma particula menor que a sub-camada laminar é linear e sobre uma particula maior que
a sub-camada laminar ¢ uma combinacdo dos dois perfis: o linear e o logaritmico.
Baseado neste critério, faz-se a distingdo entre particulas finas e grossas, ou seja, uma
particula fina (dp < d) fica totalmente dentro da subcamada laminar 3, exposta a um
perfil de velocidade linear, enquanto particulas grossas estdo sujeitas a maiores
velocidades e a um perfil de velocidade logaritmico (ver Figura 2.6).

Alguns modelos encontrados na literatura foram desenvolvidos apenas para
particulas menores que a sub-camada laminar (HALOW, 1973 apud KALMAN e
RABINOVICH, 2009; HAN e HUNT, 1995; IBRAHIM et al., 2004) e outros para
diferentes tamanhos de particulas (CABREJOS e KLINZING, 1992; STEVENSON et
al., 2002). Para particulas menores que a sub-camada laminar, o valor da velocidade é
obtido através da substituicdo da eq. (4.35) na eq. (4.27), obtendo-se, portanto, a
relacéo:

1/4

u’
u(y) =0,03955 3 y
v'D+

(4.36)

Para particulas grandes faz-se a substituicdo da eq. (4.35) na eq. (4.28).
Simplificando-se o resultado, obtém-se:

u’/8,1/8 u’/8

y
u(y) =————1 0,2908+0,497In| —Z———
D 18 { V7/8p 178

T (4.37)
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4.4- ESFERICIDADE DE UMA ESFERA CUJA CALOTA

ESFERICA FOl REMOVIDA.
O modelo para 0 movimento inicial de uma particula grande ( totalmente imersa

na sub-camada laminar) desenvolvido neste trabalho, considera a influéncia da
esfericidade da particula na velocidade de captura. KALMAN e RABINOVICH, (2009)
demonstraram que a relacdo para 0 movimento inicial de uma particula grande em uma
tubulacdo horizontal (egs. 2.59 e 2.60) é a mesma tanto para uma particula esférica
como para uma particula ndo-esférica, sendo que apenas o coeficiente de atrito sera

diferente em cada caso.

Visando obter uma relacdo matematica para uma particula onde sua forma seja

levada em conta, faz—se uso de seguinte artificio.

Considera-se inicialmente uma esfera de raio R (Figura 4.4) onde h é a altura da
calota esférica.

Figura 4. 4 —Grandezas geométricas em uma esfera utilizadas para a determinacgdo da
esfericidade em funcdo do angulo 6.

Retirando a calota da esfera (neste caso representada em 2-D na Figura 4.4) tem-
se uma forma irregular, que pode ser modificada pela variacdo do angulo 6 (ver a
Figura 4.5).

Manipulando-se algebricamente os elementos da Figura4.4, obtém-se a
esfericidade de uma esfera cuja calota foi removida em funcdo do angulo 6 (Apéndice
B). A equacdo obtida é dada por:
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1/3

B e
s 0]

Como ja era esperado, a esfericidade ndo depende do raio R, apenas do angulo 6.

A Figura 4.5 mostra um gréfico da esfericidade em funcdo do angulo 6.

O @ 0 @

10—

0,8

0,6

0,4 1

0,24

0,0

o w2  m 3w on
0 (rad)

Figura 4.5—-Esfericidade em funcdo do angulo 6 (em radianos).

Verifica-se a partir da eq. (4.38) (e também daFigura 4.5) que quando,

6=0 - y=1

0=n/2 - v =0,98
0=m - v =0,84
06=3/2r — yv=0,55

Resolvendo a referida eq. (4.38) para 0, resulta,

T
3(a +1+|\@)+_a2/3_16_16i\@_8a1/3+i\@a2/3

0 = 2arccos
al/3 al/3p (4.39)

onde i é a unidade imaginéria e,

104



2= 8+10y3 _yb 14y M(W3_1)+W4/W(W3_0 (4.40)

b= 413 (4.41)

A seguir serdo deduzidas as equacdes do balango de forcas de uma particula
grande e irregular visando determinar a velocidade de captura dessa particula. Nessas
deducbes serd inserido o tratamento matematico analitico, visando considerar a

influencia da esfericidade da referida particula em sua velocidade de captura.

45 - DETERMINACAO DA VELOCIDADE DE CAPTURA DE

PARTICULAS FINAS E GROSSAS.
CABREJOS e KLINZING (1992) e KALMAN e RABINOVICH (2009)

mostraram que o movimento horizontal ocorre antes do movimento vertical. Por outro
lado, para HAYDEN et al. (2003), a velocidade de captura € considerada como sendo a
velocidade do fluido, na qual a particula no fundo de uma tubulacdo horizontal inicia
seu movimento na direcdo vertical. Esse tipo de analise é feita fazendo-se um gréafico
das forcas (e momento angular) e verificando quais tem maior intensidade, e, portanto,
maior influéncia no movimento inicial, se as forcas que agem na vertical ou na

horizontal, ou ainda 0 momento angular.

Um aspecto que pode comprometer a eficiéncia desse procedimento é que
algumas grandezas utilizadas podem ser desconhecidas (tais como a constante de
Hamaker, o comprimento de separacdo, ou ainda o fator que relaciona a influéncia da
parede). Isso implica em estimé-las. Surgem entdo as divergéncias quanto ao

movimento inicial ser na vertical ou na horizontal.

A Figura 4.6 mostra o grafico dos quocientes entre as forcas que vao colocar a
particula em movimento (Fx+ e Fy+) e as forcas resistivas (Fx- e Fy-) nas direcdes x e
y, € a razdo entre 0 momento angular que produzira o rolamento e 0 momento angular

resistivo como funcdo da velocidade superficial do gas para particulas de areia.

Verifica-se que as for¢as na direcdo horizontal dominaram o processo (uma vez

que a razdo entre as forcas que vao colocar a particula em movimento e as forcas
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resistivas igual a unidade ocorre a uma menor velocidade superficial do gas (6
m/s)).Pode-se concluir que para esse caso especifico o movimento inicial ocorre na

direcdo horizontal.

1,25 A
O +" -0~ RY+/RY-

@ o /A - O RX+RX-
£ 1,00 -wevmm e >.2. —/\— RM+RM-
S 1 o7 D, =2 pol
S 0,751 A d =1200um
2 or 2620 kg’
O VAN Py ~ g
S 0,50- /g,/ : n =18
() VAN . 20
o . - =6,5x10%]
g - ¢ M 8
S 025 /8 5 S =§x10m
N oo : o
g /Q i .g--O --0

0,00f--0--0--0--0--0"7=

T T T T T

0 2 4 6 8 10

Figura 4. 6-Taxas entre forcas ou momentos como func¢do da velocidade superficial do
ar para particulas grossas.

A Figura 4.7 mostra as forgas que agem em uma particula em repouso. Nesta
simulacdo adotou-se a velocidade média do gas igual a 6m/s. Variou-se o tamanho da
particula entre 600 e 4000 um. Esignificativa a influéncia da forga peso (o que € 6bvio,
uma vez que as particulas sdo grossas e os efeitos inerciais sdo significativos). Em

seguida, na ordem de relevancia, aparecem o arrasto e a sustentacéo.
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Figura 4. 7-Principais forcas agindo em particulas grossas. Faixa de diametro da
particula: 600-4000 pm

A Figura 4.8 mostra 0 mesmo procedimento feito figura 4.6, porém para
particulas de areia finas. Neste caso, 0 movimento inicial das particulas ocorre por

rolamento (Up.= 1,25 m/s).

Na Figura 4.9 adotou-se 0 mesmo procedimento da Figura 4.7. Os dados sdo 0s
mesmos usados na figura 4.8. Entretanto a velocidade média do gas adotada foi de 6
m/s. A faixa de didmetro médio de particula foi entre 10 e 600um. Verifica-se a
relevancia da forca de aderéncia, uma vez que a escolha dos valores para a constante de
Hamaker e o comprimento de separacao foi feita de modo a produzir a maior forca de
aderéncia possivel.  Assim, pode-se analisar os valores minimo (figura 4.7) e
maximo(figura 4.9) para a aderéncia na configuragdo escolhida. O mais provavel € que

o valor real esteja compreendido entre 0 maximo e 0 minimo.

Deste modo, com base nas analises feitas, 0 movimento inicial de ambas as
particulas (fina e grossa) serd considerado na direcdo horizontal. Entretanto, para a
particula fina a analise serd através do balanco de momento angular, conforme foi

verificado na simulagéo apresentada na figura 4.8.
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Figura 4. 8 — Taxas entre for¢cas ou momentos como funcédo da velocidade superficial
do ar para particulas finas.
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Figura 4. 9 — Principais forgas agindo em particulas finas e grossas. Faixa de didmetro
da particula: 10-2000 pm
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4.5.1-Particulas Grossas
Considerando um fluxo de ar passando através de uma particula de forma

irregular em repouso no fundo de um tubo horizontal (Figura 4.1b), totalmente imersa
na subcamada laminar, e aplicando-se um balango de for¢as nesta particula (condicdo
de equilibrio), na direcdo horizontal, tem-se que:

_ 442
Fa—F =0 442

Aplicando-se o balango de forcas nesta particula na direcdo vertical, obtém-se:

Fazendo as devidas manipulagdes resulta (ver Apéndice C),

2
6,2287.103nC~dp2p, U~ 1AV AN 0,09943d,U /8
Db F_C 2,5In PC_ li55| +
21343 U4 ’ 7/8 18 '
B%3c43p. v/p_
(4.44)
0,101 231y 202,
+f P C 1c——p nd 3g =0
0021 0,289  gPp™p
\% DT

onde,

A=2n—-0+sin0
B= 2—cos(9]
2 (4.45)

C=1+ 008(9]
2

No topico que trata da analise de resultados (item 4.6) sera apresentada a faixa
de validade das equagdes desenvolvidas aqui.

4.5.2 - Particulas Finas (esféricas e néao esféricas)
HAYDEN et al (2003) desenvolveram um modelo para o movimento inicial de

pequenas particulas esféricas e ndo-esféricas em dutos horizontais considerando-se que

0 movimento incipiente ocorre devido a forcas agindo na direcdo vertical. Por outro

109



lado, CABREJOS e KLINZING (1992, 1994) desenvolveram o seu modelo para o
movimento inicial de uma particula pequena em tubulacdo horizontal, considerando que

ele ocorre inicialmente devido a forgas horizontais.

KALMAN e RABINOVICH (2009) desenvolveram um modelo considerando o
movimento incipiente de uma pequena particula esférica ocorrendo por rolamento

(balango de momento angular).
Neste trabalho, considerou-se as seguintes hipoteses:

— O movimento inicial das particulas ocorre por arrasto;
— O movimento inicial das particulas ocorre na direcdo vertical,

— O movimento inicial das particulas ocorre por rolamento.

O resultado das anélises feitas demostrou que para pequenas particulas ndo-

esféricas, 0 movimento incipiente ocorre por rolamento (figura 4.8).

Baseado no fato de que o mecanismo do movimento inicial de particulas finas é
por rolamento, o balangco de momento angular é desenvolvido considerando-se a rotagao

do sistema de forcas em torno do ponto A (figura 4.10). Assim, pode-se escrever:

> M A =0 (446)
y
u(y)=ky 4
F |
A |
F 3
Fd
| =
1
Ld Fn 0 lFa
' e
| A-—Zh—-— |

Figura 4.10 —Vérias forcas agindo em uma Unica particula menor do que a sub-camada
viscosa.
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Fazendo os devidos arranjos matematicos (Apéndice B.), resulta:

8,6221.10°d,°nCpypU/2A
85/3(:1/3\,3/2@

287 291 1309
1 0.6028dp100 v800y 800 pD

+

0,06614dp2DA,

3 _
Mol T —0.13229dyngd° (pp —p)D - 2 =0
D800
-
(4.47)
onde,
D =sin(6/2) (4.48)

O coeficiente n, que considera a influéncia da parede foi ajustado com o uso das
relacdes obtidas nesta pesquisa e com dados experimentais de particulas de vidro e areia
(com massas especificas de 2480 e 2636 kg/m®, respectivamente) com diametro médio
de particulas variando entre 0,022 e 3,86 milimetros e didmetros de tubulacéo variando
de 26 a 152 mm (Figura4.11).

1,5
W Experimental
— — Ajuste .- -
' ol
-m "
A
c a~
” /.
|
'l«
051 m W@~
PR
”
T v v v T T T T
1 10
0,5 0,5
U..d"/(D.g™)

Figura4.41-n em fungdo do niimero adimensional UC.dp®° / (g°°.Dr).

111



O ajuste foi feito com relagdo ao nimero adimensional Uc.d,>® / (g°°.Dy) e
obteve-se a seguinte relagéo:

q 0,3683
n =0,5745 Ue /_p (4.49)
DT g

O ajuste R? obtido foi de 0,9434.

No préximo item serdo analisados os resultados obtidos com o uso das equacées
(4.44) e (4.47) e sua concordancia com os dados experimentais da literatura.

4.6 - ANALISE DOS RESULTADOS OBTIDOS.
A fim de avaliar a precisdo das relacbes desenvolvidas neste trabalho, foram

comparados os resultados obtidos pela utilizacdo das eqs. (4.44-4.47) com os dados
experimentais obtidos na literatura e por medigdes de velocidades de captura feitas nesta
tese.

A Figura 4.12 mostra a velocidade de captura de particulas solidas em funcéo do
didametro médio de particulas esféricas e ndo esféricas em todas as faixas de tamanhos
de particulas compreendidos entre 200 ¢ 4000 um. O diametro da tubula¢do adotado é
de 52,4 mm. Os resultados mostram uma boa concordancia das equacdes obtidas neste
trabalho com dados experimentais dos pesquisadores CABREJOS et al. (1992;1994) e
KALMAN et al, (2005).

Verificou-se que os resultados obtidos pelo uso da equacdo desenvolvida neste
trabalho (eq. 4.44) apresentam uma boa concordancia com dados experimentais para
uma ampla faixa de didametro médio de particulas (200-4000 um). No entanto, verifica-
se que para particulas com os menores diametros na referida faixa (aproximadamente no
intervalo 20-450 pm) alguns dados experimentais apresentam uma concordancia regular
com 0s nossos resultados numéricos para a velocidade de captura. Por outro lado, pode-
se verificar que os dados experimentais apresentam também uma grande discrepancia

entre eles (0 que certamente estd relacionado com as metodologias de medicdo e
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propriedades diferentes dos materiais usados). Um aspecto bastante favoravel ao
trabalho aqui desenvolvido € a extensa faixa de massas especificas de particulas, (1000
e 6000 kg/m®) bem como a extensa faixa de diametros médios de particulas que as
relacbes desenvolvidas neste trabalho conseguem abranger, e de um modo geral,

proporcionando resultados com boa concordancia com dados experimentais.

30,04

22,54

C

0,0 T T T T T T T T
1000 2000 3000 4000
Cabrejos et al (1994) dp (m)
Esf idro -p = 2834 kg/m’
W Esferas de vidro - p =2480 kg/m® % Esferasdevidro -p = 2834 kg/m
W Vidro nao esférico - p = 2480 kg/m® Presente trabalho
€ Oxido de Ferroirregular - P,= 5000 kg/m> X Areia- P, = 2636 kg/m” - Exp.
@ Auminairregular - p,=5000 kg/m’ Eq. (4.44)
. 3

Kalman et al (2005) —Areia- p =2636 kg/m” -y =0,9
-+ Zirconio esferico - P, = 5964 kg/m3 e « Aluminairregular - P,= 3750 kg/m3
X Sal lrregular - P, = 2234 kg/m3 ==« = Zirconio esferico - P, = 5964 kg/m3

Figura 4.52-Velocidade de captura em funcdo do didmetro médio das particulas. Faixa
de tamanho: 200-4000 um

A Figura 4.13 mostra a velocidade de captura de particulas s6lidas, em funcédo
do didmetro médio de particulas esféricas e ndo-esféricas, em toda a faixa de tamanhos
de particulas de 30 a 450 um. Verifica-se que os resultados obtidos através da utilizacao
de relacdes desenvolvidas neste trabalho (egs. 4.44 e 4.47) estdo em boa concordancia
com dados experimentais da literatura. Observa-se que existem diferencas significativas

entre as velocidades de captura para dados experimentais de mesmos materiais (no caso,
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particulas de areia e vidro). Uma explicacdo para essa discrepancia sao as metodologias
de medicédo e bancadas experimentais diferentes usados pelos pesquisadores.

T T T T T T T T
50 100 250 300 350 400 450
d, (um)

Presente Trabalho

X Areia - p, = 2636 kg/m’ - Experimental

| |
150 200

Cabrejos et al (1994)
W Esferas de vidro - p, =2480 kg/m’

B Vidroirregular - p = 2480 kg/m’ Eq. 4.48
€ Oxido de ferro irregular - p,= 5000 kg/m3 — Areia- p,= 2636 kg/m3 -y=0,9
@® Aluminairregular - p,= 3750 kg/m3 — = Aluminairregular - p,= 3750 kg/m3 -y=0,9

=-=- Zirconio esférico - p,= 5964 kg/m3
Kalman at al (2005)

K Sal Iregular - p = 2234 kg/m’
@ Esferas de vidro - p = 2834 kg/m®

Figura 4.13-Velocidade de captura em funcdo do didmetro médio de particulas. Faixa de

tamanho: 20-450 um

Um aspecto muito interessante da relagdo desenvolvida neste trabalho, é que a
influéncia da esfericidade na velocidade de captura foi inserida no modelo matematico
de forma analitica e ndo a partir do correlacionamento de dados experimentais (como é
feito nas correlagcdes encontradas na literatura para a determinacdo da velocidade de
captura, e que levam em conta a influéncia da esfericidade). Todas as dedugdes

matematicas relacionadas com a esfericidade foram feitas de forma analitica.

A Figura 4.14 mostra o grafico da velocidade de captura de sal irregular (pp
=2234 kg/m®) obtido com o uso da relagdo desenvolvida neste trabalho e também nas
correlacbes de CABREJOS et al. (1994) e KALMAN et al. (2005)) comparadas com
dados experimentais de sal irregular (p, =2234 kg/m°) e particulas de vidro (p, =2480
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kg/m®) em funcdo do didmetro médio das particulas,. Pode-se observar o aumento da
velocidade de captura com o diametro médio das particulas, fato que corrobora todas as
analises feitas na velocidade de captura em funcéo do didmetro médio das particulas nos
ultimos anos (CABREJOS et al., 1992, 1994, HAYDEN et al, 2003; KALMAN et al.,
2005, 2009, entre outros). Como ja foi observado, a correlacdo de CABREJOS et al.,
(1994) superestima bastante os resultados, particularmente para os valores da
velocidade de captura correspondente a diametros médios de particulas acima de 1500
um. Destaca-se que para diametros médios de particulas compreendidos entre 0 e 20 um
os valores obtidos pelas equacdes desenvolvidas neste trabalho superestimam os dados
experimentais. Para didametros médios de particulas acima de 20 um a concordancia

com os dados experimentais € muito boa.

20 .-
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14 T -7 u
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6 |
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Sal irregular - Trabalho atual M Salirregular - Kalman et al
- - - Salirregular - Cabrejos et al (1994) @ vidro esférico - Cabrejos et al
— — Salirregular -Kalman et al (2005) A vidro nao esférico -Cabrejos et al

Figura 4.64-Velocidade de captura em fungdo do didmetro médio das particulas.
Comparacao com correlagfes de CABREJOS et al. (1994) e KALMAN et al. (2005).

A Figura 4.15 mostra o grafico da velocidade de captura em funcdo da
esfericidade da particula para particula fina (dp = 20um) e grossa (dp = 750um). Pode
ser visto que a velocidade de captura da particula aumenta como fungdo inversa da
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esfericidade, uma vez que a medida que se diminui a esfericidade da particula, sua area
de contato com a superficie (fundo da tubulacdo) aumenta e, portanto ha a necessidade
também de se aumentar a velocidade de captura uma vez que as forcas de coesdo se
tornam mais intensas. No caso de uma esfera 0 contato com a superficie é apenas em
um ponto, assim a coesdo é menor, e consequentemente a velocidade de captura. Este
resultado corrobora CABREJOS et al., (1994), HAYDEN et al. (2003), KALMAN et
al. (2005), (2009), entre outros.
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Figura 4.75-Velocidade de captura em funcdo da esfericidade da particula(fina e
grossa).

A Figura 4.16 mostra o grafico da velocidade de captura em funcdo do diametro
das particulas. O grafico mostra velocidades de captura calculadas com o uso das
relacbes obtidas neste trabalho (eqgs. 4.44 e 4.47) para particulas de vidro esféricas e
irregulares (p, = 2480 kg/m®)de esfericidades 1 e 0,85, respectivamente. Os resultados
sdo comparados com dados experimentais de CABREJOS et al., 1994. Verifica-se que
as particulas ndo esféricas apresentam maiores velocidades de captura. O modelo

desenvolvido apresenta uma boa concordancia com os resultados experimentais.
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Figura 4.16-Velocidade de captura em funcdo do didmetro médio de particulas.
Particulas de vidro.

A Figura 4.17 mostra o grafico da velocidade de captura em funcdo dos
didametros de particulas para diametros de tubulacdo de 50,75 e 100 mm. H& uma
razodvel concordéncia dos resultados numéricos com os resultados experimentais. E
importante destacar que os melhores resultados de velocidades de captura sédo aqueles
de grdos de areia em tubulagfes com didmetro de 75 mm. A concordéncia dos dados
experimentais com os valores numéricos obtidos com as rela¢Bes desenvolvidas neste
trabalho é muito boa. Por outro lado, os valores numéricos para as particulas em dutos
com diametro de tubulacdo acima de 75 mm estdo subestimados e para didametros
inferiores a 75 mm, a velocidade de captura encontra-se aproximadamente na média dos

valores.

A Figura 4.18 mostra o grafico da velocidade de captura de pequenas particulas
esféricas e ndo esféricas em funcdo do didmetro das particulas para didmetros de
tubulacéo de 25, 50 e 75 mm.
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Figura 4.87-Velocidade de captura em funcdo do didmetro das particulas para
didmetros de tubulagao de 50, 75 e 100 mm.

Verifica-se que o modelo desenvolvido neste trabalho, descreve bem a
velocidade de captura de particulas finas, esféricas e nao esféricas. Por outro lado, nota-
se que na faixa de tamanhos variando entre, 0 e 40 um hé divergéncias significativas
entre os valores previstos pelo modelo, e os dados experimentais, 0 que ja era esperado,
uma vez que esta regido apresenta valores de velocidades de captura de particulas
esféricas e ndo esféricas, muito aleatérios, devido aos efeitos de compressédo (forcas tipo
London-Van der Waals).

Ainda assim, nota-se, que o modelo consegue prever, de modo geral com bons
resultados para a velocidade de captura, uma vez que apresenta boa concordancia com

0s resultados experimentais.

118



16

12

U, (m/s)
&2 .

-
- -
-

Experimental
Cabrejos e Klinzing, 1994
X Esferas de vidro - D= 50 mm

@ Vidro nao esferico- D= 50 mm
® Alumina nao esferica- D= 50 mm

Hayden et al, 2003
® Alumina nao esferica - D= 25mm

m Esferasdevidro -DT= 25mm

Kalman et al, 2005
* Salirregular - D= 50 mm -

T T T
250 300 350

Presente Trabalho

+
A

Eqgs. (4.44) e (4.48)
Areia - Dy = 50 mm

- Areia - D= 75mm

Esferas de vidro - DT =25 mm

- Alumina nao esferica - D= 25 mm

Experimental
Areia DT = 50 mm

Areia DT = 75 mm

Figura 4.98-Velocidade de captura em funcdo do didmetro das particulas para diametros

de tubulacdo de 50, 75 e 100 mm.

A Figura 4.19 mostra um gréafico de velocidade de captura em funcdo do

diametro da tubulagéo para esferas de vidro (d, = 0,45 mm), alumina (d, = 0,45 mm) e

poliéster irregular (d, = 3 mm). A relacdo desenvolvida para a determinacdo da

velocidade de captura em funcdo do didmetro da tubulacdo de particulas em repouso, no

fundo de uma tubulacdo apresenta bons resultados quando comparados aos dados

experimentais. Nota-se também, que os valores obtidos humericamente apresentam uma

tendéncia a subestimar os dados experimentais quando o didmetro da tubulacdo vai a

150 mm.
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Figura 4.19-Velocidade de captura em funcéo do diametro da tubulagéo.

No presente trabalho, foram apresentadas duas novas equacdes para a predi¢éo
da velocidade de captura de particulas em repouso, no fundo de tubulagdes horizontais
em sistemas de transporte pneumatico e testadas com sucesso. A velocidade de captura
de particulas solidas € de dificil previséo, pois € influenciada por muitas variaveis. Entre
estas, destaca-se as caracteristicas do proprio material, tais como massa especifica das
particulas, tamanho e forma, coeficiente de atrito de deslizamento e a interagdo de
particulas com outras particulas. Ainda assim o modelo desenvolvido apresentou

resultados muito bons.

As relagdes desenvolvidas neste trabalho apresentam bons resultados para
diametros de particulas variando de 20 a 4000 pum, massas especificas de particulas
variando de 1000 a 6000 kg/m® e diametros de tubulacdo variando de 25 a 150 mm. Os
resultados deste trabalho estdo em boa concordancia com medidas experimentais
realizadas por CABREJOS e KLINZING (1992), HAYDEN et al. (2003), KALMAN et
al (2005), e KALMAN e RABINOVICH (2009).
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Um aspecto de grande relevancia é o fato de que as relagfes desenvolvidas neste
trabalho foram obtidas, analiticamente em sua abordagem em influéncia da esfericidade
de particulas finas e grossas, esféricas e ndo esféricas na velocidade de captura e
apresentam uma boa concordancia com os dados experimentais. Esta é uma grande
contribuicdo do presente trabalho, uma vez que outros trabalhos apenas correlacionam a

esfericidade da particula com base em dados empiricos, com grandes limitagdes.

As equacdes aqui desenvolvidas apresentam uma generalizagdo da esfericidade
das particulas, assim podem ser usadas para determinar a velocidade de captura de
particulas de qualquer forma.

Considerando a grande faixa de tamanhos, massas especificas e a preciséo dos
valores numéricos calculados com estas equacGes, indicam-se as mesmas para a
predicdo da velocidade de captura.
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CAPITULOS

MODELAGEM HIDRODINAMICA GAS SOLIDO

5.1 - INTRODUCAO

O projeto de um sistema de transporte pneumatico envolve o conhecimento de
parametros tais como: a velocidade minima de transporte e o gradiente de pressdo ao
longo da linha de transporte. Com relacdo ao segundo parametro, varias investigacGes
descritas na literatura tém sido conduzidas e 0 modelo que atualmente é recomendado
para predizer a queda de pressdo em um sistema de transporte pneumatico em fase
diluida considera que a queda de pressao seja avaliada somando-se as contribuicdes das
componentes devido a aceleracdo da fase sélida, o efeito da gravidade e a friccdo
gerada pela interacdo gas—parede e particula-parede. Ainda dentro deste contexto,
DZIDO et al. (2002) consideraram que o conhecimento dos chamados parametros de
primeira e segunda ordem, a saber, a queda de presséo, a porosidade e a distribuicdo de
velocidade ao longo da linha de transporte de particulas sélidas, sdo pré-requisitos para
projetos de um sistemas de transporte pneumatico bem sucedidos. Um aspecto
importante que as vezes € negligenciado é a zona de aceleracdo das particulas. Isto
certamente pode levar a erros significativos, especialmente no caso de transporte em
instalacdes de curto comprimento e em secOes especificas dessas instalagcbes, como por
exemplo, as curvas e as derivacdes. Na zona de aceleracdo, as particulas aumentam a
sua velocidade a partir de um valor inicial (igual a zero ou ligeiramente superior), para
um valor finito, que é determinado a partir do balanco das forcas que atuam nas
particulas solidas.

Neste capitulo, serdo apresentados dois c6digos computacionais cujo objetivo
(entre outros) foia determinacdo da queda de pressdo em sistemas de transporte
pneumatico em fase diluida. O primeiro codigo denominado Vellarfoi obtido através de
equacdes analiticas e correlacbes e sua modelagem considera o escoamento
completamente desenvolvido. J& o segundo codigo, que é obtido através da solucdo de

um sistema de equacdes diferenciais, apresenta em sua modelagem o0s termos
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relacionados a queda de pressdo devido a aceleracdo do fluido e das particulas sélidas.
As contribuicdes deste trabalho neste capitulo sdo:

— A andlise das diferencas existentes entre as quedas de pressdao em funcdo de
parametros como diametro das particulas e da tubulacdo, zona de aceleracao e
carregamento de solidos obtidas utilizando os dois cédigos computacionais. A
partir desta andlise foi possivel verificar vantagens e limitacdes existentes em
cada uma das modelagens;

— Estudar a resposta da modelagem hidrodindmica para a direcdo horizontal (em

quais condicGes poderéa ser aplicado, uma vez que é unidimensional).

5.2- CODIGO COMPUTACIONAL VELLAR
O codigo Vellar foi desenvolvido originalmente por MESQUITA E ALVES em

1995. Neste modelo analitico, a perda de carga é avaliada usando como hipdtese basica
o valor de uma pressao média entre as zonas iniciais e finais de transporte para o calculo
da densidade do gas. A queda de pressao total é dada levando em consideracdo as
contribuicdes devido ao peso do sélido e do gas e as contribui¢Ges devido ao atrito do
gas e do solido com a parede da tubulacdo. As equacdes sdo dadas a seguir.

APT = (APE +AP|:)S + (APE + AP (5.2)

Fly
onde:

AP+ a perda de carga total, APe e APg as perdas devido ao peso e ao atrito para 0 gas e
para o solido.

As perdas devido ao peso e ao atrito para o gas e para o solido sdo dadas por

As contribuicbes dadas pelas equagdes (5.2) e (5.3) devem considerar a
orientacdo da tubulacdo, ou seja, se ela esta na horizontal, na vertical ou inclinada.
As contribuicfes devido ao atrito do gas e das particulas sélidas com a parede da
tubulacéo séo dadas, de acordo com a lei de Darcy, por.
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AP =3P |
Fs D (5.4)
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2fqpgUgL
gPgYg

Sendo f; e fy 0s coeficientes de atrito para o sélido e para o gas respectivamente.

O coeficiente de atrito para o gas € calculado pela equacdo de Colebrook (eq.
5.6) e para o solido é dado pelas correlagdes de YANG (1978) para tubulacfes na
direcdo horizontal (eq. 5.7) e YANG (1976) para tubulacdes na direcédo vertical (eq.
5.8).

1 18,7
——=174-2-log| 2-(¢/D)+ —— }
Jfg ( Re-[fg (5.6)
~1.15
(1-¢) (1—8)Vg} .
fs =0.02925 (horizontal)
5 2 { Ja 67
1-e).U —0,979
1-¢ —€)- Uy .
fp =0,00315 3 { (Uy J2)-U } (vertical) (5.9)

A Figura 5.1 mostra as perdas de carga por unidade de comprimento devido ao
peso e ao atrito para o gas e para o sélido para particulas de vidro (p, = 2620 kg/m®) em
funcio da velocidade superficial do géas. E mostrada também a perda de carga total. A
simulacdo foi feita considerando um didmetro de tubulacdo de 3 polegadas e vazéo
massica dos sélidos de 100 kg/s. O diametro de particulas utilizado foi de 1200 pm.
Verifica-se que a perda de carga devido o atrito das particulas solidas € a mais

significativa.
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Figura 5.1-Queda de pressdo em funcdo da velocidade superficial do gas.

A seguir serd apresentado um algoritmo do codigoVellar onde os principais
passos e tarefas executadas pelo referido codigo computacional serdo comentados.
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5.2.1-Algoritmo do Cadigo Computacional Vellar

ENTRADA DE DADOS

'

TRANSFORMACAQ

DE UNIDADES
CACULO DAS !
PROPRIEDADES DO GAS
RESULTADOS
SUBROTINA cal f gas t-
Coef.de atnto do Gas ] j'ﬁ""'r"ﬂ‘l-"* 'ﬁ"o DP“
| Equaciio de Colebrook PERDA DE CARGA
Com G
\-'L"LOC]DADE"I'L{RMINAL SUBROTINA calUt I
DA PARTICULA | iliz: . “abe
Utiliza o fator de MoCabe SUBROTINA cal Fp b
l % Coef. Atrito Particulas
@_ VELOCIDADE DA |, SI_JRRQT]'N,-\ q’_jal_,up Yang Escoamento Hortzontal
PARTICULA l\l-'Ictlndu de "I:H.ﬂf:'. —
T cwion-Raphson SUBROTINA cal_Fp_v
. Coef. Atrito Particulas
@_ CALCULO DO Escoamento Vertical
COEFICIENTE DE ATRITO | SUBROTING cal [ mas

Coef, De atrito do Gas
Equagdo de Colebrook
Newton-Raphson

!

VAZAO DE SOLIDO (Qs)
VAZAO DA MISTURA (Um) |g
MASSA DA MISTURA (rom)

o m— l - - SUBROTINA cal dpdl
CALCU L(f DA__F]:RDA DE | Célculo da perda de carga da mistura
CARGA por unidade de comprimento do tubo

r

- POROSIDADE (ep)
NUMEROS DE REYNOLDS (resg) m
VELOCIDADE DO SOLIDO (Us)

CALCULO DA PERDA DE
CARGA TOTAL (Dp tbo) RESULTADOS _®

Figura 5.2—Algoritmo do Cddigo Computacional Vellar.

Na Figura 5.2 tem-se inicialmente a entrada de dados. Logo apds isso, iniciam-se
os célculos, a partir das propriedades do gas, considerado como gas perfeito. Uma
interpolacdo de valores da temperatura média do ar permite o calculo de K, a ser
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utilizado na determinacdo da viscosidade dindmica do gas (VIS). A grandeza K é
calculada a partir da relagdo:

« _300-T (5.9)
T —350

Entdo € substituida na equacdo (5.10) usada para determinar a viscosidade em
funcéo da temperatura absoluta T (interpolagéo),

 (18,46+20,82).10°K (5.10)
B K +1

u

Outras varigveis também sdo calculadas nesta fase, como a velocidade do gas
(UG), o nimero de Reynolds (REG) e a densidade do gas (RHOG).

Na sequéncia, uma estrutura condiciona, se 0 escoamento tem ou nao
carregamento. Em caso negativo, tem-se apenas o fluxo de gas na tubulacdo. Entéo,
através da sub-rotina CAL_F_GAS, é calculado o coeficiente de atrito f pela Equacéo de
Colebrook. Em seguida, é feito o calculo da perda de carga por unidade de comprimento
(DPDL) e a perda de carga total da tubulacdo (DP_TUBO). Para esse caso, na saida dos
resultados, tem-se a velocidade do gas (UG) em m/s, o nimero de Reynolds (REG),
DPDL e DP_TUBO em mca.

No caso com carregamento, através da sub-rotina CALUT, calcula-se a
velocidade terminal do géas (UT) no escoamento gas-solido, utilizando o fator de
McCabe. Em seguida, através de outra sub-rotina (CAL_UP_YANG), calcula-se a
velocidade da particula, tanto para escoamento na horizontal, quanto na vertical,
fazendo uso para isso, das Equacdes de Yang e a porosidade. Dando continuidade, o
coeficiente de atrito f para 0 escoamento do gas é calculado através da mesma sub-rotina
usada anteriormente (CAL_F_GAS), com a Equacdo de Colebrook. Nas linhas que
seguem, sdo calculados diretamente os valores da vazdo do sélido (QS), vazdo (UM) e
massa especifica (ROM) da mistura gas-solido. A ultima sub-rotina (CAL_DPDL)
calcula a perda de carga da mistura gas-sélido por unidade de comprimento do duto. Por
fim, tem-se o célculo direto da perda de carga total na tubulacdo (DP_TUBO), seguida
da saida dos resultados, composta pelos valores calculados da massa especifica da
mistura gas-sélido (ROM) em kg/m?, do critério de arraste (LA), do niimero de Reynolds
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do escoamento (RESG), da velocidade do sélido (US) em m/s, além dos apresentados

para o0 primeiro caso.

No anexo 4, encontram-se comentarios especificos, com relacdo a cada sub-
rotina presente no codigo computacional, seguidas das principais equacfes nelas
contidas.

5.3-CODIGO COMPUTACIONAL VELOCIDADE RELATIVA
O codigo computacional denominado “Velocidade Relativa” usa a extensdo do

modelo de GIDASPOW (1979) proposto por BENITEZ e MESQUITA (1997),
apresentando as equacdes de balanco de massa e de quantidade de movimento na forma
adimensionalizada. SILVA et al. 2004, introduziram no modelo o célculo do coeficiente
de arrasto para particulas ndo esféricas e, por ultimo, os resultados para a predicdo do
perfil de velocidade e da queda de pressdo foram obtidos considerando o uso de duas
correlacdes para o célculo do atrito solido-parede, uma derivada por YANG (1978) e a
outra por Kerker (1977). Todos os resultados sdo comparados aos dados disponiveis na

literatura.

5.3.1-Modelagem Matematica
HARIU e MOLSTAD (1949) (apud SILVA et al,2004) a partir das medigdes

em tubulacGes verticais da queda de pressdo, da velocidade do gas, e da massa do
solido, fizeram uma analise tedrica dos efeitos que contribuem para a perda de carga. As
equacdes obtidas demonstram que a perda de carga total dependia da altura estatica do
solido, da perda de carga provocada pela friccdo do gas e do sélido na parede. Por outro
lado, um balanco de forca revelou que a perda de carga devida ao sélido, podia ser
obtida através da correlacdo do arrasto. VariacGes nos valores dos coeficientes de atrito
solido, calculados a partir dos dados experimentais, indicaram a possibilidade de que
a particula ainda ndo tinha atingido a velocidade de equilibrio, entdo uma metodologia
para estimar o comprimento da regido de aceleragdo também foi proposta. Entretanto, as
hipoteses simplificadoras introduzidas sobre a velocidade média em dois pontos da

secdo de teste ndo permitiram um tratamento rigoroso.

ARASTOOPOUR e GIDASPOW (1979), consideraram 0s dados
experimentais de ZENZ (1949) e de HARIU e MOLSTAD (1949) para estabelecer

comparagdes entre quatro modelos: escoamento anular — caso (A), queda de pressao
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na fase gas — caso (B), velocidade relativa — caso (C), e queda de pressdo parcial
em ambas as fases — caso (D).

Neste trabalho, a forca de atrito particula-parede no modelo foi desprezada e,
embora os investigadores tenham observado que o modelo de velocidade relativa (caso
C) proposto anteriormente por GIDASPOW (1978) apresentava melhores resultados
com relacdo as predicdes da queda de pressdo, da velocidade do sélido e da
porosidade, duvidas permaneciam sobre o fato da forca de atrito particula-parede
ser realmente desprezivel para o escoamento em fase diluida. Na analise comparativa
entre 0os modelos, concluiram que o modelo com queda de pressdo parcial em ambas

as fases, caso D, era inconsistente com os dados experimentais de ZENZ (1949).

KMIEC e LESCHONSKI (1987) fizeram um estudo considerando somente 0s
modelos A, B e C. Eles apresentam comparacdes entre duas correlacbes semi-empiricas
para o calculo do coeficiente de atrito e analisam os resultados dos trés modelos com os
dados experimentais de KERKER (1977) (apud KMIEC e LESCHONSKI, 1987), sob
trés hipoteses diferentes para a correlacdo semi-empirica: i - desprezando-se o atrito
particula-parede; ii - considerando-se o atrito  particula-parede, mas
negligenciando-se os efeitos do movimento bi-dimensional e da aceleragdo inicial
da particula sobre o fator de atrito; iii - e finalmente estimando esses efeitos
separadamente para as regides de aceleragdo e a de escoamento desenvolvido,
assumindo uma estimativa sobre o intervalo de tempo que decorre para que a
particula atinja a parede da tubulagdo. O valor assumido para altas velocidades do
gas difere daquele para baixas velocidades. Os autores, baseados nos resultados
apresentados pelos modelos AB e C, onde se considerou a Gltima hipotese e 0s
dados experimentais para comparacao, observaram que, em altas vazdes de gas e altos
carregamentos de sélidos, somente os modelos A e B apresentaram boa concordancia
com o0s dados experimentais para a distribuicdo de pressdo, enquanto que o
modelo C falhou ao predizer a distribuicdo de pressdo nos estagios iniciais do
escoamento e somente apresentou boa concordancia de resultados na regido de
escoamento totalmente desenvolvido. Em baixas velocidades de gas ou baixos
carregamentos de sélido, os resultados dos trés modelos para a distribuicdo de
pressdo eram equivalentes aos experimentais. Com relacdo ao perfil de evolugédo da
velocidade ao longo do eixo da tubulagdo, argumentaram que o padrdo de resposta dos
modelos A e B é semelhante ao representado pelos dados experimentais quando o atrito
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solido é levado em consideracdo, mas em geral um pouco abaixo. Para justificar esta
pequena diferenca de resultados, apresentam o fato de que os valores preditos
teoricamente sdo valores médios enquanto que os dados experimentais frequentemente
sdo determinados no eixo da tubulacdo. Para 0 modelo C, observaram que as predi¢coes
tedricas, desprezando-se o atrito solido, da distribuicdo de velocidades ao longo do eixo
da tubulacdo obtidas com os dados de ZENS (1949) eram aproximadamente linear
contradizendo os dados experimentais de KERKER (1977).

Segundo GIDASPOW (1979), BENITEZ e MESQUITA (1997) e SILVA et al
(2004), para o estabelecimento do modelo, supbe-se que o tamanho das particulas
solidas seja aproximadamente uniforme, que as particulas possuam a mesma massa
especifica, que particulas solidas de tamanho e massa especifica uniformes sejam
definidas como uma fase particulada onde se pressupde que cada fase forme o
continuum. Supde-se que a fase particulada é incompressivel enquanto a fase gasosa
segue a equacéo de estado dos gases. Considera-se ainda, que as velocidades e fragdes
volumeétricas do gas e dos sélidos, e pressdes axiais apresentem perfis uniformes em
cada secédo transversal ao escoamento ao longo do tubo e que o efeito da colisdo entre
particulas € desprezivel. Para o escoamento em tubo horizontal ou inclinado ndo foi
considerado nenhum mecanismo de segregacdo. As equacbes da continuidade e da
conservagdo da quantidade de movimento para a mistura gas-sélido sdo descritas a

sequir:

Figura 5.3-Diagrama para o Balanco Diferencial.

Diante dessas consideragdes, para uma se¢do do tubo de comprimento
diferencial dx, (Figura 5.3), o transporte pneumatico de particulas solidas pode ser

descrito através dos balancos de massa e de quantidade de movimento para um
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escoamento isotérmico, unidimensional e em regime permanente, considerando a fase
fluida, a fase solida ou a mistura. As equacdes da continuidade para 0 gas e para 0

solido sdo respectivamente

O%(899“9): 0 G4

d 5.12
(- e)psus) =0 (512

Nas Equagdes (5.11-5.12), ¢ é a porosidade do gas, Ug, p , € vp, pp, & Velocidade
e a massa especifica, respectivamente, do gas e do sélido. O balanco da quantidade de
movimento para a mistura, levando-se em consideracdo o atrito particula-parede, é

descrito por:

du
(1—8)psusc:ji;+spvgd—)?+(ps(1—8)+sp)gsin(9) :—j—z— Fg—Fs

sendo € a inclinagdo da tubulagédo com a direcdo horizontal, P a pressdo, F4a forca de
atrito por unidade de volume entre 0 gas e a parede e F, a forca de atrito por unidade

de volume entre a particula e a parede.

Para se determinar as quatro incognitas (U,,U,s € P) mais uma equacdo faz-se

necessario. Neste sentido, varios autores ja analisaram e discutiram os diferentes
modelos propostos na literatura. O modelo adotado neste trabalho é conhecido na
literatura como modelo velocidade relativa, GIDASPOW (1979), incluindo-se a
contribuicdo do atrito sélido, conforme BENITEZ e MESQUITA (1997), e KIMIEC e
LESCHONSKI (1987). A equacéo pode ser escrita por

1 d 2 ) Fp (5.14)
—Eps&(Ug —Us) :—Fd —gpSSIn(G)—l—

Na Equacdo (5.14), Fq4 é a forca de arrasto exercida pelo gas sobre as particulas
por unidade de volume das particulas. A forca de atrito resultante da interacdo gas-
parede pode ser expressa através da equacdo de Fanning:
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2 5.15
fgPgVg .19

Fg =

Sendo fys0 coeficiente de atrito gasoso que é funcdo do numero de Reynolds e da
rugosidade relativa da tubulacdo. O fator de atrito, para altos nimeros de Reynolds,
pode ser obtido a partir da equacgédo de Colebrook

1 _0,86|n(e/DT 2,51]

\/g 3,7 +Re\/g

Um fato consolidado é a contribuicdo do atrito das particulas s6lidas com a

(5.16)

parede para a perda de carga total de um sistema de transporte pneumatico. Este efeito
vem sendo estudado por varios autores (HARIU e MOLSTAD, 1949; YANG, 1974;
KERKER, 1977; YANG, 1978). As expressoes abaixo descrevem as correlagcdes para o
célculo do atrito entre o sdlido e a parede, derivadas por YANG (1978).

-1.15 5.17
(1-¢)| L-€)Ug _ (5.17)
fs =0.02925 3 (horizontal)
€ \/QDT
ne. 770979
fs =0.00315 422 [i] (vertical)
e [Rep (5.18)

Sendo, fs 0 coeficiente de atrito sdlido. A Equacéo (5.17) é usada para tubulacGes
na direcdo horizontal e a (5.18) na diregdo vertical. Os nimeros de Reynolds,(Ree Rep)
séo dados por

(5.19)
REp :d(Ug —Us)pg /ug

Sendo U; a velocidade terminal da particula. A forca de atrito sélido entre a
particula e a parede por unidade de volume é dada por
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- fsps (1—£)u2 (5.20)

2D;

A forca de arrasto para particulas esféricas e ndo esféricas, respectivamente, por,
DZIDO et al (2002).

3. Palig=Us)’® s

F=2C
d DS
4 dp (5.21)
r 3. _Pglug-Us)” 555 (5.22)
de Z Brs ody

sendo d, o didmetro da particula, dy o didmetro volumétrico da particula e Fq ou Fqy , @
forca de arrasto exercida pelo fluido sobre as particulas por unidade de volume de
particulas. Cp_g€ o coeficiente de arrasto, o qual pode ser avaliado a partir de

quantidades conhecidas e esta relacionado ao nimero de Reynolds através da expresséao,
ROWE e HENWOOD (1961) (apud ARASTOOPOUR e GIDASPOW, 1979).

24 0.687
Cp.s =—(1+0.15Rey Rey <1000
(5.23)
Cp,s =0.44 Rep >1000
ou ainda por, HAIDER e LEVENSPIEL (1989).
_ 24 0.6459, ,  0.4251 5 (5.24)
Cps = Rep (1+0.1806Rep )+—1+ 688005 Para Rep <2.6x10
Rep

E para particulas ndo esféricas, HAIDER e LEVENSPIEL (1989)

73.69Rep exp(-5.0748
Corsp = [1+ (8.171exp(—4.0655<p))Re8'0964+0'5565‘f)]+ p eXp( ?)
T Rep Rep+5.378exp(6.2122¢)

(5.25)
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A Eq. (5.49) é valida para ¢> 0.67. O nimero de Reynolds que aparece nas

expressdes acima é

_ Spgdp(Ug —Us) (526)

Re
p Mg

A analise dimensional é um método de reducdo do nimero e complexidade de
variaveis que afetam um dado fendémeno fisico. Com relagcdo a analise dimensional
pode-se destacar ainda (WHITE, 2002):

1. A grande economia de tempo e custos que ela proporciona;

2. Fornece elementos que vao ajudar no planejamento de um experimento ou a
formulacdo de uma teoria (por exemplo, sugerindo variaveis que podem ser
descartadas na analise);

3. Estabelecendo leis de escalas.

A seguir sera feito a adimensionalizacdo das equacgdes desenvolvidas na

modelagem matematica.

5.3.1.1-Adimensionalizacdo das Equacdes

As equacOes da continuidade (5.11-5.12) foram integradas e expressas
algebricamente em funcdo dos carregamentos de solido e de gas, Wse Wy,

respectivamente.

(1-&)psus = (1—¢&7)psuigy =Ws (5:27)

Sngg = Slpglu gl = Wg (528)

Nas Equacbes (5.27-5.28), €é a porosidade inicial, us; a velocidade inicial do
solido, ug; a Vvelocidade inicial do gas pq:1 a densidade inicial do gas. O gas é por
hipotese ideal, a equacdo de estado representa a fase gasosa e a fase sdlida é
incompressivel. Com estas considerac@es nas Egs. (5.27-5.28)resulta,
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(5.29)

g=1-(1-g) %
Us
ey P
g P (5.30)

sendo P a presséo no inicio da zona de alimentagdo do sistema.

As Equacbes (5.13-5.14) e (5.29-5.30) representam o sistema e foram

adimensionalizadas usando as seguintes definigdes.

_ — u — — P u
g:i, ugz_g, uSzu_s,Pzilep_S' :_glz_ sin(0), C = 1 , S= sl
&1 Ug1 sl Py Pg1 Ug1 Poitgt Yol
(5.31)

O sistema de equacOes resultante é dado na forma de um problema de valor
inicial e representado pelas seguintes expressoes

gzi(l_lislj (5.32)
81 us
-1 (5.33)
ug ==
d eP
— S _2 _ 2_2
- = - 2LfgPesjug LfsR(1—egq)s“us
dL_S:Al — F(R(1—818)+P818)+ g™*179  Hs (1-egq) N
—2.65 Y = )
— L Cp-sP(Ug —sUs) —— B
+(C8P2—gl) _3Llg prsP(Ug sus)g 2.65+ _F Ls“fs Eusz
4 dp R (ug —sus) 2Dq(ug —sus)R
(5.34)
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— 2 — -2
- — 2LfgPegqu LfsR(1—egq)s“u
A F(R(l—ss )+ Peg )+ 9™*179 s (=g )s7us
_ 2 1 1 D 2D
dp T T (5.35)

 —)
dx eus (CeP —gq)

Sendo

(%)
818US
A =

[581553 (Rs(l— &)~ (CEEZ - 81)) —(1- 81)(05)}

! (5.36)

A, =P(1-¢l) (1— R(Esﬁs)zﬁ)%s— (ePus)?

A solugdo numeérica foi obtida utilizando o método de Adams-Moulton, onde as
condicdes iniciais (Ug = Ug1, Us = Us1, € = €1, P = P1) em X = Xo, devem ser informadas.
Algumas literaturas (GIDASPOW e ARASTOOPOUR, 1979; YANG et al, 1982;
DZIDO et al, 2002) apresentam informacGes a respeito das condi¢des iniciais medidas
nas secOes de teste. Isto garante o estabelecimento de comparacGes dos resultados
numéricos com os dados experimentais, desde a regido de aceleragcdo até a zona de
escoamento totalmente desenvolvido, entretanto a grande maioria dos experimentos
reportados na literatura ndo fornece informacgdes a respeito de g€ ug e ndo ha, até o
presente momento, uma metodologia confidvel que possa avaliar essas condigdes

iniciais, em funcao dos outros parametros.

A seguir serdo apresentados graficos comparativos dos resultados obtidos
através do modelo hidrodindmico com dados experimentais existentes na literatura.
Serdo feitas comparagdes com os modelos A (escoamento anular), B (queda de presséo
na fase gas) e C (velocidade relativa) e verificadas suas vantagens e desvantagens.
Posteriormente serdo feitas comparagdes entre os resultados obtidos através do uso, do
cédigo computacional “Velocidade Relativa” (modelo hidrodindmico) e o codigo
computacional Vellar. Com isso espera-se validar o0s respectivos cddigos
computacionais avaliando sua utilidade como ferramenta auxiliar na determinagdo da
queda de pressdo e outros parametros relacionados ao projeto técnicos de sistemas de

transporte pneumatico.
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5.4-VALIDACAO DOS RESULTADOS. COMPARACAO COM
RESULTADOS EXPERIMENTAIS.

As Figura 5.4-5.10 apresentam os resultados obtidos com o uso do Codigo
Computacional “Velocidade Relativa” (modelo hidrodindmico). Serdo feitas analise
qualitativas e quantitativas dos varios parametros envolvidos na dindmica de
escoamentos bifasicos (gas-solido) nas direcdes vertical e horizontal em sistemas de
transporte pneumatico em fase diluida. Serdo ainda inseridos comentérios a respeito de
dificuldades do modelo na obtencdo da queda de pressdo nesta direcdo e possiveis
alternativas para contornar tais dificuldades.

A Figura 5.3 mostra a queda de pressdo obtida para uma faixa de valores da
velocidade superficial do ar ao longo da linha de transporte de particulas em uma
tubulacdo na direcdo vertical. Visando comparar os resultados obtidos através do
modelo hidrodindmico com os resultados experimentais de ZENZ (1949), as mesmas
condi¢des iniciais e também as mesmas particulas sélidas foram utilizadas na simulacéo
apresentada. Para esta andlise, torna-se necessario introduzir no modelo, uma pressdo
inicial e também uma velocidade inicial de particulas sélidas (ou a concentra¢do), além
da velocidade inicial do gas utilizado (o ar ambiente). Uma vez que esses dados nao
foram apresentados nos experimentos do referido pesquisador, valores razoaveis para a
pressdo inicial e a porosidade foram escolhidos e utilizados com o fim de obter uma
queda de pressdo equivalente a queda de pressdo obtida experimentalmente por ZENZ
(1949). na linha de transporte vertical utilizada em seu trabalho. Esse resultado indica
um ponto de minimo na queda de pressao evidenciando a existéncia de duas regides, as
fases densa e diluida. Os valores da queda de pressdo estdo em boa concordancia com
dados experimentais de ZENZ (1949).

A Figura 5.5 mostra os resultados calculados utilizando o0 modelo “Velocidade
Relativa” com os experimentos de KONCHESKY et al (1975). A secdo de teste
utilizada foi um tubo horizontal de 1,12 m de comprimento e 0,2 m de diametro. Os
experimentos foram realizados com carvao triturado de massa especifica de 2240 kg/m®,
0 diametro médio de particula foi 2,84 um. As mesmas condi¢Bes iniciais e 0 mesmo
tipo de particulas sélidas e tubulagéo horizontal foram usados. Nos calculos numéricos,

a porosidade é um dado de entrada. Como esta informacgdo ndo é medida e nem relatada
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nos dados experimentais, valores razodveis foram escolhidos e introduzidos nos
célculos. Adotou-se uma presséo de entrada de 1,089x10° N/m? para o fluxo vazio
massica de 27,42 kg/s.m?. O valor adequado da porosidade obtido foi, & = 0,99862. A
escolha deste valor ocorreu devido o fato de se encontrar de acordo com o0s dados
experimentais.

1000 5
| 4t Wg = 19,041 kg/s.m
P, = 11,72 N/m?
800 A |
. L = 1,12 m
N’E‘ e; = 0,992
Z 6004 . dp = 1,67 mm
8 3
@ r = 1098 kg/m
a . s
% 400 4 ‘. D-|- = 44,5 mm
g O Dados Experimentais de Zenz
3 ---- Modelo Vel. Relativa
g R
O 2004 B~.o e
R = E----"r o” o =
O T T T T T T T T T
3 4 5 6 7 8 9 10 11 12

Velocidade Superficial do Ar (m/s)

Figura 5.4-Queda de pressdo (na vertical) versus velocidade relativa do ar.
Comparacdo do Modelo Vel. Relativa com dados experimentais de Zenz (1949).

300
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Queda de Pressao (N/mz)

160 —
i P Modelo da Velocidade Relativa

140 H R ’ o Dados Experimentais de Konchesky et al

120 ”.' T T T T T T T T T T T T T T T T T T 1
30 32 34 36 38 40 42 44 46 48 50
Velocidade Superficial do Ar (m/s)

Figura 5.5—-Queda de pressédo em funcdo da velocidade superficial do ar.
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Os valores calculados utilizando o modelo da “Velocidade Relativa” (Gidaspow)
mostram uma razoavel concordancia com os dados experimentais de Konchesky para
velocidades mais elevadas. No entanto, 0 modelo é incapaz de representar a curva de
queda de pressdo obtida experimentalmente por Konchesky. Esse comportamento
ocorre devido ao fato de a queda de pressdo associada ao peso total da mistura gas-
solido na equacdo do momento da mistura ser igual a zero, ou seja, Como 0 escoamento
é na direcdo horizontal, o modelo da velocidade relativa (e demais modelos) ndo levam
em conta o fato de que o peso do fluido e das particulas sélidas na direcdo horizontal

contribuirem para a queda de pressao total (0 seno de 6 neste caso € zero).

A Figura 5.6 mostra os resultados numéricos comparados com dados
experimentais de HARIU e MOLSTAD (1943). Eles mediram a queda de presséo total
devido o transporte de particulas sélidas por um fluxo de ar através de um tubo vertical
com diametro interno de 6,78 x 10° m. Nos célculos numéricos apresentados aqui
foram usadas as mesmas particulas sélidas, gas e tubo vertical, e as mesmas condicfes
iniciais. Particulas de areia com diametro médio de 0,5 mm e massa especifica de
2641,65 kg/m® foram utilizadas. Uma pressdo inicial de 1,99 x 10° Pa e um fluxo inicial
de massa de solidos de 10 kg/h foram adotados como referéncia para a determinacao de
uma porosidade inicial de 0,955. Os valores previstos, utilizando o modelo velocidade
relativa (Gidaspow) para a queda de pressdo estdo em conformidade com os valores
experimentais, sendo que os valores da porosidade foram ajustados em funcéo do fluxo
de massa de solidos. A selecdo das porosidades adequadas para as correspondentes
velocidades de particulas sélidas possibilitou a obtencdo de valores razoaveis (quando
comparados aos dados experimentais) para a queda de pressdo e velocidade média dos
solidos. Os valores calculados apresentaram boa concordancia com os dados
experimentais de HARIU e MOLSTAD (1943).
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----- Modelo Velocidade Relativa
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Figura 5.6-Comparacdo entre as quedas de pressdo obtidas através do Modelo da
Velocidade Relativa e dos experimentos de HARIU e MOLSTAD (1943)- Porosidade

inicial de 0,995.

As Figuras (5.7-5.8) apresentam os resultados numéricos obtidos neste trabalho
versus dados experimentais de HERBRETEAU e BOUARD (2000). As particulas de
vidro utilizadas tinham um didmetro médio de 0,035, e 0,203mm, respectivamente.
Como os valores da porosidade inicial ndo sdo dados, escolheu-se valores razoaveis
para a previsao da queda de pressdo experimental. A fim de comparar as quantidades
calculadas com o uso do cddigo computacional “Velocidade Relativa” com os dados
experimentais de HERBRETEAU e BOUARD (2000), as mesmas condi¢des iniciais
foram utilizadas. A pressdo inicial e porosidade usadas foram de 4x10°Pa e 0,9,
respectivamente. A bancada experimental de HERBRETEAU e BOUARD(2000).
apresenta secOes horizontais e verticais. O comprimento total de 36 m, sendo 30 na
direcdo horizontal e 6 na direcdo vertical. O diametro interno da tubulacdo éde 80 mm.
A queda de pressdo total por unidade de comprimento foi determinada através da soma
das quedas de pressdo nas direces horizontal e vertical, dividindo-se a presséo total
pelo comprimento total da tubulacdo. Sendo que a tubulagdo tem duas curvas, a queda
de pressdo total inclui a contribuicdo de ambas as curvas. Como ja comentado, o
modelo ndo representa a curva correspondente a transicao entre as fases densa e diluida.
Isso ocorre porque os termos relacionados ao peso do gas e particulas sélidas séo nulos.
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Porosidade Fluxo de Massa de Solidos (kg/s)
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Figura 5.7-Comparacdo entre as quedas de pressdo obtidas através dos experimentos
de HERBRETEAU e BOUARD (2000) e do Modelo da Velocidade Relativa para
particulas de vidro de 0,035 milimetros de diametro.

Um aspecto importante a ser observado é que a divergéncia obtida entre 0s
resultados experimentais e aqueles obtidos com o uso do modelo hidrodindmico na
direcdo horizontal aumenta com o aumento do didmetro das particulas, da massa
especifica e do fluxo de massa das particulas. Isso ocorre porque em ambos 0s casos a
influéncia das forcgas inerciais aumentam contribuindo, portanto, para um aumento da
queda de pressao total. Esse aspecto compromete a utiliza¢cdo do modelo hidrodinamico
em simulacBes onde o didmetro das particulas e/ou o fluxo de massa de sélidos sejam
elevados. Outro aspecto que certamente contribui para essas divergéncias, sdo as
limitacGes das correlacbes empregadas nos modelos.

O efeito da porosidade inicial foi calculado com o uso do modelo da velocidade relativa.
A Figura 5.9mostra a contribuicdo da porosidade inicial na queda de presséo ao longo
de uma secdo de teste de 20 m de comprimento e 0,02 m de didmetro em varias
velocidades superficiais de gas. A pressdo inicial do sistema adotada foi de 1,072 x
10°Pa. Uma reduco da porosidade inicial produz uma diminuicéo na velocidade dos
solidos. Uma vez que a velocidade do ar € muito baixa as particulas tendem a se
depositar no fundo da tubulacdo horizontal. Assim, velocidades do gas mais elevadas
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S30 necessarias para

exercer um arrasto suficiente para a manutencdo de um fluxo em

suspenséo na linha de transporte.
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Figura 5. 8 — Comparacdo entre as quedas de pressdo obtidas atraves dos experimentos
de HERBRETEAU e BOUARD (2000) e do Modelo da Velocidade Relativa para
particulas de vidro de 0,203 milimetros de diametro.
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Figura 5.9- Efeito da porosidade inicial na queda de pressdao para o fluxo de uma
mistura de gas-solido em um duto horizontal - Modelo da Velocidade Relativa.
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As Figuras 5.10-5.12 apresentam gréaficos comparando os resultados obtidos
com os codigos computacionais;Vellar e Velocidade Relativa. Todas as analises foram

feitas considerando a tubulagéo na direcdo vertical.

A Figura 5.10 mostra o diagrama de Zenz obtido através dos cddigos Vellar e
Velocidade Relativa para os fluxos de massa de solidos 0 (apenas ar), 25 e 50 kg/h. O
material utilizado é areia com massa especifica p, = 2.636 kg/m®. A tubulacdo
considerada apresenta diametro (Dy) de 50,4 mm de comprimento (L) de 60 m. A
pressdo relativa € de 0,8 mca. Observa-se que maiores fluxos de massa de sélidos
demandam quedas de pressdo por unidade comprimento mais elevadas.

p, = 3636 kg/m®
D= 50,4 mm

L=60m
P Rel. =0,8 mca

AP/L (Pa/m)

| W_ (kg/h)
Vellar Vel. Rel

LE L PRI NN SR C LN NCLUSNS N AN RN EN Y E NN VRN SN [ |
2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16
Uo (m/s)

Figura 5.10-Queda de pressao em funcdo da velocidade superficial do gas.

Nas referidas velocidades elevadas, onde o escoamento € bastante diluido, a
resisténcia devido o atrito entre o gas e a parede da tubulacio é predominante. A medida
que a velocidade do géas € reduzida a resisténcia do atrito diminui. Se a velocidade do
gas é reduzida a um ponto abaixo do valor correspondente a minima queda de pressdo
por unidade de comprimento, entdo a queda de pressdo por unidade de comprimento

sobe novamente.
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Verifica-se que a queda de pressdo por unidade de comprimento obtida com o
cédigo computacional Vellar esta um pouco acima da queda de pressdo obtida através
do modelo da velocidade relativa. Uma razdo para isso € que no modelo da velocidade
relativa é considerada a zona de aceleracdo enquanto no “Vellar” o fluxo é considerado
totalmente desenvolvido. Observa-se ainda que para maiores fluxos de massa de sélidos
a diferenca entre a queda de pressao por unidade de comprimento nos programas Vellar
e Velocidade Relativa tende a aumentar.

A Figura 5.11mostra um gréafico da queda de pressdo por unidade comprimento
em funcdo do didmetro médio das particulas para diametros de tubulacéo de 26,2, 52,4 e
104,6 mm. Dados de particulas de areia com massa especifica p, = 2626 kg/m® foram
utilizados. O comprimento da tubula¢do considerado foi de 20 m de comprimento e a
taxa de alimentacdo de particulas solidas foi de 50 kg/h. Foi utilizado nos célculos uma
velocidade superficial do gas de 10 m/s. Nos maiores diametros de tubulacdo ( 52,4 e
104,6 mm), verifica-se que a queda de pressdo por unidade de comprimento
praticamente se mantém estavel até um determinado didmetro de particula, a partir do
qual comega a aumentar lentamente até um valor limite de onde cresce rapidamente.
Conclui-se desta observacao, que transporte de particulas pode ocorrer até esse valor
limite, sendo isto, portanto, uma restricdo ao transporte pneumatico das referidas
particulas. Reduzindo-se o didmetro das particulas a valores muito pequenos, nota-se
que, a queda de pressdao por unidade de comprimento volta a aumentar. 1sso ocorre
porque a velocidade utilizada na simulagéo torna se baixa e tem-se o efeito da deposi¢édo
das particulas no fundo da tubulacdo, o que produz um aumento da queda de pressdo. O
fato de se ter maiores quedas de pressdao em maiores didmetro de particulas € decorrente
da contribuicdo do peso das particulas para a perda de carga.
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Figura 5.11-Queda de pressao em funcdo do diametro médio das particulas.

A Figura 5.12 apresenta um grafico da queda de pressdao por unidade de
comprimento em funcéo da velocidade superficial do ar para diversos carregamentos de
solidos. As particulas utilizadas nessa simulacdo apresentam diametro de 500
micrdmetros. Os carregamentos de solidos (€) sdo 2,4, 6, 8 e 10. A queda de pressao por
unidade de comprimento nas simulacfes feitas com o codigo Vellar estdo acima
daquelas feitas com o modelo Velocidade Relativa. Essa diferenga tende a aumentar
com o aumento da velocidade superficial do ar e o carregamento de sélidos. Conforme
ja mencionado, isso ocorre porque no programa Vellar o escoamento é considerado

totalmente desenvolvido, ou seja, ndo é considerada a zona de aceleracéo.

No capitulo seguinte serd feito um estudo sobre a sensibilidade do valor da
porosidade inicial na queda de pressdo em escoamentos gas-solidos em fase diluida, o
que tornara possivel uma andlise sobre a validade e sensibilidade dos modelos
apresentados. Também sera analisada a influéncia da porosidade inicial na queda de
pressdo total do sistema sera estudada, tendo em vista a influéncia de outros parametros
tais como o comprimento de entrada (zona de aceleracdo), fluxo de massa de solidos,
diametro das particulas e da tubulacéo.
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Figura 5.12-Queda de pressdo em fungdo da velocidade superficial do gas para
diversos carregamentos de solidos.
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CAPITULO®6

ANALISE DA SENSIBILIDADE DA POROSIDADE
INICIAL NA QUEDA DE PRESSAO DO SISTEMA

6.1 - INTRODUCAO

Neste capitulo é feito o estudo sobre a sensibilidade da porosidade inicial na
queda de pressdo total do sistema visando fornecer condig¢des de otimizacdo. Assim, no
calculo da queda de pressdo total o chute da porosidade inicial é avaliado em sua
influencia, uma vez que a presséo obtida pode influenciar no mal dimensionamento do
sistema, de modo que este torne-se ineficiente. Serdo analizados parametros como
velocidade das particulas sélidas e do gas, vazao massica dos sélidos, diametro das
particulas e da tubulacao, massa especifica das particulas e comprimento da tubulacao,
em sua relacao com a queda de presao do sistema, uma vez que se varie a porosidade

inicial do gas.

Nas simulacdes, foi utilizado o modelo da velocidade relativa (Gidaspow), ja
que este modelo tem apresentado uma melhor concordancia com os resultados
experimentais (Gongalez, 1997; Silva e Mesquita, 2004). Foram utilizadas esferas de
vidro (ps = 2620 kg/m®) em todas as simulacoes, exceto quando indicacao em contrério.

As figuras 6.1-6.3 mostram resultados obtidos para os parametros €, Us e Uy.
Foram utilizadas nas ssimula¢des uma tubulagdo de 3 polegadas de didmetro e 5 m de
comprimento e esferas de vidro como particulas sélidas. As porosidade iniciais sao
0,96, 0,98, 0,99 e 0,999. A vazao massica dos sdlidos é de 20 kg/s, o diametro das
particulas de 520 um.

A regido sinuosa é denominada zona de aceleracdo. Nota-se que a referida zona
tem basicamente o mesmo comprimento em todas as curvas, entretanto quanto menor a

porosidade inicial maior sera sua taxa de variacdo. No caso simulado o comprimento de

147



aceleracdo € de aproximadamente 1m. Na regido onde a porosidade se mantem

constante o fluxo tem regime totalmente desenvolvido.

1,000 ..,
Q995;$
0,990 —-,5:
0,985 —;

Porosidade inicial

0,980 -

0,975

0,970

0,965

0,960 - . . . . .
0 1 2 3 4 5
X(m)

Figura 6.1-Porosidade do gas em funcdo do comprimento da tubulacéo.

Na Figura 6.2 tem-se o gréafico da porosidade dos sélidos em funcdo do
comprimento da tubulacdo. O comportamento observado € que os solidos se diluem
(ficam mais dispersos) a medida que percorrem na zona de aceleragdo, reduzindo
portantosua resisténcia ao transporte. Na regido onde a porosidade dos sélidos se

mantém constante o escoamento é totalmente desenvolvido.

A Figura 6.3 mostra o grafico da velocidade do sélido em funcdo do
comprimento da tubulacdo para as porosidades iniciais 0,96, 0,98, 0,99 e 0,999.
Verifica-se que na maior porosidade inicial a variacdo da velocidade dos sélidos € mais

brusca, ou seja, ha uma menor resisténcia a aceleracdo das particulas.
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Figura6.2—Porosidade das particulas sélidas em funcdo do comprimento da tubulagéo.
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Figura 6.3 — Velocidade dos sélidos em funcdo do comprimento da tubulacao.
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A Figura 6.4 mostra o grafico da queda de pressdo do sistema em funcdo do
comprimento da tubulagcdo. Destaca-se aqui uma queda brusca na presséo devido a zona
de aceleragdo. E importante acrecentar também que quanto menor a porosidade maior a
queda de pressdo, uma vez que as particulas solidas estdo mais juntas e portanto

oferecem uma maior resistencia a modificacfes em seu estado.
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Figura 6.4 — Queda de pressdo em fungdo do comprimento da tubulacéo.

A Tabela 6.1 mostra 0os aumentos percentuais da porosidade do gas e a reducao
percentual correspondente da queda de pressdo. Verifica-se pelos valores obtidos que a
reducdo da queda de pressdo é bastante significativa quando comparada com o aumento
da porosidade inicial.

A seguir serdo analizadas a influéncia dos parametros vazao massica dos sélidos,
diametro das particulas e da tubulagdo, comprimento da tubulacdo e massa especifica
das particulas que, combinados com variaces na porosidade do gas irdo produzir
quedas de pressdo na tubulacdo que serdo objeto daanalise neste estudo.
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Tabela 6.1-Comparativo do aumento percentual da porosidade inicial versus a reducéo
percentual da queda de pressao.

€0
0,96
0,98
0,99
0,999

Aumento % g

2,08
3,13
4,06

AP/L (Pa)

56,08
47,38
43,61
39,95

Reducgédo % AP/L

15,51
22,24
28,77

6.2-VAZAO MASSICA DOS SOLIDOS

As Figuras 6.5-6.8 mostram graficos da queda de pressdo em funcdo do

comprimento da tubulacdo para as vazdes massicas de sélidos de 20, 50, 100 e 200 kg/h

e porosidades iniciais 0,96, 0,98, 0,99 e 0,999, respectivamente. A velocidade inicial do

gas foi de 6,3 m/s.
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Figura 6.5-Queda de pressdo em funcdo do comprimento da tubulacdo para as vazdes

massicas de s6lidos 20,50,100 e 200 kg/h. €0 = 0,96.
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NasFiguras verificam-se um aumento na queda de pressdo a medida que é
aumentada a vazdo massica dos solidos, fato que esta de acordo com o fenémeno fisico
observado. Outro detalhe importante ¢ o fato que em porosidade bastante elevada
(0,999, neste caso) o comportamento da queda de pressdo € linear (ver Figura 6.8), 0
que demostra que nao ha influéncia da zona de aceleracdo na queda de pressdo.
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0 1 2 3 4 5
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Figura 6.6—Queda de pressdo em funcdo do comprimento da tubulacdo para as vazoes
massicas de s6lidos 20,50,100 e 200 kg/h. €0 = 0,98.

A Tabela 6.2 mostra 0s aumentos percentuais da porosidade do gas e a reducao
percentual correspondente da queda de pressdo para as vazGes massicas de particulas
solidas 20,50,100 e 200 kg/h. Pela analise dos dados a reducdo percentual relativa pode
chegar a 31,47 %.
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Figura 6.7— Queda de pressédo em funcdo do comprimento da tubulacéo para as vazdes
massicas de s6lidos 20,50,100 e 200 kg/h. €0 = 0,99.
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Figura 6.8—Queda de pressdo em funcdo do comprimento da tubulacdo para as vazoes
massicas de s6lidos 20,50,100 e 200 kg/h. €0 = 0,999.
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Tabela 6.2-Comparativo do aumento percentual da porosidade inicial versus a reducéao
percentual da queda de presséo para vazGes massicas de particulas sélidas de 20,50,100
e 200 kg/h.

€ Aumento % & AP/L (Pa) Reducgédo % AP/L

Ws =20 kg/h

0,960 56,08

0,980 2,08 47,38 15,51

0,990 3,13 43,61 22,24

0,999 4,06 39,95 28,77
Ws =50 kg/h

0,960 65,44

0,980 2,08 55,89 14,59

0,990 3,13 51,58 21,18

0,999 4,06 46,04 29,65
W;s =100 kg/h

0,960 79,72

0,980 2,08 69,09 13,34

0,990 3,13 63,88 19,87

0,999 4,06 55,14 30,83
Ws =200 kg/h

0,960 105,55

0,980 2,08 93,44 11,47

0,990 3,13 86,43 18,12

0,999 4,06 72,33 31,47

6.3-DIAMETRO DA TUBULAQAO
A Figura 6.9 mostra a queda de pressdo em funcdo do comprimento da tubulacéo

para particulas de vidro (ps = 2620 kg/m®, dp = 0,52 mm) para diametros de tubulacéo

de 1, 2, 3 e 4 polegadas e porosidade de 0,96. O comprimento da tubulacéo utilizado foi
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de 5 m. A vazdo massica dos sélidos de 20 kg/h e a velocidade inicial do géas foi de 6,3

m/s.
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Figura 6.9-Queda de pressdo em fungdo do comprimento da tubulagdo para diametros
de tubulacdo de 1, 2, 3 e 4 polegadas. €0 = 0,96.

Verifica-se que a queda de pressdo na tubulacdo ocorre em relacéo inversa ao
tamanho do diametro da tubulacdo, ou seja, aquela com menor didmetro apresenta
maior queda de pressdo. Isso ocorre devido o fato de que na tubulacdo de menor
didmetro ha uma maior influéncia do atrito devido a proximidade da parede da
tubulacdo, fato esse que causa uma maior queda de pressao.

A Tabela 6.3 mostra 0s aumentos percentuais da porosidade do gas e a reducao
percentual correspondente da queda de pressdo paradiametros de tubulacdo de 1, 2,3 e 4
polegadas. Destaca-se aqui que a reducdo no consumo de poténcia € maior na tubulagédo
de 4 polegadas.
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Tabela 6.3—Comparativo do aumento percentual da porosidade inicial versus a reducéo
percentual da queda de pressédo para diametros de tubulacéo de 1, 2,3 e 4 polegadas.

€ Aumento % & AP/L (Pa) Reducgédo % AP/L
Dt =1 polegada

0,960 140,24

0,980 2,08 128,10 8,65
0,990 3,13 121,37 13,45
0,999 4,06 108,03 22,96

Dt =2 polegada

0,960 72,82

0,980 2,08 63,34 13,01
0,990 3,13 59,06 18,88
0,999 4,06 53,76 26,17

Dt =3 polegada

0,960 56,48

0,980 2,08 47,80 15,35
0,990 3,13 44,01 22,06
0,999 4,06 40,33 28,59

Dt =4 polegada

0,960 49,75

0,980 2,08 41,33 16,93
0,990 3,13 37,75 24,11
0,999 4,06 34,58 30,48

6.4-DIAMETRO DAS PARTICULAS
A Figura 6.10 mostra a evolucdo da queda de pressao em funcdo do

comprimento da tubulacdo para os diametros médios de particulas de 35, 70, 200, 500,
1500 e 5000 um e porosidade iniciais 0,96. A velocidade do gas nessa simulacdo foi de
35 m/s. O diametro da tubulacdo usado foi de 3 polegadas. A massa especifica das
particulas foi de 2620 kg/m®, a vazdo massica dos sélidos foi de 20 kg/h.
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Figura 6.10-Queda de pressdo em funcdo do comprimento da tubulacdo para didmetros
de particula de 35, 70, 200, 500, 1500 e 5000 pm. €0 = 0,96.

Pode-se verificar 0 aumento da queda de pressdo em funcdo do aumento do
didametro das particulas, como era esperado, quanto maior o didmetro das particulas
maior a queda de pressdo. Nota-se também a influéncia do comprimento de acelerag&o.
Assim um aumento na porosidade inicial do gas ira reduzir a influéncia do comprimento
de aceleracdo na queda de pressdo. Outro aspecto bastante interessante é o fato das
particulas de vidro de 35 um de didmetro apresentarem maior queda de pressdo que

aquelas de 70 pm.

A Tabela 6.4 mostra 0os aumentos percentuais da porosidade do gas e a reducao
percentual correspondente da queda de pressdo para os didmetros de particulas de 35,
70, 200, 500, 1500 e 500 um. Nesse caso a redu¢do do consumo pode chegar a
aproximadamente 19 % para o didmetro de particula de 5 mm. Ressalta —se também o
fato de se haver utilizado uma velocidade inicial do gas muito elevada, o que elevou
bastante a queda de pressdo total da tubulagéo.
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Tabela 6.4-Comparativo do aumento percentual da porosidade inicial versus a reducéo
percentual da queda de pressdo para os diametros de particulas de 35, 70, 200, 500,

1500 e 500 pm.

€0

0,960
0,980
0,990
0,999

0,960
0,980
0,990
0,999

0,960
0,980
0,990
0,999

0,960
0,980
0,990
0,999

0,960
0,980
0,990
0,999

Aumento % g

2,08
3,13
4,06

2,08
3,13
4,06

2,08
3,13
4,06

2,08
3,13
4,06

2,08
3,13
4,06

AP/L (Pa)

dp =35 pm
380,99
372,48
369,91
367,16
dp =70 pm

375,27
366,52
363,91
361,51

dp =200 pm
374,23
364,75
361,96
359,49

dp =500 pm
377,76
365,47
362,10
359,31

dp =1500 pm
392,79
369,84
363,91
359,82

Reducgédo % AP/L

2,23
2,91
3,63

2,33
3,03
3,67

2,53
3,28
3,94

2,53
3,28
3,94

5,84
7,35
8,39
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Tabela 6.4 — Continuacio.

€ Aumento % & AP/L (Pa) Reducgédo % AP/L
d, = 5000 pm
0,960 448,21
0,980 2,08 387,50 13,54
0,990 3,13 371,43 17,13
0,999 4,06 362,06 19,22

6.5-MASSA ESPECIFICA DOS SOLIDOS
A Tabela 6.5 mostra 0os aumentos percentuais da porosidade do gas e a reducao

percentual correspondente da queda de pressdo para massas especificas desolidos de
1000, 2000, 3000, 4000 e 6000 kg/m°. Os valores percentuais de queda de pressdo em
funcdo dos aumentos percentuais na porosidade foram baixos devido o fato de se haver
utilizado uma velocidade inicial do gas elevada (35 m/s).

Assim, conclui-se que a utilizacdo de um dispositivo de alimentagdo adequado,
ou seja, que possibilite que as particulas cheguem no inicio da tubulacdo (alimentagéo)
0 mais dispersas possivel (alta porosidade inicial do gas), € uma excelente forma de
reduzir a influéncia do comprimento de aceleracéo na queda de pressao.

Destaca-se aqui que a escolha de um dispositivo de alimentacdo ndo é tarefa
trivial, uma vez que cada alimentador tem caracteristicas bem distintas e também sofre
influéncias das caracteristicas das particulas e tubulacdo. Também €é na zona de
alimentacdo dos solidos que ocorre uma mudanca rapida na quantidade de movimento

que causas fortes flutuacGes de presséo e elevada perda de carga.
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Tabela 6.5-Comparativo do aumento percentual da porosidade inicial versus a reducéo
percentual da queda de pressao para massas especificas de sélidos de 1000, 2000, 3000,
4000 e 6000 kg/m3.

€ Aumento % & AP/L (Pa) Reducgédo % AP/L

ps = 1000 kg/m?

0,960 367,03

0,980 2,08 361,25 1,58

0,990 3,13 360,14 1,88

0,999 4,06 359,14 2,15
ps = 2000 kg/m?

0,960 373,40

0,980 2,08 363,77 2,58

0,990 3,13 361,32 3,23

0,999 4,06 359,21 3,80
ps = 3000 kg/m®

0,960 381,33

0,980 2,08 366,81 3,81

0,990 3,13 362,66 4,90

0,999 4,06 359,38 5,76
ps = 4000 kg/m®

0,960 391,21

0,980 2,08 370,15 5,38

0,990 3,13 364,13 6,92

0,999 4,06 359,59 8,08
ps = 6000 kg/m?

0,960 417,61

0,980 2,08 378,46 9,38

0,990 3,13 367,47 12,01

0,999 4,06 360,09 13,77
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CAPITULO 7

CONCLUSOES E SUGESTOES

Considerando os resultados e analises feitas no desenvolvimento deste trabalho

obteve-se as seguintes conclusoes:

As correlagdes estudadas de um modo geral apresentaram limitacbes na
previsdo das velocidades criticas tanto para o transporte na direcdo
horizontal como na vertical. Verificou-se uma grande dispersdao dos
resultados obtidos pelas correlagGes, evidenciando a necessidade de mais
pesquisa sobre o tema;

Apesar das dificuldades citadas, algumas correlagdes conseguem prever
com uma razoavel concordancia com os dados experimentais, assim para a
velocidade de deposicdo destacaram-se as correlacbes de RIZK (1976),
MATSUMOTO et al (1977) e CABREJOS et al, (1994).Para a velocidade
de captura destacou-se a correlacdo de KALMAN et al, 2005 apesar desta
ndo conseguir correlacionar a influencia da esfericidade. E, finalmente,para a
velocidade de chocking recomenda-se o uso das correlagdes de PUNWANI
etal. (1976), LEUNG et al (1971) e YANG (1975).

Devido a grande dispersdo das velocidades de captura calculadas com a
utilizacdo das principais correlagdes disponiveis na literatura, obtiveram-se
dados experimentais para as velocidades de particulas de areia e alumina.
Para isso desenvolveu-se metodologia de medicdo de velocidade de captura
das particulas, baseada nas metodologias de CABEJOS et al, 1992 e
KALMAN et al,2005, onde, pode-se constatar propriedades importantes
relacionadas a captura de particulas no interior de uma tubulacdo horizontal.

Dentre essas propriedades, destacam-se a existéncia de um diametro de
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particula onde a velocidade de captura é um minimo. A explicacdo para esse
fenbmeno é a ocorréncia de uma zona de transicdo entre forcas coesivas e

inerciais que ocorre no referido diametro;

Desenvolveu-se um modelo matematico para a determinacdo da velocidade
de captura, obtendo-se boa concordancia com resultados experimentais. A
influéncia da esfericidade na velocidade de captura foi inserida no modelo
matematico de forma analitica com éxito. O modelo desenvolvido conseguiu
determinar a velocidade de captura com sucesso em todas as comparacdes

com dados experimentais da literatura;

A anélise de dois modelos matematicos para a determinacdo da queda de
pressdo total em fase diluida demostrou que o modelo denominado “velar”
superestima 0 modelo denominado “velocidade relativa”. Ficou evidente
nesse estudo que esses modelos apresentam dificuldades na previsdo do
transporte pneumatico horizontal (principalmente em elevadoscarregamentos
e diametros de sélidos) de particulas ja que ambos foram modelados em uma
Unica dimensdo. Isso ocorre porque o0 peso das particulas influencia
consideravelmente a trajetdria das particulas uma vez que tal forca altera a

distribuicéo radial destas no interior da tubulagéo;

A partir da analise da sensibilidade da porosidade na queda de presséo total
do sistema, verificou-se que a porosidade inicial influencia
consideravelemente a queda de presséo total do sistema. Assim, o chute da
porosidade inicial, como dado de entrada em modelagem hidrodinamica,
com o fim de se obter a pressdo total do sistema, devera ser feita com
cautela, uma vez que ha o risco de erros significativos no projeto do sistema

de transporte pneumatico.

Para trabalhos futuros recomenda-se:

O desenvolvimento de pesquisa relacionada asvelocidades criticas
deposigéo, captura e chocking, com medicdes experimentais de cada uma
delas, inclusive analisando a influéncia da esfericidade, uma vez que esses

dados sdo muito escassos na literatura. Assim, sera possivel o
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desenvolvimento de novas correlagbes para a previsdo de tais velocidades,
suprindo, portanto essa grande deficiéncia existente;

— O desenvolvimento de modelos hidrodinamicos bidimensionais para estudos
sobre a sensibilidade das propriedades das particulas (forma, porosidade,
massa especifica, diametro) e do sistema (didmetro da tubulagdo,
comprimento de aceleracdo, rugosidade do duto, entre outras) na queda de

pressédo total do sistema;

— O estudo sobre a influéncia do sistema de alimentacdo e das regides de
curvas na estabilidade e queda de pressdo total do sistema, buscando o
desenvolvimento de condi¢Bes 6timas de opera¢do com 0 minimo consumo

de poténcia.

As aplicagdes do transporte pneumatico sdo muito vastas e englobam uma
extensa quantidade de fendmenos que coexistem nesse tipo de sistema. Assim, torna-se
necessario a realizacdo de estudos abordando os diversos aspectos do transporte em fase
diluida inclusive aquelas relacionadas a estabilidade operacional. Sé assim o completo

conhecimento e dominio desse tipo de sistemas seréo possiveis.
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APENDICE A

ANALISE DE INCERTEZA

Na analise de incerteza das medi¢cdes devem ser consideradas incertezas dos tipos A
(componente aleatério) e B (componente sistematico). Assim nos procedimentos de
determinacdo da massa especifica das particulas de areia e alumina sdo analisadas as seguintes
fontes de incertezas;

1. Balanga (escala e medidas);
2. Proveta (escala e medidas)

A figura 1.1 mostra o fluxograma para o calculo de incerteza.

Passo 1:
Descrever o
Sistema de

Medicao

b 4

Passo 2z
Calcular a
Incerteza de
cada Componente

}

Passo 3:
Calcular a
Incerteza Combinada

k

Passo 4:
Calcular a
Incertera Expandida

Passo 5:
E xpr o Resul
da Medicio

Figura A.1 - Fluxograma para o célculo de incerteza.
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No diagrama de Ishikaua (fig.A.2) séo apresentadas as fontes incerteza do sistema de

medic&o:

Balanca

Medicdes

Escala

Escala

Medicdes

Proveta

Figura A.2 - No diagrama de causa e efeito.

Sendo o desvio padréo o dado por,

171

Incertezas

(A1)

(A2)



U
Uy =1 (A.3)

onde U é a incerteza expandida declarada e k € o coeficiente de abrangéncia. Sendo a precisdo
da balanca de 0,01 g e k = 2, obteve-se com o0 uso da eq. (A.3)upaz = 0,005 g. Repetindo o
procedimento para a proveta de subdivisdo de 1 ml obteve-se, ugov1 = 0,5 ml. Calculando a
incerteza devido as medicdes (eq. A.2), obteve-se Upaz = 0,4101 g € Uprov2 = 0,1490ml.

Sendo a massa especifica dada por:

Mp A4
Pp:v (A.4)

Tem-se que:

2

0 T (20 (AS5)
AV = [a—mAmJ +[8_VAVJ :

Para obter os coeficientes de sensibilidade basta derivar a eq. (A.4) com relagdo am e
p (egs. A.6-A.7). Assim:

opp 1

_ _1 A6

‘m=7m TV (A.6)
VT2 (A7)

Substituindo m=17,6 g e V = 6,6 ml nas egs. (A.6-A.7), resulta:
Cm = 0,1500;
Cv =-0,1983.
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Determinando os componentes de incerteza pela relagéo:

_ 2 2
Cinc = Cx Ux (A.8)
Calculando a incerteza padrdo combinada atraves da equag&o:

N
uy = /iglcxizuxi2 (A9)

Assim, obteve-se a incerteza padrdo combinada uz = 0,1204

Para determinar a incerteza expandida usa-se a seguinte relacao:
Uz=ku, (A.10)

Para isso determina-se o nimero de graus de liberdade efetivos através da Equacao de
Welch-Satterwaite,

(A.11)

O célculo do coeficiente de abrangéncia é feito usando a tabela de distribuicdo t de
Student (fig. A.3) para um dado nimero de graus de liberdade efetivos e um nivel de
confianca (N.C.) estima-se o valor do coeficiente de abrangéncia.
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Student 1 Table

Degrees Confidence [ntarval
of 0% 90% 95% 98% 99%g | 99.73%

Fraedom| tes tas Lers Les Lose tases
1 3.078 6.314 12.706 31.821 63,657 235.900
2 1.BBb 2,920 4.302 6.965 925 14.207
3 1.638 2.353 3.182 4.541 5.841 9.219
4 1.533 2,132 2.776 3.747 4,604 6.620
5 1.476 2.015 2,571 3.355 4.032 5.507
=) 1.440 1,943 2.447 3.143 3,707 4,904
7 1.415 1.895 2.365 2.998 3,400 4.530
B8 1.397 1.860 2. 306 2.995 3.355 4.277
9 1.3B3 1,833 2.262 2,921 3,250 4,094
10 1.3%e 1812 2.228 2. 764 3169 1,975
11 1.363 1.796 2.201 2.718 3.106 3.850
12 1.356 1.782 2.17D 2.5391 3.055 3. 764
13 1.350 1.771 2.160 2,650 3,012 J.694
14 1.345 1.761 2.145 2.624 2,977 31.636
15 1.341 1.7583 2.131 2.402 2.947 3.584
16 1.337 1.746 2.120 2.583 2.921 3. 544
17 1.333 1.740 2.110 2,567 2.898 3.507
1B 1.330 1. 734 2.101 2.552 z.878 3.475
19 1.328 1.729 2.093 2.539 2.861 1.447
20 1.325 1.725 2.086 2.528 2.845 3.422
25 1.216 1.708 2.060 2495 2,787 3.330
30 1.31D 1,697 2.042 2.457 2,750 3.270
40 1.303 1.684 2.021 2.423 2.704 3.199
6D 1.206 1.671 2.000 2.390 2.660 3.310

Degrees of Freedam = n-1

n = # of gbservations

Figura A.3 - Tabela de distribuigéo t de Student.

Os valores calculados sdo mostrados na tabela A.1. Aqui, utilizou-se um NC de 95%.

Tabela A.1 - valores calculados do Numero de graus de liberdade efetivos e do Coeficiente de

abrangéncia

NuUmero de graus de liberdade efetivos
65
Coeficiente de abrangéncia
1,67

Finalmente, utilizando a eq. (A.10), determina-se a incerteza expandida Uz = 0,2.

Assim, a incerteza na medic&o da massa especifica da areia é (2,68+0,20) g/ml.

Repetiu-se 0 mesmo procedimento para a alumina e obteve-se uma incerteza de
(3,71%0,26) g/mP®,
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APENDICE B

ESFERICIDADE DE UMA ESFERA CUJA CALOTA

ESFERICA FOI REMOVIDA

Nesta seccdo € apresentado detalhadamente a deducdo da equacdo da esfericidade de
uma esfera cuja calota foi removida em funcao do angulo 6.

A fig. B.1 € um esquema 2-D dos elementos relacionados a determinagdo de relagdes
geométricas envolvidas no tratamento matemético visando obter uma relacdo para a

esfericidade de uma esfera cuja calota esférica foi removida.

Figura B.1 — Grandezas geomeétricas em uma esfera utilizadas para a determinacdo da
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esfericidade em funcdo do angulo 6.

Manipulando-se algebricamente os elementos da figura B.1, obtém-se a esfericidade
de uma esfera cuja calota foi removida em fung&o do angulo 6.
Sendo que,
h=R-g (B.1)

0 (B.2)
g= RCOS(E]

Substituindo a eq. (B.2) naeq. (B.1) tem-se,

3
h= R(l—cos(gjj (B3)

Sendo o volume da calota esférica dado por,

Ve :%ﬁhz(?;R—h) (B4)

Fazendo-se a substituicdo da eq. (B.3) na eq. (B.4), resulta,

V, =ZR? (LCOS@DZ (3R _ R(l_cos[ gm (B5)

Sendo o volume de uma esfera dado por,
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4 (B.6)

Fazendo a diferenca V1 entre os volumes da esfera (eq.(B.6)) e da calota esférica
(eq.(B.5)),

V, =V, -V, (B.7)

Resulta a seguinte relacao:

2 B.8
V; _dore i (1—005[QD (BR—R(l—cos[QJD (&2
3 3 2 2

Expandindo os termos e aplicando a identidade  trigonométrica

COSS Q _— 1 cosS ﬁ] + E cosS (gj z
577 5 1 5 ) obtém-se,
39] (B.9)

VA _2 R0+ 3 aRdcos £ )= L rrecos| 3
3 4 2) 12 2

Fatorando a eq.(B.9) resulta:

(B.10)
V, = 1R 8+ 9cos[gj —cos[ﬁj
12 2 2

Sendo a esfericidade dada por,

_ areasuperficial de uma esfera de volume equivalente (B.11)
area superficial da particula
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Deve-se determinar estara entdo o raio R’ que teria uma esfera com volume

V' =Vq (B.12)

Escrevendo V’ como,
4 . (B.13)

Substituindo as egs. (B.8) e (B.13) em (B.12) resulta:

2 B.14
ﬁﬂR"’—l;rRz(l—cos[QD (3R—R(1—COS[QJJJZEER‘3 (519
3 3 2 2 3

Isolando R’ e simplificando o resultado obtém-se,

R = %(2 + 3cos(g} —cos® (%Dm (B.15)

Assim, a area A’ de uma esfera com volume Vr, sera,

A =47R? (B.16)

Substituindo a eq. (B.15) em (B.16), resulta

2 213 (B.17)
A =A4r R 2+3c0s (Q) —cos® (9)
316 2 2

Sendo Ac a superficie da calota esférica dada por,
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A. =27Rh

Substituindo a eq. (B.3) em (B.18), obtém-se,

sl

Determinando k na fig. B.1,

k = Rsin (gj
2

Sendo a area de um circulo A de raio k, dada por

A =7k?

Substituindo a eq. (B.20) em (B.21), resulta
2
A= ﬂstin[gj

Sendo, a area em questdo dada por,

A, =47R*— A + A

Substituindo as egs. (B.19) e (B.21) em (B.23), obtém-se,
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A= 47R? — 27R? (1—005(%)) +7R?%sin? [gj

(B.24)

. ,( 0 0
Fazendo a substituicéo sin® (E] =1-cos’ (E] e simplificando, obtém-se a seguinte

relacéo,

2
A, = 7R?| 3+ 2COS(QJ—COS(Q)
2 2

Assim, a esfericidade (eq. B.11), sera entéo,

Substituindo as egs. (B.17) e (B.25), tem-se,

R2 9 9 2/3
4r ——| 2+3cos| — |—cos®| =
7R? (3 +2c0s (Qj —cos® (Qn
2 2

(B.25)

(B.26)

(B.27)

Aplicando algumas identidades trigonométricas e simplificando o resultado, obtém-se

a seguinte relacéo para a esfericidade,
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1/3

kT
2

Como ja era esperado, a esfericidade ndo depende do raio R, apenas do angulo 6 (ver
fig. B.1).
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APENDICE C

BALANCO DE FORGCAS EM PARTICULAS GROSSAS

Considerando um fluxo de ar passando através de uma particula de forma irregular em
repouso no fundo de um tubo horizontal,e aplicando-se um balanco de forcas nesta particula
(condicao de equilibrio), na direcdo horizontal, tem-se que:

F _F, =0 (C.1)

Aplicando-se o balango de forcas nesta particula na direcdo vertical, obtém-se:

F+F+F-F-F =0 (C.2)

Isolando a forca normal, resulta a seguinte relagéo:

F=-F-F+F +F, (C.3)

As relacGes para a forca peso e massa da particula sdo respectivamente,

Fg =m,g (C.4
e,
mp = ppvp (C5)
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Substituindo a eg. (B.10) na eq. (C.5), fazendo V, = Vr, resulta

(C.6)
m :ippﬂR3 8+9cos Qj—cos(ﬁej
P12 2 2
Fazendo a substituicdo da eq. (C.6) na eq. (C.4), tem-se,
1 6 30 (C.7)
F. =—p 7R% 8+9cos| — |-cos| =
T ( (zj (ZDQ

Sendo a forga de empuxo (F.) dada por,

F,=m.g (C.8)

Sendo a massa do fluido (m¢) obtida através da relacéo,

(C.9)
m, :ipf;rR3 8+9cos Qj—cos[ﬁej
12 2 2
Substituindo a eq. (C.9) em (C.8), resulta
(C.10)
Fe:ipfnRg’ 8+9cos Qj—cos[s—gj g
12 2 2

Por outro lado, a for¢a de Arrasto (F4) é dada por,

1 (C.11)
I:d = EnCD'A‘pprr2
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onde A, é a area projetada da particula.

Substituindo a eq. (4.35) na eq. (4.28) e isolando u(y), resulta:

1/4
T

714, 174 \0°
0.19887y(uvj

+5.5

1/4
T

U 74y 4 05
u =0.19887| ————— 2.5In
(y) ( D ] 1%

Sendo a area hachurada(As) na fig. 4.5 dada por,
A = 1g (6-sin(6))
2

e a area projetada total da particula (Ap),
Ay =R = A
Substituindo a eq. (C.13) na eq.(C.14) resulta,

1, .
A =5R (2 -6 +sin(0))

Substituindo ainda a egs. (C.15) e (C.12) na eq. (C.11), fazendo U(y) = U, obtém-se
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U 74,14 05
714, 14 0119893’( D4

F, =9,8875.10°nC,R* (27 -6 +sin(0)) p, UD—lvM 2.5In !

T

+5.5

\4

(C.16)

A eq. (C.16) possibilita o calculo da forca de arrasto em uma particula cuja forma (e
esfericidade) pode ser modificada variando-se o angulo 6. Um aspecto importante a ser
considerado éo fato de que o raio R ndo representa o raio equivalente R' da particula
considerada irregular, mas apenaso raio utilizado nas relagdes geométricas obtidas a partir de
uma esfera. Neste caso deve-se reescrever R em funcdo de R’, que neste caso é o raio que
teria uma esfera com o mesmo volume da particula irregular em questéo.

Isolando R na eq. (B.15),

R 2?7 (C.17)

o) )T

Substitui-se entdo a eq. (C.17) na eq. (C.16). Simplificando-se os termos, resulta,

718 2
0,0249nC,R* (27 — 0 +sin(6)) p,U"*v"*| 2,5In % +3.5
v'"D (C.18)

Fy = 0 213 0 473 -
(2 —cos (D (cos (j + 1] D,
2 2

De modo analogo faz-se a substituicdo da eq. (C.17) na eq. (C.7),
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F, =15 Po7 ]2,3 (8+9cos(5]—cos(

()] [=(2)

Usando algumas identidades trigonométricas e simplificando o resultado, tem-se,

g

4 :
F :§pp7rng

(C.20)

Verifica-se que na eq. (C.20), tem-se que V,=V’, ou seja, é o volume de uma esfera

com mesmo volume da particula irregular aqui considerada, o que deveras, ja era esperado.

Substitui-se ainda a eq. (C.17) na eq. (C.10). Ap6s algumas simplificagdes, resulta

4
F,=—pzR"
e 3pf g

Utilizando a relacdo de Mollingeret al(1995),

+ +\9
F=p(a’)
onde a* é dado por
ot — 1d,u.
2 v
e
Fo=ts
PV

Substituindo as egs.(C.22) e (C.23) em (C.21), resulta
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1d.u, q (C.25)
K= p[E :/ j pr2

Sendo a forga de atrito dada por,

F, = fF (C.26)

n

Substituindo a eq. (C.26) na eq. (C.1), tem-se que

F_fF =0 (C.27)

Substituindo a eq.(C.3) na eq. (C.27), resulta,

F-f(-F-F+F+F)=0 (C.28)

Fazendo a substitui¢do das egs. (C.18), (C.25),(C.21), (C.20) e (4.7) na eq. (C.28) e,
fazendo-se ainda R’ = d,’/2,0btém-se

2
7/8
6,2287.10°nCy,d,* (27 — 0 +sin(0)) p,U "V (2,5|n[0'1989yuj+5.5]

718 1/8
vD

i
2/3 4/3
2-Cos (9] cos(ej +1| D
2 2

. 2,31 N3 PN\ 3 .
1d.u. )’ 4 d 4 d 1 Ad (C.29)
‘f{‘zo’g[z y ] ”fv”gpp”[?p] g‘gpf”(fj 12 32”]‘)

As forcas de coeséo e empuxo podem ser desprezadas. Substituindo a eq. (4.35) na eq.
(C.29) e fazendo dp’ = dp,U = Uc e y = dy/2, resulta,
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7/8D 1/8
T

2
0,09943d U,
6,2287.10'3nCde2(27[—9+Sin(9))prC7/4v1/4{2,5|n[ T ]+5.5]

2/3 4/3 +
[2—003@)] (cos(gjﬂ] D, (C.30)

0,101d **'U.*%p, 1
+f[ Vo,ong 0,C289 f _Epp”dpsg =0
T
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APENDICE D

PARTICULAS FINAS (ESFERICAS E NAO ESFERICAS)

No modelo desenvolvido para a pequena particula ndo esféricaconsiderou-se o

movimento incipiente ocorrendo por rolamento (figura D.1).

y
u(y)=ky A
F |
A |
F Y
Fd
| -
]
Ld Fn 0 lFa
' YF
| Aq—zh—-— |

Figura D.1 - Vérias forcas agindo em uma Unica particula menor do que a sub-camada

viscosa.
Baseado no fato de que o mecanismo do movimento inicial de particulas finas é por

rolamento, (Kalman e Rabinovich (2009)),0 balanco de momento angular é desenvolvido
considerando-se a rotagédo do sistema de forgas em torno do ponto A. Assim, pode-se escrever:

> M, =0 (D.1)

Sendo que a forca de arrasto equivalente age no ponto Ly = dy/2 (medido a partir do
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fundo da tubulagdo) para particulas grossas e em Lq = 1,4d,/2 para particulas finas. Assim,
pode-se escrever,

d
1,4?"Fd+an—a(Fg—Fe)—aF =0 (D.2)

a

Na figura D.1, j é definido como,

j=2R-h (D.3)

Entdo, na eq. (D.2), d, pode ser substituido por j. Assim, obtém-se:

0,7jF, +kF, —k(F,—F,)—kF, =0 (D.4)

Fazendo a substituicdo da eq. (B.3) na eq. (D.3), resulta,

j= R(1+ cos[gjj (D.5)

Substituindo-se também as equacdes (D.5) e (B.20) em (D.4), obtem-se,

0 . (0 . (0 . (0
0,7R(1+COS[ED F, + RS'”[E) F, —Rsm(z)(Fg - Fe)—Rsm(Ej F,=0 (D.6)

Substituindo também equaces (4.35) em (4.27) e fazendo y = 1,4J/2, encontra-se a

seguinte relacéo,

7/4R
u(y) = 0.027685DUTV3,4(1+ cos(gjj (D.7)

T
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Substituindo ainda as equacges (D.7) e (C.15) em (4.21) tem-se,

0 2 U 74y v 2
F, =0,00039InC,R* (27 — 0 +sin (9))%[1+ cos(Ejj [W} (D.8)
4 T

Fazendo a substituicaoda equacao (C.17) na eq. (D.8), e fazendo R' =d,/2,0bteve-se,

~0,00015519nC,,d ,* (27 — 0 +sin(6)) pU ™"

v3’zﬁ[2 - cos(iDm £1+ cos@nm (D.9)

d

Usando a relacao de Molling etal (1995) (eq. C.25) e substituindo nela a equacgéo
(4.35) e, fazendo ainda p = 56,9 e q = 1,87, resulta,
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‘ (
p
D
Fs =0,7595 T oV (D.10)
14

U 74, 14 )0-5

Substituindo também a equacdo (C.17) na equacdo (D.6), chega a seguinte relacéo,
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1/3
0,55559d, (1+ Ccos (Qn F, 0,7937d _sin (9] F
2 P 2)°

O = =

(0 (0
0.7937d sin (2)( F,-F,) 0,7937dpsin (2) F,

e

(ol fesalz)]” feenl3)] fron(5)]

Finalmente, fazendo-se as substituicoes das equacdes (D.9), (D.10), (C.20), (C.21) e
(4.3) na equacao (D.11) e finalmente, substituindo a equagao (4.45) na equacgao resultante,

encontra-se a seguinte relacao,

8,6221.10°d "nC_pU"*A

Bs/3C1/3v3/2 \/D7 +
N
2 21 1309 (D.12)
1 | 06028d,"v™U ** pD 0,06614dp’D
T BEC — ~0.13229d ,79d *( p, - p)D_—zp& 0
D. 80 S
5
onde,
D=sin(6/2) (D.13)

e A, B e C sao dados pela eq. (4.47).
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APENDICE E

Alumina

ABERT
(Hm)
150
125
106
90
53
45
<45

M (peneira)

g
262

273
254
253
250
259
352

M (conjunto) g MASSA RETIDA

292
505
362
297
305
274
369

(9)
30,00

232,00
108,00
44,00
55,00
15,00
17,00
501,00

% DE MASSA
RETIDA
5,99
46,31
21,56
8,78
10,98
2,99
3,39
100,00

% DE MASSA
ACUMULADA
5,99
52,30
73,85
82,64
93,61
96,61
100,00

% DE MASSA
PASSANTE
94,01
47,70
26,15
17,36
6,39
3,39
0,00

AM

46,31
21,56
8,78
10,98
2,99

90,62

dp

137,50
115,50
98,00
71,50
49,00

109,49
dpm

AM/dp

0,34
0,19
0,09
0,15
0,06

0,83
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Massa retida (%)

050
045
040
035
030
025
020
015
010

005 -
000 -

Porcentagem de Massa Retida x Abertura de Peneira

150

125

106 90
Abertura da peneira (um)

194

..

53

45

<45



Massa (%)

100
090
080
070
060
050
040
030
020
010
000

Curva Granulométrica

\ _— — 1

\ e

//
X
\\
~__

/ L

/ \\\
150 125 106 90 53 45 <45

Abertura da peneira (um)
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Areia

ABERTURA MAS. RET.

(nm) (9)
1000 1,53
595 13,72
354 38,30
210 74,30
149 32,10
105 18,32
53 16,55
44 3,80
-44 8,96
TMAS.
RET.
207,58

% DE MASSA
RETIDA

0,74
6,61
18,45
35,79
15,46
8,83
7,97
1,83
4,32

X % MAS. RET.

100,00

% DE MASSA
ACUMULADA

0,74
7,35
25,80
61,59
77,05
85,88
93,85
95,68
100,00

% DE MASSA
PASSANTE
99,26
92,65
74,20
38,41
22,95
14,12
6,15
4,32
0,00

AM

6,61
18,45
35,79
15,46
8,83
7,97

1,83
XAM

94,95

dp

797,5
4745
282
179,5
127
79
48,5
dpm

202,70

AM/dp

0,01
0,04
0,13
0,09
0,07
0,10
0,04
Y(AM/dp)

0,47
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massa retida (%)

040
035
030
025
020
015
010
005
000

Percentual de massa retida x abertura da peneira

I e

1000

595 354 210 149 105 53 44

Abertura da peneira (um)
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Massa (%)

Curva Granulométrica

100 -
N
RN _—
\ 7 —
070 ‘\ / =05 DE MASSA ACUMULADA |
060 y |
050 >< % DE MASSA PASSANTE
040 \
030 // \\
020 v ~—
010 -~ —~—
000 ‘
0 100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000
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APENDICE F

SUB-ROTINAS DO CODIGO COMPUTACIONAL
VELLAR

a) Sub-rotina CALUT (UT, ROS, ROG, D, VIS, DP)

E usada para o calculo da velocidade terminal do gas no escoamento géas-sélido,
utilizando o fator de McCabe, quando o nimero de Reynolds é desconhecido. Sendo o
Fator de McCabe dado por:

o | 9Pt (P =Pr) E
o ° (F.1)
Mt -
onde, no codigo computacional: g =g1;p =ROG;p, =ROS;p; = VIS.
Se Kb< 3,3,
2
9-Dp(pp —ps
Ut = p( ; ) (escoamento laminar)
18-p (F2)
Se 3,3<Kb< 43,6, entéo:
0,71
01153. 90,71 . D21,14 p _ p !
Ut= — 0(43p ) (zona de transico)
Pr T Hf (F3)

199



Se 43,6<Kb< 2.360:

%
9-Dy(pp—p
Ut1,74-{ o (P f)} (escoamento turbulento)

o (F4)

No caso de Kb>2.360, o célculo ndo pode ser feito utilizando-se o Fator de McCabe.

b) Sub-rotina CAL_UP_YANG (DP, UPYH, UPYV, UGV)

Usada no célculo da porosidade e da velocidade da particula, para escoamento na
horizontal e vertical, usando o Modelo de Yang.

Porosidade:

P (F.5)

Yo
N
(F.6)
Modelo de Yang:
f, - Up? ”
—1. p i |.47
Up; = Us U{[Hz-g-D}g ] (F7)
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Porém, antes da resolucdo desta equacdo, € necessario encontrar o valor dos
coeficientes de atrito das particulas (Fp), para escoamentos na horizontal e vertical. Entdo, as
sub-rotinas CAL_FP_H e CAL_FP_V, sdo inseridas dentro desta, para efetuarem esses

célculos. Apds os calculos de fp (FPH e FPV):

f, - Up? ”
— Up. — p M |47
F=Up; Uf+UtK1+ 2-g-D}8 ] (F.8)

(F.9)

O meétodo usado para o calculo de U, é Newton-Raphson,

o1 ) F(Up:() (FlO)
Up;i ™ = Up; _W

Os calculos sdo efetuados até que seja atingido o critério de convergéncia

estabelecido que é:

‘Upl — Upi—l <0.01

Up;

(F.11)

c) Sub-rotina CAL_FP_H (EPH, FPH)

Utilizada no célculo do coeficiente de atrito das particulas no escoamento em dutos
na horizontal. E utilizada internamente pelas sub-rotinas CAL_UP_YANG e CAL_DPDL em

seus calculos.
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fo= 0,02931_38{(1_8)'(Uf/8)] |

g Jg-D (F.12)

onde, no codigo computacional: f, =FPH;e=EPH ;U =Ug.

d) Sub-rotina CAL_FP_V (EPV, UV, FPV, UT, UG)

E usada no calculo do coeficiente de atrito das particulas no escoamento em dutos na
vertical. Também utilizada internamente pelas sub-rotinas CAL_UP_YANG e CAL_DPDL

em seus calculos.

1 1 U -0,979
f,-0,0031525% (1=2)- U
( _Up

€ Us /) (F.13)

onde, no cddigo computacional adota-se f, =FPV;e=EPV;U,=UGU =UV.

e) Sub-rotina CAL_F_GAS (E, VIS, FG).

Utilizada no célculo do coeficiente de atrito para o escoamento do gas, utilizando a
Equacdo de Colebrook. A solucdo desta equacdo transcendental (FG) é encontrada através

de um lago criado com base nas equacdes abaixo.

Equacdo de Colebrook:

i:1,74-2-Iog(2-(g/D)+

NG

18,7 ] (F.14)
Re-f

Sendo:
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Enquanto:

F=A-2-log(B+C-y)-y

Determinando-se a derivada F’(y)

Usando o método de Newton-Raphson,

F(yi)
Y1 =Yk ——/—<-
k+1 k F(yk)’

Assim,

As equagdes da linha de cima entram num lago até que

erro =2 yyo <0,01

Entdo o valor do fator de atrito sera:
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(F17)
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f) Sub-rotina CAL_DPDL (THETA, UPYH, UPYV, DPDLH, DPDLYV, DPDL, FG)

E empregada no célculo da perda de carga por unidade de comprimento da mistura
gas-sélido, para escoamentos de dutos horizontais e verticais. Aqui, as sub-rotinas
CAL_FP_H e CAL_FP_V, também sdo utilizadas no calculo dos coeficientes de atrito das

particulas.
6= 0"
AP, =2 [F.p U? +f.p. (1—g) U2
h _D_[ gprUs +fopp (1-2) p]
T (F.21)
6 =90%
2
AP, = [pp (1-¢)g +pfgg]8en9+D—[fg -ps - U? +f,-pp (1-¢)- U;]
T (F.22)
onde, no codigo computacional:
AR =DPDLH =DPDLV ; f  =FPH =FPV ;U =UPYH =UPYV ;¢ = EPH =EPV .
Sendo, portanto, a perda de carga por unidade de comprimento final dada por:
AP = AP, + AP, (F.23)
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