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RESUMD

0 bagago de cana & empregado como combustivel de caldeira
nas usinas e destilarias. A existéncia potencial de grandes exce
dentes do subproduto (em torno de 30%) vem incentivando sua uti-
lizagdo como substitutive do Gleo combustivel em outros ramos in
dustriais. Para se viabilizar como tal o bagago precisa ser sg

co e compactado.

Um secador descontinuc em leito fluidizado fol construido
com o objetivo de estudar a secagem do bagago de cana. Como o ba
gaco apresenta um comportamento coesivo, em consequencia de sud
grande area especifica e alta umidade superficial, foi necessa~-
rioc o emprego de um agitador de baixa rotagdo no intericr do lei

to para permitir a fluidizagao.

Estudou-se a cinftica de secagem, verificando a influen~
cia da temperatura e vazdo do gas, das rotagbes de agitador e da
umidade inicial do bagaco. Também foi estudada a influencia das
condigbes do ar, velocidade de agitacdo e distribuigdo de tamanho

da amostra sobre a elutriagac de particulas.

Eoram determinadas equagdes cinéticas para os varios perio
dos de secagem. Uma correlagao entre os numercs de Nusselt e
Reynolds foi estabelecida para © periodo de velocidade constante,
ja que € neste periodo que ocorre a principal parte da secagenm.
As equagOes obtidas permitem a simulagao da secagem em outras
condi¢des de operagdo e podem auxiliar no proieto de um secador
continuo em leito fluidizado para o bagago de cana.
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SUMMARY

Although cane bagasse is generally utilized as a furnace
fuel by the sugar industry, excess amounts (ca 30%) are overleft.
This excess may be used to replace fuel oil in other industries,

but it is necessary to dry and compact the bagasse.

A batch fluidized bed dryer was built to study the drying
_ behaviour of cane bagasse. Since these solids are cohesive due to
their great specific area and surface moisture, it was necessary to
use a slowly rotating stirrer inside the bed to promote fluidization.

The influence of air flow rate, air temperature, stirrer
speed, and inicial moisture content of the bagasse on the drying
kinetics was studied. The influence of inlet air condition, stirver
speed, and particle size distribution on solids elutriation wWas

also investigated.

A mathematical analysis was made and equations were obtained
for the various drying perieds. As drying of the bagasse primarily
pceurs during the constant rate period, a Nusselt-Reynolds correlation
was developed for this period. These equations may be used to
simulate drying under different conditions and to help in designing

a continuous fluidized bed dryer.
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NOMENCLATURA

a = area de superficie das particulas por unidade de volume do

leito (mz/m3)

a = abertura da peneira (mm)

A = 3rea de secgao transversal do leito (mz)

AO= area do orificio do medidor de vazio (mz)

b = constante da equagao IIT.24

B.= largura do duto de entrada do ciclone {cm)

c = expoente da equagao IT1.24, calculado pela equagao I11.26 GMBI)
C = coeficiente de descarga

Cp: calor especifico do gas {(kcal/kg °C)

d = densidade do bagacgo (gfcm3)

dgy= densidade do ar (kg/m3 ou g/cma)

dg= densidade do gas (kg/m®)

d,= densidade do liquido manométrico (kgfm3}

dp= diametro das particulas retidas cntre duas peneiras consecuti
vas {mm)

3.= diametro médio das particulas de matéria-prima {m ou mm)

3.= diametro médio das particulas de elutriado (mm)

dq= densidade do sdlido (kgfm3 ou g/cma)

dgg= densidade do solido seco (kg/m*)

dgp= diametro de particula correspondente a uma eficigncia fracio
nal de recolhimento de 50% (cﬁ)

D = diametro da tubulacio de admissdo do ar (m)

= didmetro do orificio do medidor de vazde {(m)

]
Q
!

aceleracdo da gravidade (m/sz)

jrivd
1
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fluxo missico do gas (kg/m?s)

o}
1]

coeficiente de transferéncia de calor fluido-particula {kﬁuleZhGC

g
B

ou kcal/m?s0C)

ah= diferenca de altura da coluna de 1liquido manométrico {m ou ym)
k = condutibilidade térmica do g§§ {kcal/h m°C)

¥ = constante da equagao III.25

KY: coeficiente de transferéncia de massa (kg HEOXmZh AY)

L = altura do leito fixo (m)

- Lg= altura do leito fluidizado {(m)

Lpg= altura do leito nas condigdes de minima fluidizagao (m)

m = vazdo massica de ar seco (kg/min ou kg/s)

Mg= massa Umida de bagago no inicio do experimento {g)

Mg= massa seca de bagago presente no leito em qualquer instante (kg)
= massa seca acumulada de.elutriado (g}

= massa seca de bagaco no inicio do experimento (kg)

n = expoente da equagdo III.25

e
i

nimero de rotacdes do agitador (rpm)

Na= fluxo massico de agua evaporada (kgfmzh)

Nu= nimero de Nusselt

p'= peso das particulas por unidade de Area transversal do  lei
to (N/mz)

Py= pressao barométrica (mm Hg)

AP= perda de pressaoc do gas (N/mz)

r = yelacdo definida pela equagdo ITI.23

1§

Re= numero de Reynolds

t = tempo de operagdo (min ou s)

t.= tempo de infcio do periodo de velocidade de secagem decrescen
te (min)

tj= tempo de inicio do periodo de aumento na taxa de secagem {min}

tg= tempo final do periodo de aumento na taxa de secagem {(min)



ty= tempo de leitura da temperatura (min)

to= tempo de retirada de amostras {min)

if

tz= tempo de recolhimento de elutriado {(min)

temperatura do gas {°C)

#

temperatura do ambiente (°C)

T

T

To* temperatura do sdlido (°C)

T, = temperatura de bulbo Gmido do gis (°C)
T

= temperatura do gas na entrada do leito (°C ou °X)

T= temperatura do gis na saida do leito (°C)

T,= temperatura medida no segundo termopar (°0)
4 = velocidade superficial do fluidoe (m/s)
u.= velocidade do gas na entrada do ciclone (cm/s)

une= velocidade minima de fluidizagio (m/s)

volume do leito [ma)

V=

Vg= volume de:sélidos no leito (m°)
Vy= volume de vazios no leito (ms)
V = vazdo volumétrica do gas (m3{5)
??m vazio volumétrica padriao (n°/5)
V.= vazao volumétrica real (msfs)h

x = fracio de massa das particulas retida entre duas peneilras con
secutivas

X = umidade do bagaco (kg H20/kg de solido seco)

Xe= umidade critica (kg Hz0 /kg de solido seco)

Xo= umidade do elutriado (kg H,0/kg de so6lido seco)

¥o= umidade inicial do bagago (kg Hp0/kg de sdlido seco)

X*= umidade de equilibrio (kg Hp0/kg de sdlido seco)

y = expoente da equagao III.25 |

Y = umidade do gias (kg Hp0/kg ar seco}

Y. = umidade de saturacio do gas (kg H,0/kg ar seco)

Y,= umidade do gds na entrada do leito (kg H,0/kg ar seco)



s = expoente da equagao IIT.Z5

B = razio entre o diametro do orificio e o da tubulagido
e = porosidade do leito empacotado

epe= porosidade do leito fluidizado

€mf= porosidade do leito nas condigles de minima fluidizagdo

A = calor latente de vaporizagio da agua (kcal/kg)

w = viscosidade do gas {(kg/m s ou poise)
$ = esfericidade do soOlido
% = esfericidade média das particulas de matéria-prima
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CAPITULO I - INTRODUGAQ



I.1. Importancia da Utilizagio Racional do Bagago de Cana

0 crescimento acelerado dos custos de energia, em especial
a derivada de combustivel féssil, vem incrementands a necessidade
de estudos profundos na drca energética. Esta exigéncia tem incidi
do, com particular intensidade, no setor da agroindGstria canaviel
ra. A implantagfio do Programa Nacional do Alcool, a medida que vem
reforcando a ja histdrica importancia desempenhada por este setor
na eccnomia nacional, tem concorrido como um fator adicional na s
licitacdo de estudos bisicos e tecnoldgicos nesta drea. Assim pro
cessos visando a otimizacdo da obtengdo de aglicar e dlcool a par-
tir da cana, como também a utilizagao racional dos subprodutos ener

géticos, em particular o bagago, tornam-se essenciais,

0 bagago da cana é,‘na atualidade, praticamente todo utili-
zado como fonte primiria de energia nas usinas de aglcar e destila
rias de dlcool, gerando vapor e energia elétrica para consumo pré-
prio. 0 seu armazenamentc provoca problemas, jd que, tendo baixa
densidade, necessita de grande espago, além de fermentar, pols pos
sui acgticar residual e alta umidade ao sair da extragao nas moendas
{em torno de 50% em base umida). Estas dificuldades, adicionadas a
sua grande disponibilidade, fizeram com que a preocupagdc das usi-
nas e destilarias tenha sido, até recentemente, a de nao permitir
excedente deste subproduto, mesmo que isto significasse o desper-
dicio proposital da energia gerada pela sua combustao (1, 2}.

Entretanto a possibilidade de utilizagao de bagago de <cana
como substitutivo do Gleo combustivel em outros ramos industriais,
ou na co-geracao de energia elétrica (3), ou ainda o incentive a
putras aplicacoes (fertilizante natural, aglomerados para constru-
cio, insumo industrial na produgac de papel, furfural e outras subs
tincias quimicas, etc.) passa a justificar a mudanga desta situa-
¢io, com a melhoria do balango energético da agroindistria canaviei
ra podendo resultar em grandes excedentes do subprodutos. De acor-
do com Macedo (4) a otimizagdo do balango energético pode resultar,
nas usinas com destilarias anexas, em excedentes de 25% e, nas des
tilarias autonomas, de 48% da massa total de bagago produzido.



Isto & confirmado pelo relatdrio divulgade pelo Conselho
de Desenvolvimento Industrial-CDI - (1). Ele apresenta valores de
excedentes de bagago que poderiam ter sido atingidoes nas safras de
75/76 a 80/81, estimados com base em coeficientes médios de rendi
mento {280-300 kg de bagaco/ton de cana moida; 5,3 - 5.6 kg de va
por/kg de aclicar nas usinas; 5,0 kg de vapor/1 de dlcool nas des-
tilarias anexas € nas autonomas; 2,0 kg de vapor gerade/kg de ba-
gaco queimado com 50% de umidade em base uUmida) ¢ na evolugao da
quantidade de cana moida, etanol e agicar produzido nestas safras.
Estes coeficientes podem ser alcangados pelas usinas e destila-
rias convencionais pela simples melhoria do balancgo térmico, sen-
do desnecessario alteracgdes tecnoldgicas de malor vulto. Um resu-
mo dos dados apresentados encontram-se na Tabela 1. Considerando
a possibilidade de melhoramentos tecnoldgicos e operacionals (uti
lizacdo de caldeiras de alta pressio, redug2o da umidade do baga-
¢co que alimenta as caldeiras, alteragao do acionamento dos equipa
mentos mais pesados do processamento de cana para melhorar o ren-
dimento, etc.) que resultariam numa maior preodugaoc de vapor por
kg de bagaco (3,0 kg de vapor/kg de bagago} e na melhoria dos ou-
tros coeficientes, o relatdrio também apresenta projecdes do exce
dente de bagaco capaz de se obter nas proximas safras. Hstes da-

dos encontram-se na Tabela 2.

SAFRA 1975/76  1976/77 1977/78  1978/79  1979/80  1980/81

Bagaco Total :
Gerado 19,672 25,322 30.277 31.466 33.603 37.391

{1000 ton)

Demanda Tedrica

de Bagaco para _
Geracao de Vapor 17.100 21.929 25.561 23.925 22.835 20,775
(1006 ton)

Excedente Teorico
de Bagaco 2.572 3.393 4,716 7.541 10.768 10.616

(1000 ton)
Excedente Tedrico
Percentual 13,1 13.4 15,6 24.0 32,0 - 284
(%)

Tabela 1. Excedente Tebrice de bagago, safras de 1975/76 a 1980/81.



SAFRA 1983/84 1984/85 1985/86
Bagago a ser
Gerado 47.626 56.639 69.575
(1000 ton)

Demanda de ba-
gaco para gerar
vapor nas condi
coes atuais (2 36.4590 . 42.250 50.479
kg vapor/kg ba-
gago) :
{1000 ton

Demanda de baga
co para gerar
vapor em condi- :
¢Ges melhoradas 24.300 28.167 33.653
{3 kg vapor/kg
bagago)
{1000 ton)

Excedente de bg

gago nas condi- 23 5 25 4 27 4
¢oes atuals ’ ’ '

(%)

Excedente de ba-

gago nas condi- 49 9 503 51 6
coes melhoradas * s ,

(%)

Tahela 2. Excedente de bagaco previsto para as proximas safras
nas condicOes atuais e em condigoes tecnolbgicas melhoradas.

Os dados das Tabelas 1 e 2 evidenciam claramente que a me-
lhoria do balanco energético das usinas e destilarias jd poderia
ter gerado nas safras passadas, assim como podera gerar nas futu-

ras, substanciais excedentes do subproduto.

Esses excedentes podem ser significativamente aumentados
com o aprimoramento das condigoes tecnoldgicas das usinas e desti
larias. Baseado nestes dados, pode-se estimar que a implantagao
de um programa de utilizagdo energética do bagago de cana signifi
caria, hoje em dia, a economia de 3% do valor do petrdleo importa
do, considerando as atuais condigdes das usinas ¢ destilarias, po
dendo atingir, com a melhoria das condigoes tecnoldgicas, 7% das



importagoes de petrdleo {em termos de Oleo combustivel, com uma
relacdo de 5,23 ton de bagago para substituir 1 ton de &Sleo). No
perfodo de 1981/1982 a 1985/1986 isto representaria para o pals
uma economia de US$ 2,3 bilhdes, no primeiro caso, ¢ US$ 4.7 bi-

1hdes, no segundo (1).

Os dados acima evidenciam que © bagago tem na geragao de
vapor a sua aplicacio de maior importincia na atualidade, jd que
substituindo o 6leo combustivel derivado do petrdleo ele auxilia-~

va na melhoria da balancga comercial brasileira.

Trabalho realizado pela Diretoria de Engenharia da Compa-
nhia Paulista de Forga e Luz reforga esta opiniac (3}). © estudo
esclarece que ,sob o ponto de vista técnico,a co-geragac da energia
elétrica & plenamente vidvel, pois evita os inconvenientes da co-
mercializacido do bagago e pode representar a rede eletrica um ver
dadeiro estoque energético a baixe custo de operacgao. No entanto,
dada a situacde atual de excesso de disponibilidade de energia
elétrica, nfdo parece haver viabilidade economica para esta opgao,

pelo menos a curto prazo.

Assim, ainda que a possibilidade de utilizagae do bagaco
de cana como insumo industrial na producao de furfural, papel e
celulose e como insumo energético na produgdo de energia elétrica
agreguem maior valor ao subproduto (1}, os fatores conjunturais
indicam para o bagacgo o caminho de firmar-se como um substitutivo
do Gleo combustivel em outros ramos industriais. Para que 1isto
aconteca ele precisa ser beneficiado de forma que sua fermenta-
cio seja impedida e sua densidade seja aumentada, ou seja, ele pre

cisa ser seco e compactado.

I.2. Secagem do Bagago de Cana

_ 0 bagage & o residuo fibrose da cana, apbs a extragae do
agicar. Ele consiste de agua, fibras e pequenas quantidades de s§
1idos soliiveis. Sua composigde varia de acordo com a varicdade de
cana, seu grau de maturacdo, método de colheita ¢ o0 processo e a
eficiencia da extracio. Bm geral, na extrac¢@o por mocndas ele sai
com menos umidade e com maior quantidade de sdlidos soliveis,



enquanto na extragio por difusio se consegue maior eficiéncia na

extracio do agiicar, mas com um teor de umidade final maior.

Para o bagaco, resultado da extragio por moendas, pode-se

estimar a seguinte faixa de composigdo média (5):

Agua - 46 a 52%
Fibras - 43 a 52%
Sé1lidos Scliiveis - 2 a 6%
{principalmente

agicar)

As fibras sio componentes da cana, insoliveis em dgua e
formadas de celulose, pentosanas e lignina. Apesar de existirem
varios tipos de tecidos fibrosos constituintes da capa, os dois

mais importantes residuos fibrosos que ocorrem no bagaco sao:

4. o originario das células cilindricas, resistentes e de pa
rede rigida, constituintes do tecido vascular e da casca, denomi-

nado fibras verdadeiras;

b. o origindrio das células de forma irregular, de pouca re-
sisténcia e de parede fina, constituintes do parenquima, na parte

interna do caule, denominado medula {5).

Os dois tipos de residuos tem composigao quimica semelhan-
te, mas sua estrutura difere grandemente; ocorrem, de acordo com
Paturau (5) ,numa razao de massa de 2,5/1 aproximadamente de fibras

verdadeiras para medula.

0 bagago apresenta uma baixa densidade (“bulk density'} va-
riande entre 160 e 240 kg/m® para o bagago amontoado ¢ 80 a 120
kg/m® para o bagago solte (6). Sua baixa densidade implica na exi
gencia de sistemas de estocagem coberta de grandes dimensoes, e no
caso de acumulacio a descoberta facilita a sua dispersio pelo ven
to. O armazenamento com teor de umidade alto e com aclcar  resi-
dual propicia a ocorréncia de fermentag¢io. No caso de transporte
em caminhfo, o deslocamento a distincias considerdveis implica em
altos custos de transporte, dado sua baixa densidade. Considerando



estes fatores, para viabilizar-se como substitutivo do clea com-
bustivel, ele deve ser submetido a dols processos; &  secagem ¢
compactacdo. Através da secagem, pré-requisito para COmpactagoes
mais intensas, o bagago adquire maior poder caldrico por unidade
de massa, tem seu peso reduzido e livra-se da possibilidade de
fermentacio, a compactagao confere-lhe uma densidade mais alta,
viabilizando o transporte e a estocagem (7). A compactagao pode
ser obtida por briquetagem ou por peletizagdo,

0 relatdrio do CDI apresenta custos estimados do bagago
briquetado e bagage peletizado, comparativamente ao Sleo combusti
vel, segundo valores de Julho de 1981 (Tabela 3).

Combustivel Poder Caldrico Preco por Tonelada Custe de Energia
(kcal/kg) (Cr$) Bquivalente {Cr§)

Briguetes de

Bagacgo 4.200 417,00 992,86
Pelets de 5
Bagaco 3.800 425,00 - 1.118.42

Oleo Combus-
tivel 1¢.0006 20,000,00 200,600,900

Tabela-3. Comparagdo de Custos para bagago e dleo combustivel.

Logo o beneficiamentc do bagago pode viabiliza-lo COMO
substitutive do oleo combustivel em outros ramos industriais.

Considerando a secagem do bagago, © insumo energético mais
adequado para a redugdo de sua umidade parece ser ©0s gases quentes
provenientes das chaminés das caldeiras. No entanto, numa unidade
industrial que possua economizadores, pré-aquecedores, etc. para
sumentar a eficiéncia de suas caldeiras, a secagem do bagaco ira
exatamente competir com as vantagens oferecidas por aqueles equi-
pamentos. Considerando que, do ponto de vista da eficacia na recuy
peragdo energética, ndo ha diferenga significativa entre a seca

gem e o emprego de economizadores e pré-aquecedores, € gue nao
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existe maior dificuldade técnica na combustio do bagago Gmido
(com umidade menor ou igual a 50% em base Umida), o emprego  dos
gases de chaminé na secagem deve ser analizada a luz do Dbalango
energético global de cada usina, nao se constituindo sempre no me
ihor caminho (8,9). Entretanto, tomando como base a tendencia de
aumento do excedente do subproduto, e a necessidade do beneficia-
mente para que esse excedente tenha viabilidade como substitutivo
do 8lec combustivel, a utilizacBo dos gases de chaminé na sccagem
ganha outra dimensao. Neste caso & possivel o usc combinado dos
economizadores e pré-aquecedores de ar com secadores de bagago co
mo forma de recuperacao do calor sensivel dos gases de chaminé,
atendendo também # necessidade de beneficiamento do  subproduto
excedente. O efeito da secagem no poder caldorico pode ser observa
do na Tabela 4, que deixa claro o acentuado aumento do calor libe

rado pela combustdo com a redugdo da umidade.

Umidade Poder Calorico
(% b.u.) (kcal/kg)

60 ' 1329

50 1814

40 2299

30 2783

20 37268

15 3510

10 3753

Tabela 4. Efeito da secagem no poder calorico do bagago.

Existem antecedentes da secagem de bagago de cana empregan
do os gases de chaminé. Os principais tipos de secadores utiliza-~
dos sio o de tambor rotativeo e o de transporte pneumatico. Uma
avatiacio critica dos diferentes tipos de secadores foi realizada
por Maranhao (10). Recentemente, juntamente com a instalacdo dos
primeiros secadores de bagago no Brasil, tem-se realizado esfor
cos no sentido de se desenvolver uma tecnologia nacional na drea
(11). A alternativa mais estudada e empregada tem sido & sccagem
pneumdtica, que requer consumo elevado de energia elétrica, na or
dem de 4 a & cvh/ton de bagaco (12}, para a circulagao dos gases
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quentes e movimentagio dos solidos. Ainda que a secagem em trans-
porte pneumdtico resulte em clevadas taxas de transferencia de ca
lor e massa, as vazdes normalmente empregadas dos gases de chami-
né sioc altas, produzindo uma recuperagao nem sempre eficiente do
calor sensivel dos gases. Massarani e colaboradores (12,13,14), em
estudos em realizacio, vem procurando desenvolver um secador em
jeito deslizante, com o bagago deslocando-se por gravidade e o
gds de secagem percolande o leito na diregao normal & do escoamen
to do s6lido. Como neste protdétipo o gds escoa com baixa pressao,
com o stlido deslocando-se por gravidade, o0 consumo de energia elé-
trica & minimizado; ne entanto, deve-se esperar taxas de transfe-
réncia de calor e massa baixas, o que implicard na necessidade de
projetar secadores de dimensoes grandes para sSe processar quanti
dades razoaveis de bagaco Umido. Considerando estes fatores a,uti
lizacdo da fluidizagdo na secagem do bagago parece interessante,
por garantir altas taxas de transferencia de calor e massa com mg
nor consumo de energia de ventilacdo em relagio a secagem preumi-
tica. [ uma alternativa que pode melhorar a recuperagao da ener-
gia térmica dos gases de chaminé e minimizar o consumo de energia

elétrica.

1.3, Secagem em Leito Fluidizado

A secagem envolve o processo simultdneo de transferéncia
de calor e de massa. Em geral o calor & suprido pelo gids, que tam
bém arrasta a umidade evaporada. Neste caso a taxa global de seca
gem & controlada pela resisténcia a transferéncia de calor e mas-

sa na fase gasosa ou pela resisténcia ao transporte na fase soli-
da.

Se no inicio da secagem o sdlide estiver fimido, sua super-
ficie estard coberta com uma fina pelicula de liquido, constitui-
da de umidade niio ligada. Esse 1iquido absorvera calor do gis de
secagem e se evaporard. Mantendo-se constante a temperatura, umi-
dade e velocidade de entrada do gas, a evaporagao de igua se dard
na mesma taxa da transferéncia de calor para a superficie do 50~
1ido, enquanto esta se mantiver saturada de 1iquido. A superficie
do sélido e sua pelicula de 1fquido atingird e se manterd numa tem
peratura de equilibric, a temperatura de bulbo umido do
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gis, até o final deste periodo. Bste & denominado de periodo de ta

xa de secagem constante. A scguinte relagao se aplica:

Ny = ky (Yqu) (1.1}
onde: NA = fluxoe missico (kg/mzh)
Ky = coeficiente de transferéncia de massa (kgHZOﬂmfAY)

Y = umidade do gds (kgf%ofkg ar seco)

Y, = umidade de saturagdo do gas (kg H,0’kg ar seco)

Como todo o calor transferido é empregado na evaporacgio da

dgua, o fluxo de secagem pode $er eXpresso por:

h (T-Ty)
NA = (I'Z)
A
- 2
onde: h = coeficiente de transfereéencia de calor (kcal/hm °C)
T = temperatura do gdas (°C)

B

Ty temperatura de bulbo Gmido do gas (OC)

o ) kcal
calor latente de vaporizacgao da agua a Ty (—ng)

Tt
i

Neste periodo a taxa global de secagem €& controlada pela

resistencia na fase gasosa (15, 16}.

Com o prosseguimento da secagem atinge-se o conteudo criti-
co de umidade. O liquido que se encontra no interior do sdlido nao
mais consegue atingir sua superficie tdo rapidamente quanto ocorre
a evaporacado; a superficie, portanto, nac se encontra mais satura-
da, A temperatura da superficie do solido eleva-se ¢ a taxa de se-
cagem comeca a decrescer. Este € o periodo de taxa de secagem de-
crescente. O controle &€ realizado pela resisténcia ao transporte
na fase sélida. A umidade critica depende da natureza do s01ido e
das condigdes de secagem. A secagem pode prosseguir até gue se atin
ja a umidade de equilibrio (15, 16).
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Uma tipica curva de secagem, mostrando os periodos existen

tes, encontra-se na Figura 1.

t {mind

Figura 1. Curva tipica de secagem.

0 periodo inicial é o de ajuste do sistema, com o0 solide
aquecendo-se [AB) ou resfriando-se {A'B) até atingir a temperatu-
ra de bulbo Gmido. BC & o periodo de taxa de secagem
constante e CD o periodo de taxa de secagem decrescente. X* & a

umidade de equilibrio (15}.

Em leito fluidizado, o mecanismo de secagenm & semelhante ao
anteriormente apresentado. A aplicagao de filuidizacao na secagem
de s6lidos tem sido muito estudada nos anos rvecentes, dande ori
gem a um conjunto de publicagbes que merecem destaque. Yamada (17)
estudou a secagem, com posterior torrefagao e salga, de sementes
de sésamo num leito que possuia um agitador com varias pas. Obser
vou aumento na taxa de secagem quando utilizou valores altos de
rotacao {591 e 980 rpm} em comparacio com a taxa de secagem éem
leito sem agitagao. Brunello (18) estudou a secagem de s30Ygo, COm
snfase na transferéncia de calor. A correlagao obtida entre © na-
mero de Nusselt e o nimero de Reynolds apresenta constante de va-

lor menor que o citado por Kunii (19).

Na seccagem de s6lidos de grande diametro, tem-se estudado
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a aplicacio de leito fluidizado centrifugo, consistinde basicamen
te de um cilindro perfurade, com rotacgac perto de 1000rpm e que
permite trabalhar com velocidades de gas muitc malores. Dste equi
pamento foi utilizado por Farkas e colaboradores {20 - 22) para a
secagem de arroz pré-cozido e por Cannon (23) para a secagem de
cebola, repolho, cencura e cogumelos picados. Uma outra opgao pa-
ra produtos de grande diametro € o leito vibro-fluidizado (24), no
qual se produz movimentagdo das particulas por vibragac, podendo-
~se utilizar velocidades menores do gas. Finzer {(25) féz estudo

comparativo da secagem de fatias de cebola em leito estdtico e en
leito vibro-fluidizado, e analisou a influencia da intensidade e
da amplitude da vibragdo na velocidade de secagem. Fito e Sanz {26~
28) estudaram a secagem de farelo de arroz em leito vibro-fluidi-
zado, determinando a perda de carga, velocidade minima de fluidi-
zacao, temperatura e umidade, e correlacionando a velocidade de

secagem em funcdo destas variaveis.

A aplicacdo do leito fuidizado na secagem dos solidos apre
senta, em alguns casos, particularidades que merecem destaque den
tro da teoria geral de fluidizac@o (Apendice 1). A secagem provo-
ca mudangas de densidade e/ou volume das particulas. Estas inci-
dem diretamente nas condicgdes de fluidizagdo, vois tendem a redu-
zir a velocidade minima necessdria para manter o leito fluidizado
e também a velocidade de arraste das particulas. Ocorre, assim, mo
dificacdo continua da faixa de velocidades de fluidizagao (faixa
situada entre a minima de fluidizagdo e a de arraste), implicando,
se é desejado evitar a elutriagdo de particulas, na necessidade
de controle da velocidade do fluide (29). Se a velocidade € manti
da constante ocorre maior formacio de bolhas e canais, a agita-
cio torna-se mais violenta, os solidos movem-se mals vigorosamen-
te e uma quantidade cada vez maior de finos & elutriada a medida
que a secagem prossegue, num efeito semelhante a um leito fluidi-
zado, com particulas de propriedades constantes, que tenha a velo-

cidade do gas continuamente aumentada.

Laul e Giradkar (30) estudaram a influéncia da umidade
na velocidade minima de fluidizagdo de pimentas inteiras e pica-
das. Obtiveram como resultado que a velocidade minima de fluidiza
c3o se mantinha praticamente constante até umidades em torno  de
1,35 em base seca, a partir dao qual ela aumentava com a umidade.



Arai e colaboradores {31} também estudaram esta interrelagao, ohser
vando, tanto em materials porosos como em nio poreosos, tendencia
de aumento da velocidade minima de fluidizagdo com a umidade; no
entanto obtiveram, que no caso de materiais porosos, a dependen~
cia era pequena até que a umidade das particulas atingisse um va-
lor consideravelmente alto, a partir do qual a velocidade minima
de fluidizacio crescia rapidamente com a umidade. Segundo Arai 1is
to vem indicar que a baixa qualidade da fluidizacao dos produtos
porosos & provocada principalmente pela umidade aderente a super-
ficie das particulas. Quando, além disso, estas particulas apre-
sentam grande area especifica, a umidade superficial atua como um
forte agente coesivo, dificultando e chegando mesme a impedir a
fluidizacdo. £ o caso do bagago de cana. Comportamento semelhante
ja foi observade na fluidizagao de farinha de trigo, gque pode ser
considerado um material representativo de um grupo de pos finos
que se apresentam muito coesivos, nao podendo ser fluidizados pe~-
la técnica usual. A solugao encontrada neste casoc, por Brekken e
colaboradores (32}, foi o emprego de um agitador de baixa rotagao
logo acima do distribuidor de gds, originandc uma nova versao do
1eito fluidizado: o leito agito-fluidizado. A agitagao tornou pos
sivel a fluidizacdo. Sem ela, a farinha se aglomerava, formavam-
-se canais de escoamento praﬁnﬁncialck)gﬁs, e este passava sem flui-
dizar as particulas. Com o agitador os canais de ghs formados eram
quebrados, as particulas eram distribuidas no escoamento do gas,

ocorrendo a fluidizagao.

Brekken obteve um estado de fluidizagao coesiva com ryota-
cSes do agitador tdo baixas quanto 13 rpm. Um pequeno aumento das
rotacbes, atingindo-se 25 rpm, melhorava a fiuidizacgao, a partir
do que as caracteristicas do leito tornavam-se praticamente inde-
pendentes de novos aumentos. Assim, a partir de 25 rpm, a veloci-
dade necessiria para a minima fluidizagdao ¢ a perda de carga no
leito eram independentes das rotagoes, enquanto a expansio do lei
to era muito pequena com o aumento de seu valor. Estudando a inter
relagioc entre o torque aplicade pelo agitador ¢ a velocidade do
gids, encontrou que, em leito fixo, o torque diminuia rapidamente
com o aumento da velocidade do gds, e que,com o inicio da fluidi-
zacao,o torque tendia a um valor minimo, sendo praticamente inde
pendente de novos aumentos na velocidade. Brekken utilizou um gré
fico do torque em fungdo de velocidade do gas para determinar a
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velocidade minima de fluidizagio, sugerindo-o como um método alter
nativo noS ©asos em que o processo convencional {grafico perda
de carga no leito em fungio da velocidade do gas) se mostre inade
quado, em sistemas agito-fluidizados. Outra caracteristica impor-
tante obtida por Brekken fol a baixa poténcia requerida para a agi

tagdo do leito fluidizado.

Um conhecimento adicional sobre a natureza deste tipo de
leito fluidizado & dado pelo exame dos resultados de Brekken quan
to & queda de press@o adimensional {(que ¢ a razao da perda de car
ga no leito para o peso das particulas por unidade de ares de sec
cdo transversal). Para leitos idealmente fluidizados a perda de
carga adimensional & igual a 1; no leito da farinha foram obtidos
valores consideravelmente menores que a unidade {de 0,77 a 0,85).
Isto indica que o leito nido estava completamente suportado  pelo
gds, estande apoiado, em parte, nas paredes ou no distribuidor; o
leito possuia certa estrutura, tendo uma fiuidez menor que um ledl
to filuidizado normal. A perda de carga adimensional aumentava Com
a altura do leito, indicando melhor fluidizagdo e maior circula-

cio de solidos em leitos mais fundos.

Para obter uma base de comparacgio destes resultados Brekken
realizou experimentos com amido de milho, com uma mistura de fari
nha de trige e um antiaglomerante (Hi~Sil 233) e com um material
nic coesivo {resina de polietilenoc em pé - microtene MN701}. Para
o amido de milho obteve uma perda de carga adimensional de 0,51 e
aotou uma resisténcia maior @ agitacdo, indicando ser este um lei-
to com coesividade maior que a farinha. A mistura conseguiu flui-
dizar bem sem agitagdo na maioria das condig¢Ges, ainda que a bai-
xas velocidades do gas e leito de pouca altura ocorresse tendén-
cia 2 formacao de canais; neste {iitimo caso a agitagao melhorava
a fluidizac¢Bo. Isto vem indicar que o antiaglomerante funcionou, re
duzindo a coesividade das particulas e permitindo a fluidizagao.
No caso do material nao coesivo a perda de carga adimensional obti
da foi de 0,94, indicando que o peso do leitoc estava praticamente
todo sustentado pelo escoamento do gds. Para este 4ltimo material as
caracteristicas da fluidizagdo mostraram-se independentes da agi
tagdo. 0 valor minimo de torque necessiario para agitar o leito
fluidizado de material nao coesive foi bem menor do que © “valor
para a farinha e o amido, indicando uma resisténcia muito menor



15

oferecida pelo material; isto rambém ocorreuy com a mistura fari-
nha-antiaglomerante. Estudando as taxas de elutriagio ({porcenta-
gem de massa arrastada pelo escoamento do gas por unidade de tempo) das
particulas de farinha e de mistura, Brekken observou que sao inde
pendentes do nimero de rotagdes, desde que o leito esteja fluidi-
zado adequadamente. Encontrou ainda que a taxa de elutriagio & bem.
menor para a farinha do que para a mistura, assim come seu valor
aumenta com o crescimento da velocidade do gas mais vagarcosamente
no primeiro caso do que no segundo; ¢ mais uma indicagao de dife-

renga de coesividade dos materiais.

Em uma segunda etapa de seu estudo, Brekken analisou a mis
tura e circulacio de solidos num leito agito-fluidizado de fari-
nha {33). Apos colocar tracadores ({sais de cobalto, manganés e co
bre} no topo do leito, retirava amostras do fundeo, proximo ac dis
tribuidor, para analisar a variagdo da concentragdo de tragadores
em funcidc do tempo. Observou que a concentragao de tracadores no
fundo do leito era zero inicialmente e que apds um pequeno inter-
valo de fluidizagdo ela aumentava rapidamente, tendendo a um va-
lor limite. Bntretanto, mesmo apbs longo tempo de fluidizagao, as
" concentragbes de tragadores variaram de amostra a amostra, circun
dando este valor médio; isto indica gue o leito analisado nao se
comportava como uma mistura perfeita. Baseando-se nos dados obti-
dos, Brekken desenvolveu um modelo para mistura em leito fluidiza
do de substancias coesivas, onde considera que a subida de s&lidos
através do leito & praticamente instantBnea, enquanto a descida exi
ge certo intervalo de tempo. Estas consideragbes sao confirmadas
por Kunii {19}, que diz existir um movimento definido de subida e
descida dos sélidos no leito, sendo o primeiro rapido e o segundo
relativamente lento. Segundo Brekken a elevagdc da velocidade do
gis e das rotagdes do agitador provoca uma redugdo do tempo mini-
mo necessario para se atingir uma mistura relativamente homogenea,
assim como um aumento da homogeneidade da mistura final. A adigdo
de antiaglomerante (Hi-Si1 233) também eleva a capacidade de mis-

tura do sistema.

Mais recentemente Nielsen (34}, utilizando um sistema seme
lhante ao de Brekken, mas com melhoramentos nas técnicas de deter
minacio experimental, estudou a mistura e circulagde de solidos
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em leitoc de farinha. A maioriz de seus resultados sao analogos aos
de Brekken, conflitando-se num ponto: Nielsen observou que, se as
rotacdes do agitador sio suficientes para evitar a canalizagao e
permitir a fluidizagdo, o aumento de seu valor nao afeta a capaci
dade de mistura de leito. O fato de Brekken ter utilizado leitos
com pouca altura torna-os mais sensiveis A& variagio do nlUmero de
rotacbes do agitador. Tomando amostras a varias alturas do leito
Nielsen constatou que a relativa homogeneidade que se observa nas
amostras retiradas do fundo do leito se reproduzem em todo seu
comprimento,, indicando que todo o leito atinge aquele grau de mis
tura, sem nenhuma segregacgao significativa dos tragadores quanto
a posigdo vertical. Verificou ainda que os leitos de farinha em~
pregados nao tinham uma transigdo direta do leito fixo para o lel
to fluidizado, ocorrendo um estado intermediario, onde existiam
partes do leito que estavam fluidizadas e partes que nic. A velo-
cidades maiores que duas vezes a de minima fluidizagao este esta
do era ultrapassado, atingindo-se uma mistura adequada do leito.
Quanto a circulagdo dos sGlidos observou que as particulas proxi-
mas a parede e ao centro do leito moviam-se para baixo lentamente,
enquanto pequenas quantidades de farinha eram levadas a superfi-
cie, rapidamente, por bolhas de gds. A adicac de antiaglomerante
{Cab-0~3il) reduzia a velocidade minima de fluidizacao e aumenta-
va significativamente a velocidade de circulacio dos solidos, além

de torni-la mais dependente da velocidade do gas.

Nota-se que a coesividade <do material, além de dificultar
a filuidizacio, exigindo o emprego de um agitador, interfere nas
caracteristicas fluodinamicas do leito, aumentande a velocidade
minima de fluidizacdo, provocando uma perda de carga adimensional
bem menor que a unidade, e, principalmente, prejudicando a circu-
lacdo e movimentagBo dos solidos. Estes fatores vao interferir

nas taxas de transferéencia de calor e massa.

Com relacdo a transferencia de calor entre as particulas e
as paredes do leito,Baerns {em Nazemi(35)) procurou estudd-1a para sélidos
finos e grossos, todos de materials que nioc necessitam de agita-
cdo para fluidizar. Observou que a medida que o tamanho das parti
culas era reduzido o coeficiente de transferéncia de calor aumen
tava, atingia um valor miximo e entao diminuia. O decréscimo nas
taxas de transferdncia de calor ocorria na regifio onde as forgas
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de adesfo entre as particulas (forgas de Van der Waals) afctavam a
qualidade da fiuidizagdo; isto acontecia para tamanhos menores que
50u, provocando aglomeragdo e canalizagdo na fluidizagao. Mais re
centemente, Williams (em Nazemi{35)) achou que o efeito das forcas interparti
culares na transferéncia de calor pode ser, aparentemente, evitado
pela agitacdo mecanica do centro do leito. Quando o <centro do
leito era agitado, o coeficiente de transferencia de calor nas con
dicbes de minima fluidizagldo aumentava enquanto o diametro das bo
i1inhas de vidro era reduzido de 120 a 30u. No entanto, sem agitagao,
o coeficiente de transferéncia de calor era menor para as particu-~
las de 30u que para as de 80u, mostrando o efeito da coesividade.

Considerando estes resultados obtidos por Baerns ¢ Williams,
Nazemi {(35) trabalhou com um sistema similar ao de Brekken, procu-
rando estudar a transferéncia de calor particula-parede em leitos
fluidizados de farinha e amido de mitho. Quanto as caracteristi-
cas da fluidizacdo, obteve resultados semelhantes aos de Brekken
(33) e Nielsen (34): a queda de pressao adimensional tinha valor
consideravelmente menor que 1 (0,77 a 0,85 para a farinha ¢ 0,62 a
0,82 para o amido), e atingia um valor maximo constante para velo-
cidades um pouco maiores que a de minima fluidizagao; os parametros
de fluidizacio ndo eram afetados de forma visivel pela velocidade
de agitagdo na faixa de 25 a 100 rpm; em baixas velocidades do gas
o movimento relative entre as particulas era muitc pequeno, con
os sdlidos aparentemente descendo o leito préximo a parede comno
uma massa coesa, enquanto a velocidades malores o movimento rela-
tivo entre as particulas aumentava; a adigao de antiaglomerante
permitia a fiuidizaglo sem agitagdo, melhorava a movimentagao das
particulas e a fluidizagdo em geral, reduzindo significativamente
a3 velocidade minima de fluidizagao. Quanto a2 transferéncia de ca-
lor ele determinou os coeficientes de pelicula entre o leito e as
paredes da coluna. Os valores dos coeficientes para produtos coesi
vos (farinha, dp=5u, e amido, dp=6u) foram menores que 0s para 50~
iidos nao coesivos com maior tamanho {bolinhas de vidro, 3p=108u],
Isto ocorreu devide a menor mobilidade dos materiais finamente di-
vididos, em consegliéncia das forgas de atragao entre as particu-
las; a incorporacdo de antiaglomerante reduziu estas forgas, melho
rando a fluidez da farinha, ¢ que vresultou em grande aumento
do coeficiente de pelicula, obtendo-se a maior taxa de transferen-
cia de calor. Embora fosse necessdrio a agitagao dos materiais
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coesiveos para iniclar e manter a fluidizacao, & taxa de troca de
calor nao foi afetada pelas rotagOes numa faixa de 25 a 100 rpm.
Isto parece indicar que o principal efeito du agitagao empregada
era prevenir a canalizagao do gas. 0s coeficientes de pelicula
obtidos aumentaram com a elevacio da velocidade do gas quando o0s .
materiais empregados foram farinha e amido; no caso da mistura fa
rinha-antiaglomerante {1% om massa de Cab-0-5i1)} » coeficiente de
pelicula era pouce afetado por mudangas na velocidade do gds. Es-
tes resultados parecem indicar que o fator limitante a troca de
calor sio as forgas coesivas entre as particulas, e que estas SA0
reduzidas com o aumento da velocidade do gas, melhorando a mistu-
ra ¢ portanto o coeficiente de transferéncia de calor de mate-

riais como a farinha e o amido.



CAPITULO I1 -~ DESENVOLVIMENTO EXPERIMENTAL
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I1.1 ~ Descricdao do Egquipamento utilizado

Para o.desenvolvimento da pesquisa foi construldo um seca
dor de leito fluidizado, constituido das seguintes partes (Figura
2):

A) Leito: uma coluna de 1,14m de altura e secgao circular
com diametro de 14,2 cm. Ela pode ser dividida em duas partes: a
superior, com 1,0 m de ccmprimento, & de vidro pirex e a base, com
14,3 cm de altura, & metalica. A parte metdlica permitiu a incorpo
racde de um dispositivo (Figura 3) para colher as amostras de baga
¢o ao longo de cada experimento. Ele & similar a uma seringa, com
o émbolo fixo 3 base metalica da coluna e o pistac com  movimento
livre. O pistdo & bem ajustado ao embolo, de forma a evitar saida
do gis de secagem, quando fechado. 0 pistao possui uma pequena aber
tura proxima & sua extremidade; ao ser introduzido na coluna, cana
liza-se um pouco do gds que arrasta a amostra para o exterior, on-

de & coletada.

As dimensdes escolhidas para a coluna sao adequadas para o
estudo em questio, considerando que ele esta restrito a operagdes
em escala de laboratdrio e considerando as caracteristicas do ma-
terial a ser seco. O bagaco apresenta grande dispersao de tamanhos,
com grande guantidade de particulas finas presentes, as quais 540
facilmente arrastadas pela vazdo de ar necessaria para fluidizar a
amostra. Uma coluna longa reduz a taxa de elutriagao, aumentande o

tempo de residéncia dos finos no secador.

B} Distribuidor: ligado & parte inferior da coluna, por
meio de flanges metdlicas, encontra-se o distribuidor de ar. Sua
funcio & permitir a maior homogeneidade possivel do escoamento de
gis na secgdo do leito. Para que issoc ocorra € necessario que a
queda de pressao através do distribuidor seja suficientemente gran
de de forma a vencer a resisténcia propria do gas ao rearranjo do
seu escoamento. A distribuigie do ar, sendo boa, auxilia a evitar
formacdo de canais e ''slugging", e com isso melhora © éontatobgﬁs-

s81ido e as taxas de transferéncia.
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Figura 2. Esquema do equipamento utilizado.
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Figura 3. Esquema detalhado da parte
inferior do leito,

Notacglo das Figuras 2 ¢ 3

a. tomador de amostras; b. distri
buidor; c¢. ventilador; d. valvu-
la reguladora da vazdo; e. medi—
dor de orificio; f£. aquecedor elé
trico deo gis; g. colmeia; h. ter-
mopares de entrada e saida do lei-
to: 1. agitador; j. tomadas de
pressaéo; k. ciclone.



Com esse objetive foi montado um distribuidor consistindo
de duas placas metdlicas perfuradas (com cerca de 330 furos  de
2,1 mm de diametro, arranjo quadrado e 7,0 mm entre os <entros dos
furos) situadas a uma distancia de 4,5 cm entre si e unidas poT
fianges. As duas placas foram recobertas, em sua parte interna,com
uma malha de bronze de 100 mesh; com isso se possibilitaria a in-
clusio, entre as placas, de materiais sélidos de diferentes granu-
lometrias (areia), produzindo distribuidores de variadas porosida-
des. Isto nio foi necessario, ja que o distribuidor, sem nenhum ma
terial solido no seu interior, garantia uma distribuicao satisfaté
ria do escoamento de ar. Foi instalada uma colmeia logo abaixo deo
distribuidor com o objetivo de diminuir o efeito da curva de 500

que o ar fazia antes de atingir o leito.

C) Ciclone: 3 parte superior da coluna fol ligado um ciclo-
ne, construide em PVC, para recolher as particulas menores do baga
¢o, arrastadas pelo escoamento de gds. Em sua parte inferior o ciclone
possui uma valvula borboleta para regular ou blogquear a saida dos
finos. Com o recolhimento das particulas determinava-se a Massa
do elutriado em funcdo do tempo. O ciclone foi adequadamente dimen
sionado para permitir o recolhimento de todo © elutriado {Apéndi-

ce 2).

D) Ventilador e medidor de vazao: a movimentacao do gasatra
vés do secador era produzida por um ventilador centrifugo com mo-
tor de 7,5 hp e 1700 rpm. Uma tubulacao de & m de comprimento e
15 em de didmetro liga o ventilador ao leito. Na saida do ventila~-
dor foi instalada uma valvula gaveta para a Tegulagenm de vazao do
gis. A determinagio da vazdo do ar fol feita por um medidor de ori
ficio (36,37), instalado entre o ventilador e o sistema de aqueci-

mento {Apeéndice 3}.

E)} Sistema de aquecimento: o ar ambiente, succionado pelo
ventilador, era aquecido eletricamente por um sistema composto de
tris resisténcias independentes, instaladas no interior da tubula-
cdo um pouco antes da curva de 900 gue antecede a entradado leito.
As resisténcias sko de fio de niquel-cromo de resistividade
2,122 a/m de 30 m de comprimento cada uma.Alcangava-se a temperatu
ra desejada aproximando-se de seu valor (ajuste grosso)pela ligagio de



23

nenhuma, uma ou duas resistencias, conforme a temperatura requeri-
da, diretamente 3 corrente elétrica (110 ou 220V) e pela ligagdo de
outra resisténcia a corrente por intermédio de um regulador de vol
tagem (Variac), que dava o ajuste fino.

F) Sistema agitador-raspador: nos primeiros testes experi-~
mentais realizados ndo se conseguiu a fluidizacdo do bagago, pois
este se aglomerava nos cantos do leito e formavam-se canais por on
de o gas fluia preferencialmente. Comportamento semclhante ja foi
observado no estudo da fluidizacgado de farinha e amido (32, 33, 34,
35). No caso do bagago este comportamento é agravado pela alta umi
dade, devido ao efeito coesivo da umidade superficial (31). Para a
resolugao deste problema optou-se por empregar a solugde encontra-
da para a adequada fluidizagsdo da farinha e do amido, ou seja, a
inclusao de um agitador de baixa rotagao junto ao distribuidor.

Foram testados vidrios tipos de agitador. Agitador comuma sd
pa, com duas e com tres pas situadas a pequena distancia entre si
e no mesmo plano. No entanto, o agitador que permitiu amelhor fluji
dizagdoc e maior desagregacdo do bagago era constituido de 3 pas
soldadas ao seu eixo, com 2,7 ¢m de distancia entre si e formando
angulo de 45° sequencialmente. A pa mais prdxima do fundo do leito
foi colocada a 0,5 cm do distribuidor. A opgaoc por este  agitador
foi realizada ap0s a comparagao visual da qualidade da fluidizagdo

e mistura conseguida com cada um.

Resolvido o problema da fluidizacao, explicitou-se cutra
dificuldade. O bagago fluidizado, quando era arrastado para a fase
diluida pelos jatos de ar, aderia ds paredes da coluna de pirex,
confirmando sua coesividade. Num equipamento de laboratério, compe
guenas dimensdes, hd uma relacdo de grande area por unidade de vo-
lume, consequentemente, a quantidade de bagago retida torna-se im-
portante. Isto poderia comprometer os resultados experimentais. Re
solveu-se adaptar um raspador ao sistema de agitag@o. Foi construi
do com uma barra de metal fina ¢ longa, soldada no eixo do agita~-
dor, e com uma tira de borracha flexivel colada em toda a sua ex-
tensdo, a qual fazia o contato com a superficie interna da coluna,
Assim na mesma rotagdc do agitador, o raspador limpava as paredes
internas do secador, impedindo o actmulo de bagago na  superficie
da coluna; este bagago retornava a fase densa do leito. 0 sistema
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agitador-raspador era movimentado por um motor de velocidade regu-

livel com 98 W de poténcia ¢ minimo de 40 rpm.

Para a determinacio das temperaturas do gds instalaram-se
termopares de cobre-constantan; um logo abaixo do distribuidor de
gas, destinado 4 determinagio da temperatura de entrada do ar ne

leito, e outre logo acima da fase densa para a leitura da tempera-
tura de saida. Num leito fluidizade com transferéncia de calor en-
tre as particulas e o gids, as temperaturas dos sOlidos e do flui-
do normalmente ndo sao as mesmas; como ¢ segundo sensor foi insta-
lado logo acima da fase densa, ele acabava entrando em contato com
o s6lido e com o filuido. Deve, entao, registrar uma temperatura de
compromisso entre o ar e as particulas, dependendo, entre outros
fatores, da frequéncia e intensidade das colisdes com os sOlidos (38).
Isto sera verificado posteriormente, na analise dos resultados ob~
tidos. A parte metalica da coluna,’situada entre o sensor da tempe
ratura de entrada e o de saida, foi isolada com uma camada de 2 cm
de 14 de vidro, para aproximd-la o mais possivel de um leito adia-
batico. Era nesta regido que ficava situada a fase densa do leito,
onde ocorria o principal da transferéncia de calor e massa. Para a
leitura de temperatura foi empregado um potenciometro da Croydon
Precision Instrument Company, tipo P. 4/E, com faixa de medida de
G a 21 mV e leitura minima de 0,01 mV.

Na coluna foram instaladas tomadas de pressao, uma logo aci
ma do distribuidor, outra no inicioc da coluna de vidro e ainda ou~
tra no meio da coluna de vidro; foram empregadas para a determina-
cio da perda de carga no leito. No medidor de orificio também fo-
ram instaladas tomadas de pressdo, uma antes ¢ outra apds o medi-
dor. Cada tomada de pressao do medidor de orificio era na verdade
constituida de trés tomadas distanciadas de 1200, situadas nuna
mesma secgido transversal da tubulacBo e unidas entre si, originando
um Gnico terminal; com isso procurou-se homogeneizar o valor da
pressdo numa mesma secgao, evitando-se 0s erros na determinagao da
perda de pressdo, que poderiam ser provocados por distirbios no flu
xo antes e apos o medidor. Para a medida das perdas de pressao uti
lizaram-se dois manometros inclinados, um com faixa de 0al30mm Hp0
e leitura minima de 0,5mm Hy0 e outro com faixa de 0 a 100mm  H20
¢ leitura minima de 1,0mm H20, e um terceiro de tuboemU,com faixa
de 0 a 300mm H,0 e leitura minima de lmm H,0;estes eram empregados



de acordo com a escala requerida de leitura de cada experimento.

A leitura das rotagdes do agitador - raspador, dado a faixa
baixa de rotacbes empregadas (40-130 rpm}, fol feita diretamente,
valendo-se para isso de um cromometro. O tempo de cada experimento
também foi medido por um cronometro.

I11.2 - Operagao do secador

A realizacido de cada experimento cbedecia o seguinte proce

dimento:

A) Preparacao do secador: cerca de 30 minutos antes do ini~
cio da secagem o secador era colocado em funcionamento nas mesmas
condi¢bes, vazao ¢ temperatura de entrada do ar, em que seria rea-
lizada a experiéncia. Este tempo de funcionamento inicial aquecia
os componentes do secador, em particular a regiao situada entre o
sistema de aguecimento e o inicio da coluna. Assim.o tempo necessi
ric para que o equipamento entrasse em regime, ao iniciar-se a se-

cagem, era diminuido.

B) Alimentacgdo: desligava-se o equipamento e fazia-se a ali
mentacao do bagago Gmideo manualmente pela parte superior da colu-
na; para isso desconectava-se a tubulagdo de saida do gas do seca
dor. O tempo necessario para a.alimentagﬁo era suficientemente pe-
queno (maximo de 1 minuto}, evitando que o secador tivesse sua tem
peratura muito diminuida. A massa de bagago tmido alimentado foi
de 700,00g nos experimentos de alta umidade inicial (5 a 10 em b.
5.} e de SOG,OGg'nos experimentos de umidade prdxima a 2,5emb.s..

¢} Inicio da operagdo: ligava-se o sistema de aquecimento,
o ventilador,o agitador-raspador e Ccronometrava-se 0O tempo. Era ne
cessario um cuidado especial com a regulagem da vazao paraevitar a
scorréncia de "slugging": iniciava-se a operacao do secador com a
MenoT vazao psssivel e esta era suave, mas rapidamente, aumentada
até o valor requerido. Com os cuidados tomados o secador  entrava
em regime no maximo apds 2 minutos de funcionamento. '
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D) Regulagem da vazdo: ao longo da secagem ocorriam alte-
ragdes nas caracteristicas de fluidizagdo e tambcém elutriagdo dos
finos, provocando variagdes na perda de carga no leito ¢, em decor-
réncia, flutuacdes na vazdo. Por isso, ¢ valor da vazao era Cconsg-
tantemente acompanhado, lendo-se a perda de pressiao no medidor de
oriffcio. Quandc necessario seu valor era regulado pela movimenta
cio da tampa da valvula. As flutuagdes no valor da vazac foram man
tidas numa faixa de variacio de no maximo 1 a 2% para os experi-
mentos de maior vazao e de no maximo 2,5% para os de menor vazdo.

E) Regulagem da temperatura: a temperatura de entrada do
ar sofria a infludncia de possiveis variagoes na corrente elétri-
ca e flutuacdes na vazdo. Quando necessdrio seu valor era regula-
do, alterando-se a voltagem no Variac e acompanhando © resultado
no potenciometro. As flutuagoes na temperatura de entrada foram,
em geral, menores que 0,59C em torno d¢ valor desejado. Tanto o va
lor da temperatura de entrada como o da temperatura de saida era
iido e tabelado em funcdo do tempo. Como referéncia para as leitu
ras de temperatura no potencidmetro foi utilizado um banho de ge-
1o a 0°C, conservado, adiabaticamente, em garrafa térmica.

F) Regulagem das rotagoes do agitador-raspador:as rotagoes
do sistema de agitaga@o eram controladas ac longo de todos os ex-
perimentos, contando-se o seu valor em um pequenc intervalo de tem
po, devidamente cronometrado. VariagBes no estado de fluidizagdo
alteravam a resistencia encontrada pelas pas do agitador, provo-
cando flutuacdes no nUmero de rotagoes. Isto ocorreu com mais in-
tensidade nos experimentos com baixo numero de rotagoes (em torno
de 40 rpm). O controle das rotagoes do agitador-raspador foi rea
1izado mantendo-se seu valor dentro de uma faixa em torno do nime

ro desejado.

) Tomada das amostras: durante a secagem eram vrecolhidas
amostras do bagago, as quals eram colocadas em pesa-filtros pre-
viamente limpos, secos e tarados. Estes pesa-filtros possulam tam
pa esmerilhada, dando vedagido completa, o que permitia a determina
cido da massa de amostra Umida apbs a realizacdo do experimerto.
Eram tomadas amostras de tempo em tempo, com intervalos variando,



normalmente, na faixa de 2 a 5 minutos.

H) Recolhimento do elutriado: apds certo tempo de secagenm
iniciava a elutriacho dos finos, que,arrastados pelo escoamento do gas,
eram separados do mesmo no ciclone. Eles eram recolhidos em um
saco plastico preso a saida do ciclone. A intervalos, nermalmente,
de 1 a 5 minutos o saco pliastico era substituido; assim, podia-se
determinar a massa de elutriado e suas caracteristicas em fungao

do tempo de secagem.

Para cada amostra diferente de bagago processada no equi-
pamento ,separava-se de 600 a 800 g da matéria-prima empregada; ela
seria utilizada para determinar a distribuigao de tamanho e o dia

metro médio das particulas.

I1.3 - Preparagido da matlria-prima e caracterizagao do bagaco de

cana
I11.3.1 - Preparacdo da matéria-prima

Neste estudo empregou-se como matéria-prima o subproduto
da extracdo do aglcar de cana por difus@o. Para a extragac do agu
car por difusfio a cana deve ser picada. Utilizou-se um cortador
Nogueira, gque desenvolvia as funcoes de picador, desfibrador e
desintegrador, modelo DPM-1, com 4000 rpm e motor de 7,5 hp. A ca
na picada era colecada no difusor tipo Kennedy, onde, mergulhando
em varias tinas com agua fluindo em contra-corrente, tinha a gran
de maioria de seu aclicar extraido (39). A cana picada, apos a ex-
tragdo do agficar, era o bagago. Quando o difusor nao estava em fun
cionamento, a cana era picada e simulava-se o difusor, lavando-a
vArias vezes em tinas com agua. O bagago ac sair da difusio tinha
grande quantidade de umidade superficial e de dgua retida entre as
particulas; com o seu prdpric peso agindo como meio de prensagenm,
uma parte desta umidade se acumulava no fundo do recipiente onde
ele sstava. Foi este bagaco, levemente prensado, que se utilizou
na maioria das experiéncias. Sua umidade inicial variava na falixa
de 7 a 10 em base seca. Alguns experimentos foram realizados com
bagago de menor umidade inicial, na faixa de 5 a 6 em base seca,
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obtida por prensagem manual. E por fim, tres experimentos foram rea
lizados com bagago de umidade inicial bem mails baixa, proximo de
2,5 em b.s., obtida por prensagem numa prensa hidraulica Schwing

Siwa,

11.3.2 - Determinacdo de umidade das amostras e dos elutriados

Para a determinacdo da umidade empregou-se pesa-filtros de
vidro pirex de 50 ml. Eram limpos, secos e tarados antes de cada
experimento. As amostras recolhidas eram colocadas nos pesa-f£il-
tros e pesadas. Como parte das amostras tinha alta umidade, elas
sofriam uma pré-secagem em estufa a pressao atmosférica e a tem~
peratura de 70°C. Realizava-se, entdo, a secagem final em estufa
a vicuo, com pressao de 50 mmHg, e a temperatura de 70°C, por no
minimo 5 horas e até peso constante. Com a massa final da amostra
seca determinava-se a umidade. Todas as pesagens foram realizadas
em balanca analitica. A norma empregada na determinacido de umida-
de & a recomendada para produtos com presenca de agicar (40).

171.3.3 - Andlise da distribuicdc de tamanho da matéria-prima e do

elutriado

Optou-se pela andlise de tamanho por peneiragem, por ser a
mais adequada aos objetivos do estudo. 0 resultado da analise por
peneiras & influenciado pelo tamanho relativo da amostra, pelo tem
po de duracdo da classificagao e pela miquina vibratéria utiliza-
da; por isso deve-se estabelecer condigdes padroes de trabalho.

As normas gerals encontradas na literatura (41, 42) sao as

seguintes:

A) Em relacdo 3 série de peneiras empregadas & recomendado
um minimo de 5, com o tamanho médio das particulas situando-se na

peneira central. A bateria de peneiras deve formar a série a, =
= 3 -
mn~1f7 onde "a" € a abertura.

8) O tamanho da amostra & fungdo da granulometria e da
irea da peneira. Dependendo da densidade das particulas, a amos-

tra convencional & de 20 a 60 g para amostras com particulas
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finamente granuladase de 60 a 150g para amostras com particulas
grossamente granuladas; isto com peneiras de 20 cm de diametro.

C} A guantidade de particulas que passa através de uma pe-
neira aproxima-se de um limite com ¢ tempc. O Otimo & atingido
quando a peneira que normalmente recebe a malor fracao, tenha atin

gido o peso maximo.

Raseado nestes critérios e na experiencia com algumas amos
tras, que passaram por uma distribuigdo de tamanho prévia, foi

fixado o seguinte método para a analise da matéria-prima:

A} A amostra era seca em estufa a pressao ambiente, a tem-

peratura de 70° C e por no minime 24 horas.

B) A série escolhida consistia de 12 peneiras,divididas em
2 baterias de 6 cada uma. Sua relagao encontra-se na Tabela 5.0p-
tou-se por uma seérie de muitas peneiras devido a grande dispersao
de tamanho das particulas e com o objetivo de ter um resultado me
lhor de distribuicdo de tamanho e de diametro médio. Mesmo assim
para contemplar a gama de tamanhos presentes, seguir o maximo pos
sivel a norma de formar uma série gnmgn_lff g escolher um numero
de peneiras viavel de serem usadas, foi necessario dispensar al-
gumas da série completa existente entre Tyler 3,5 e 250. Conside~-
rando que & a Area de superficie das particulas a quantidade rele
vante em termos de fluidizacdo, sendo o didmetro médio das parti-
culas determinado em funcio da area especifica média, optou-se por
preservar todasas peneiras de menor abertura, dispensando as si-
tuadas entre 3,5 e 10, 33 que as menores particulas possuem uma
drea especifica maior, interferindo com maior peso no calculo do

diametro.

C) A massa de amostra devia se encontrar proxima a 60g,
pois a matéria prima empregada & finamente granulada e de baixa
densidade. Como, ao ser peneirada, a amostra se dividiria em 12
partes, era interessante usar a maior massa possivel para minimi-

zar os erros nas pesagens das fragoes.

D) o tempo de peneiragem adotado foi de 20 minutos para
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cada bateria. Ao contrario do bagago secado no equipamento, queera
todo desagregado pelo agitador, o bagago seco na estufa encontra-
va-se agregado. Além disso, a grande varicdade de tamanhos e for-
mas de particulas dificultava a peneiragem. Por estes dois motivos

adotou-se um tempo tao dilatado.

12 bateria 22 bateria

Tyler Abertura Tyler Abertura
(mesh) {mm)} . {mesh) (mm)
3,5 5,66 48 0,297
10 1,68 65 0,210
14 1,19 100 0,149
Z0 0,84 150 0,105
28 6,59 200 0,074
35 0,42 250 0,063

Tabela 5 - Série de peneiras empregadas na analise
da distribuic3o de tamanho da matéria-

~prima.

Para determinar a distribuicdo de tamanho dos elutriados
adotou~se procedimente semelhante, mas com outra bateria. Como a
maioria dos elutriados apresentava uma massa Seca pequena, varian-
do de 2 a 20g, a utilizagdo de peneiras de area grande como as an-
teriores {diametro de 20 cm} resultaria em erros consideraveis,com
parte significativa de amostra ficando retida nas peneiras. Para
evitar este problema,utilizou-se uma sé€rie de peneiras com 10 ¢m
de diametro, as quais, sendo peneiras de padrdo hiingaro (41}, pos-
suem outros valores de abertura, dados na Tabela 6.

A massa de elutriado empregada na peneiragem fol sempre to
da z massa recolhida de cada elutriado. Utilizar sempre um  mesmo
valor implicaria em nivelar pelos elutriados de menor massa (2g);
para isso seria necessaric retirar uma pequena amostra que fosse
representativa de cada elutriado. Considerando que isso poderia
aumentar significativamente os erros do propric método e que o tempo de
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peneiragem longo (20min.) reduzia a influencia das diferengas nas
massas das amostras analisadas, optou~se por usar sempre toda a mas

sa de elutriado.

Abertura
( mm)

1,40
1,00
0,63
0,32
0,20
0,10
0,06

Tabela 6 - Série de peneiras empregadas na
anilise da distribuigdo de tama
nho dos elutriados.

11.3.4 - Densidade do bagacgo de cana

0 bagago de cana € um solido poroso. Possui, em consequén~
cia, o que se pode denominar densidade real ou da fibra, conside-
rando o volume realmente ocupado pelo sdélido, e densidade aparen-
te, considerando o volume aparente, ou seja, 0 s61lido e o0s poros. Em
termos de fluidizacdo o dado relevante € a densidade aparente. Na
tentativa de determind-la,utilizou-se a técnica de deslocamento de
volume, empregando o mercirio, por ser um liquide de alta tensao
superficial que ndc penetraria nos poros. No entanto os resultados
ndo foram satisfatdrios, peis o merclrio ndo penetrava nementre as

particulas do material.

Optou-se por considerar a densidade do bagago como sendo a
densidade da prdpria cana, inteira, ap0s extragfio do agiicar. Para
esta determinacio de densidade cortaram-se & cilindros pequenos de
cana; foram colocados em agua destilada por uma semana para extra-
¢do do agiicar. Adicionou-se gotas de tolueno a agua para evitar
crescimento microbioldgico e fermentagdo durante a extragio. Com



um papel absorvente retirou-se a dgua em excesso na superficie dos
s0lidos. Mediu-se o volume pela medida direta das dimensoes  dos
cilindros com um paquimetro e a massa fol determinada em  balanga
analitica. Apds cada medida de volume e de massa os cilindros eram
colocados numa estufa a pressao atmosférica e temperatura de 700C,
onde ficavam por 1 ou 2 horas, sendo novamente medidos e tarados.
Esse procedimento foi repetido até que a massa dos cilindros nao
mais se reduzisse com o aguecimento na estufa. Todos foram, entao,
colocados em estufa a vdcuo, com pressaoc de 50mm Hg e temperatura
de 70°C, por 24 horas, apds o que novamente pesados e tarados. Es-
te procedimento permitiu o estabelecimento de uma relacdo entre a

densidade do bagago e sua umidade.,



CAPTTULO IIT -~ PROCESSAMENTO E ANALISE DOS RESULTADOS



II1.1 - Caracteristicas fisicas do material:

II171.1.1 - Distribuigao de tamanho

A redugido de tamanho no cortador originava um bagaco com
grande dispersdo de tamanho, tendo desde particulas com didmetro mé-
dio de 3,67 mm a particulas com diametrc medio de 0,69 mm (Tabela 7).
As maiores (d_ = 3,67 mm) eram constituidas de fibras longas, emgran
de parte derivadas da casca da cana; representavam, na maioria das
amostras, de 10 a 15% da massa total. Nos didmetros intermediarios
encontravam~se, em quantidades significativas, tanto fibras quanto
particulas originadas da medula da cana. A medida que a abertura das
peneiras diminuia, as fibras, de formato alongado, apresentavam me-
nor comprimento e eram encontradas em menor quantidade. Ja as parti-
culas de medula possuiam formato irregular, préximo ao cilindrico pa
ra os maiores diametros e ao esférico para 0s menores; sua presenga
aumentava com a reducdo da abertura das peneiras. As particulas deme’
nor diametro {d. = 0,069 mm) apresentavam-se como um pé bem fino jun

to com reduzida quantidade de pequenas fibras.

Na Tabela 7 encontra-se a distribuicdoc de tamanho e o diame-
tro médio para todas as amostras empregadas nos experimentos. Na Fi~
gura 4 apresenta-se a curva de distribuigao de tamanho para uma das

amostras utilizadas {(Amostra 1).

Nota-se, pela Figura 4, que a maioria das particulas concen-
tra-se entre a abertura 1,19 mm e a abertura 0,42 mm, ou seja entre
o diametro 1,02 e 0,51 mm. Uma parte significativa possui diametro
3,67 mm {retida entre a peneira 3,5 com abertura 5,66 mm e a peneira
10 com abertura 1,68 mm); isto porgue empregou~se peneiras com maior
diferenca de abertura em comparagaoc com as Subsequentes.

0 fator relevante para o calcule do didmetro médic da  amos-
tra, quande se utiliza leito fluidizado, € a area de superficic das
particulas (Apéndice 1). Seu valor ¢ obtido pela equagao:

(111.1)
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onde: Hp = diametre médio da amostra {mm)
dpi = diametro médio das particulas retidas entre uma
peneira e sua subseguente {mm).
x; = fragao de massa das particulas com didmetro mé-
dio igual a dpi"
0.25
»
020 |
015)
210¢ N
0.05F
0 idid L : 4 ‘ .
0 H 2 3 4 8

5
dp {mam)

Figura 4, Curva da distribuicao de tamanhoda amostral.
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A amostra 1 (Figura 4) tem diametro médio igual a 0,56 mm.
Como as particulas com menor diametro tém maior drea especifica,elas exer
cem maior influéncia no resultado; neste caso obteve-se um diametro
médio de amostra proximo ao limite inferior da regido de maior con-
centragdo em massa de particulas (1,02 a 0,51 mm). Este fato contri
bui para diminuir o erro devido a utilizagac de duas peneiras com
valores de abertura distantes na faixa de mailor diametro (peneira
3,5 e 10).

A maioria das amostras empregadas apresentou distribuicao
de tamanho semelhante a descrita acima. Ja a amostra 10 possui me-
nor fragio de massa para os maiores diametros; isso nao representoun
problema, ja que a metodologia empregada analisava com cuidado as
faixas de menor diametro. Outras,como a nUmero 9, apresentaram fra-
¢io de massa na ordem de 30% para a faixa de malor diametro; mesmo
nestes casos a metodologia empregada mostrou-~se razoidvel, como po~
derd ser verificado pela boa correlagdo obtida quanto a transferén

Y

cia de calor.

I11.1.2. Densi&ade

0s dados obtidos com a metodologia descrita em I1.3.4 estao
graficados na Figura 5, e seus valores encontram-se na Tabela 4.34
do Apéndice 4. Estes pontos podem ser satisfatoriamente correlacio-

nades pela egquagao III.Z:

d = 0,137X + 0,176 (I1¥1.2)
onde: d = densidade do bagago (g/cm?®)
X = umidade do bagago (b.s.)

0 coeficiente de correlacgio ao quadrado da equagio & R?=99,7%.

Pode-se observar que os pontos descrevem uma curva muito sua
ve. Este comportamentoc € o resultado da pequena contragao de volume
que os cilindros sofriam ao longo da determinagado experimental. A
contragdo total de volume esteve na ordem de 13% para todos os ci-

lindros.
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‘Figura 5. Curva de densidade em fungdo da umidade para o bagago de
cand.

Foi feito analise dos residuos para se verificar a validade
do modelo proposto. Os residuos apresentaram comportamento aleato-
rio, com somente uma pequena parcela desviando-se deste comporta~
mento. Isto confirma a validade da equagao. Sendo pequena a contra
cio de volume € natural que a relagao densidade-umidade possa ser

bem aproximada por uma reta (29}.

Dado a inadequagdo de outros métodos as caracteristicas do
material, e o fato da redugdo de tamamnho nio alterar a essencia da
estrutura da cana, os dados obtidos para os pequenos cilindros de
cana, apds a extragao do aglcar, podem ser considerados uma boa
estimativa para a relagdo densidade-umidade do bagago.
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A maxima umidade obtida com o empregoe dos cilindros foi de 6,606,re
sultando em uma densidade de 1,09 g/cm®. No entanto as amostras de
bagago empregadas apresentavam,em sua maioria, umidades superiores
a esta. As caracteristicas de formagido de grumos, com associagao
de grande nimero de particulas, e de ficil liberacio de agua  por
leve prensagem, indicavam que esta umidade adicional era umidade su-
perficial retida nos aglomerados de bagago. Em decorréncia,pode-se
considerar que a densidade do material nao se alterava sensivelmen

te a partir de umidade 6,66.
T11.1.3. Esfericidade média do bagago de cana

A tentativa de determinagdo da esfericidade média do bagago
pela equacgao de Ergun {Apéndice 1= equacdo 1.7) aplicada a um leito
fixo do material ndo foi bem sucedida. A literatura(19) ja alertava
para as dificuldades de utilizacao desta equacao em sistemas com
material fibroso. Além disse, para o bagago de cana a c¢oesividade
e a formagdo de aglomerados falseava os resultades. Com este méto-
do obteve-se, para o produto ¢ .dp} um valor de 1,lmm, que, consi
derando~se os diametros médios das amostras, resultaria em ¢ > 1;
o que & de todo impossivel, pela propria definigdo de esfericidade
(Apendice 1).

Para a determinagio da esfericidade média optou-se pela uti
lizacdo do grafico da Figura 6, indicado por Kunii (19}, que a re-
laciona com a porosidade de um leito empacotado de particulas. Uti
lizou~se o seguinte procedimento: o bagago de cana seco foi coloca
do em um recipiente cilindrico de acrilico com altura de 20,0 cm
e diametro de 13,9 cm e mediu-se a altura do leito, massa de baga-
¢o e sua umidade de acordo com o procedimento descrito em II.3.2.
A partir da umidade e massa do bagago determinou¥se seu volume e
com o volume obteve-se a porosidade, ja que:

Volume de Vazios 1 Volume de sélidos (I11.3)

Volume do leito Volume do leito

onde: g = porosidade do leito empacotado
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Figura 6. Esfericidade em funcao da porosidade para
um leito empacotado de particulas.

Com esse procedimento realizaram-se quatro experimentos,prg
curande verificar a influencia do empacotamento do leito e ‘de dife
yentes valores de d. na esfericidade média. Para a amostra 11, com
H? U,éﬁmm, foram realizados trés experimentos, obtendo-se os se-
guintes resultados:®; = 0,700; &, = 0,714; € = 0,699. O empacota-
mento do leito nao sofreu alteracgao significativa. Para empacota-
mento frouxo a esfericidade média obtida & de 0,42. A amostra nlme
ro 7, com 4. = 0,85mm, apresentou porosidade de 0,048, resul tando

em uma esfericidade média de 0,48.

Dada a pouca influéncia exercida pela alteragao do diame-
tro, pode-se considerar 0,45 como esfericidade média para o conjun
to das amostras. Este resultado tem coeréncia com as caracteristi-
cas da matdria-prima, j& que as fibras, presentes em grande quanti
dade no bagago, apresentam um valor de esfericidade bem baixo. No
entante este resultado deve ser entendido como uma estimativa, a
medida que o grafico empregado {Figura 6) foil determinado para pal

tfculas de tamanho uniforme.

117.2. FluidizagBo do bagago de cana
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As propriedades do bagago de cana, em particular seu alto
valor de area especifica (diametro de particula pequenc) e sua al
ta umidade superficial, dBo-lhe caracteristicas de grande coesi-
vidade. Suas particulas se aglomeram, formando grumos, e diante
do escoamento de gis se rearraniam, originando canais de escoamento
preferencial. Na auséncia de agitacao formam-se grandes canais por

onde o gds escoa, sem praticamente fluidizar o material,

Este comportamento fol inicialmente observado na tentativa
de fluidizar o bagaco de cana. A incorporagao de um agitador de
baixa rotagdo ao leito permitiu a fluidizagao, pois ele impedia a
canalizacio continua do escoamento de gds, destruindo os canais & me-

dida gue se formavam.

As caracteristicas do leito fluidizado de bagago se altera
vam ao longo de toda a secagem, tanto em fungdo da redugao da umi
dade superficial como do decréscimo da densidade. Com isto ocor-
ria diminuicio da coesividade entre as particulas ¢ do pesodoma

terial, facilitando a agitacao e arraste dos sdolidos.

No inicio da secagem, dado a grande coesfo entre as parti-
culas, formavam-se uma série de pequenos canais, prontamente des-
truidos pelo agitador e que novamente se formavam. O leito se ex-
pandia com o inicio da passagem do gds, mas a movimentagao relati
va entre as particulas éra pequena, ocorrendo a ascensao de cama-
das mais ou menos compactas do sdlido, que eram destruidas . na
superficie do leito. Este comportamento foi observado nos experi-
mentos com bagaco de alta umidade inicial (7 a 10 em b.s.}. Com o
prosseguimento da secagem e consequente redugao da umidade super-
ficial, as camadas comegavam a se desagregar e a movimentacao das
particulas aumentava, melhorando a fluidizagao. Este comportamen
to foi observado desde o comego da secagem nos experimentos com
bagaco de menor umidade inicial, seja o prensado hidraulicamente
(X = 2,48), seja o prensado manualmente (Xq variando de 5 a 6).

As particulas ou pequencs aglomerados delas, mais livres
com a reducio da umidade superficial, subiam o leito em sua parte
central e desciam préximo #s paredes. A secagem prosseguia, aumen
tanto a agitacac e mistura dos solidos. Alguns canais, . que se



42

formavam, lancavam sdlidos a grande velocidade na parte superior do
leito, iniciando a formacdo de uma fase diluida. A redugdo da densi
dade das particulas permitia a elutriagao dos finos e maior concenr-
tracio de sdlidos na fase diluida. Pouco apds o inicie da elutria-
¢cdo o leito se expandia novamente, ocorrendo intensa agitagao na fa
se densa e melhoria na qualidade de fluidizagdo. A taxa de elutria-
cao era pequena no inicio, depois crescia rapidamente e entao 5€
aproximava de zero com o término da secagem. As primeiras particu~
las a serem clutriadas eram os finos, oriundos, principalmente, da
medula da cana, e depois guantidades cada vez maiores de fibras eram
encontradas no elutriado. Grande parte da massa inicial(de 35 a qua
se 90% da massa seca inicial, dependendo das caracteristicas daamog
tra e da vazdo empregadas) era elutriada (Tabelas 4.1 a 4.25 - Apén
dice 4). No experimento nimero 21 (G = 2,13 kg/m?s) e nos experimen
tos 23,24 e 25 (X, = 2,48) a elutriacdo ocorreu desde o inicio dase
cagem. No final dos experimentos o leito continha uma concentragao
de particulas pequena, constituida de grandes fibras com alta agi-
tacao e baixa umidade, que nio eram arrastadas pelo gas.

As rotacdes do agitador sofriam variagoes ao longo do experi
mento, tendendo a aumentar com o prosseguimento da secagem € tornan
do necessario a regulagem periddica. Isto ocorria em fungao de mu-~
dancas na qualidade da fluidizacdo. No inicio, com o leito mais com
pacte e pouca mistura das particulas, as pas do agitador encontra-
vam maior resisténcia A sua movimentagdo. Com a reducao da umidade
superficial, diminuigdo da coesdo entre as particulas e aumento da
movimentacao dos salidos, a resistencia a agitagao diminuia e o ni-
mero de rotacdes crescia. Neste estado o agitador permanecia, com
o nomero de revolucdes praticamente constante, até o inicio da elu-
triac8o. 0O leito entdao se expandia, parte dos sclidos era arrastada
e a concentragiao de particulas na fase densa diminuia; a redugaoc da

resisténcia ao movimento das pas era acompanhado pelo aumento no nil

mero de rotagoes.

Os dados indicam que o bagago de cana apresenta comportamen-
to semelhante ao encontrado por varios pesquisadores (32,33,34,358)
em leito fluidizado de farinha. A umidade superficial e alta  area
especifica das particulas prejudicam sua fluidizagao, exiginde a
inclusdo de um agitador para realizad-la.
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A determinacio das caracteristicas fluodinamicas principais
do leito fluidizado de bagaco foi rcalizado por Campos (43}, Obteve
a perda de carga adimensional em fungio da velocidade do ar para va
rios umidades. Um resultado tipico encontrado estd na Figura 7,para

bagago com umidade 7,48 em base seca.

AP/P ()

60} X = 7.48 KgH0/Kg s.s.
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Figura 7. Perda de carga adimensional em fungdo da velocidadedo gas
para um leito de bagago com umidade 7,48 em base seca.

‘Este grafico € um dado indicativo da qualidade da fluidiza-
¢cdo; seu resultado pode ser considerado como a proporgao de  massa
fluidizada. Como este valor nido atinge 100%, o leito de particulas
nio & completamente suportado pelo escoamento de gas, com parte dele es=
coando por canais preferenciais. O leito age como se tivesse certa
estrutura. E um comportamento caracteristico de materiais coesivos
como o bagaco de cana. Como a coesividade esta relacionada em parte
com a umidade superficial do s5lido, sua redugio melhora a fluidiza
cdo e aumenta a perda de carga adimensional. £ o que se observa na
Figura 8 com um grafico de perda de carga adimensional para bagago

com menor umidade.
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Figura 8. Perda de carga adimensional em fungio da velocidadedo gis
para um leito de bagago com umidade 1,80 em base seca.

Determinande a perda de carga adimensional em fungdo da velo
cidade do ar, Campos (43) obteve uma relagac entre a velocidade mni-
nima de fluidizacdo e a umidade do bagago (Figura 9}.
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Figura 9. Velocidade minima de fluidizacio em fungado da umidade.
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A relagio obtida € a equagao III.4 abaixo:

ugg = 0,086 X + 0,45 (I11.4)

ondeiy ¢ = velocidade minima de fluwidiragao (m/s)

05 resultados indicam que a velocidade minima necessiaria pa-
ra a fluidizacdo aumenta com a umidade; isto & 16gico, ja que o au~
mente da umidade eleva a densidade e a coesividade das particulas.

I111.3. Cinética da secagen de bagago de cana em leito fluidizado.

Para analisar o conjunto das varidveis relevantes no proces
so de secagem foram realizados experimentos visando estabelecer a
influéncia da vazdo e temperatura do gds, das rotagdes do agitador
¢ da umidade inicial do bagaco na cinética de secagem.

_ Empregou-se vazbes variando-de 0,686 a 2,02 kg/min €0,722 a
2,13 kgfmzs), temperaturas de entrada do ar de 55 a 150°(, rotagoes
do agitador de uma faixa em torno de 40 rpm a uma faixa em torno de
130 rpm, e umidades iniciais de bagaco desde 10 a 2,5 em base seca.
Foram realizados um total de 35 experimentos, dos quais os 10 pri-
meiros foram utilizados para ajustes no equipamento, tentativas de
filuidizacio sem agitagl@o, escolha do melhor tipo de agitador e apri
moramentc nas leéituras e determinagoes gue seriam feitas. Os outros
25 experimentos foram realizados com a versdo definitiva do equipa-
mento. Virios experimentos foram duplicados para verificar a repeti
hilidade dos dados. Os resultados de todos os 25 experimentos,junta
mente com as condigbes sob as quals foram realizados encontram-seno

Apéndice 4 (Tabelas 4.1 a 4.25).

Na Figura 10 encontra-se graficado o experimento nimero 1,
exemplo tipico dos resultados obtidos, juntamente com todas as medi

das experimentais levantadas.

Nota-se que o valor da temperatura de entrada do ar foi ben
controlado, sofrendo somente pequenas variagbes ao longo do experi
mento. A temperatura medida no segundo termopar T: manteve-se prati
camente invariivel durante o periodo de taxa de secagem constante,
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comecgando a elevar-se suavemente no final do periodo de aumento da
taxa de sccagem{periodo identificado no grdfico pelo aumento da de-
clividade da curva de secagem); subiu rapidamente no periodo de ta-
xa decrescente, aproximando-se da temperatura de entrada. O objeti-
ve da colocacao deste termopar era & determinacio da temperatura do
filuido na saida da fase densa do leito, apds ter ocorrido o princi-
pal da transfereéncia de calor. Em leitos fluidizados esta medida en
contra sérias dificuldades. De acorde com Gelperin e Einstein (44)
e Vanecek e colaboradores (38) a utilizacado simplesmente de um ter-
mopar permite o contato entre oS splidos e o sensor, indicande uma
temperatura intermedidaria entre a das particulas e a do fluido, en-
quanto que o emprego de uma malha {mesh) como protegdo ao termopar,
evitando seu contato com os sblidos, provoca alteragtes na tempera-
tura do fluido. Logo, em ambos ©0s £as0s, a exatidio da medida & bai
xa. Os resultados obtidos confirmam as dificuidades desta medida. En
guanto a temperatura determinada no segundo termopar esteve constan
te, seu valor foi bem proximo i temperatura de bulbo imido do ar de
secagem. Na maioria dos experimentos esta diferenca foi de  poucos
décimos de grau. Portanto a temperatura medida nesta primeira etapa
f0i a do sdlido, ja que até atingir a umidade critica, num processo
de secagem, as particulas’se mantém na temperatura de bulbo amide
de ar. Como o termopar se encontrava logo acima da fase densa do
leito e as particulas de bagago aderiam & sua superficie com faci~
1idade, os resultados parecem consistentes. Em alguns experimentos
obteve-se resultados diferentes. No nimero 5 e no nitmerc 12 a tempe
ratura medida, além de variavel foi superior a de bulbo {imido. Nes-
tes experimentos jatos de ar devem ter dificultado a aderéncia das
particulas ao termopar, COm O resultado medido sendo um compromisso
entre a temperatura do gds e a do. stlido. Em cutros casos, Como O
nimero 2, a temperatura medida esteve mais distanciada e com RmeNor
valor que a de bulbo Gmido (T, = 33,8°C e T = 34,7°C); como o ter-
mopar ficava na fronteira entre a fase densa do leito, situada na
parte metdlica e isolada da coluna, ¢ a fase diluida, na parte de
pirex e ndo isolada da coluna, qualquer turbuléncia em torno do sen
sor, com retorno de fluido da parte nio isolada, poderia reduzir o

valor da temperatura medida.

De acordo com o grafico da Figura 10 o aumento na velocida~
de de secagem coincide com a intensificacio de elutriagas. Nos
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experimentos este aumento da elutriagdo ocorreu juntamente com a ex
pansao do leito e a melhoria da fluidizacao. Apesar do aumento re-
sultante na porosidade afetar a efetividade do contato particula-
~termepar, facilitando o acesso do fluido ao sensor, a temperatura
medida manteve-se constante, proxima a de bulbo Umido do ar. Com os
s61lidos atingindo a umidade critica,iniciava-se o periodo de taxa
de secagem decrescente, e as particulas tinham sua temperatura con-
‘tinuamente elevada. A temperatura lida no segundo termopar subia ra
pidamente aproximando-se da temperatura de entrada do gis, seu va-
lor era afetado principalmente pela temperatura do ar j& que grande
parte dos sélidos tinha sido elutriada.

A curva das rotagdes do agitador mostra a tendéncia de aumen
to das rpm ao longo do experimento, indicando a melhoria de qguali-
dade da fluidizacao. Elas s0 ndo aumentavam continuamente porque
eram reguladas de tempo em tempo.
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Figura 10, Resultados do experimento namero 1.
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Nota-se pela Figura 10 que as umidades dos elutriados encon-
tram-se bem ajustadas a curva de secagem, indicando um leito bem
misturado e homogéneo quanto as caracteristicas de seus so0lidos. No
entanto em alguns experimentos, em especial os de maicr temperatura
(TO = 1509C), os elutriadoes apresentaram umidade menor que a da cur
va de secagem. Como a elutriacdo & seletiva, com as particulas fi-
nas sendo arrastadas primeiramente, este resultado pode indicar uma
velocidade de secagem maior das particulas menores. A curva de mas-
sa elutriada da Figura 10 mostra que a elutriacdo comegava lentamen
te quando se atingia certa umidade, caracteristica das condigodes ex
perimentais e da amostra de bagago utilizada. Com o proéseguimento
da secagem, a densidade e a coesividade das particulas diminuia,
elas ficavam mais livres para serem arrastadas e a elutriagao SO~

fria um grande aumento.

Pela Figura 10 observa-se que a curva de secagem do bagacgo
apresenta trés periodos. O primeiro, que se prolonga até o inicio da
elutriacdo, & o periodo de taxa de secagem constante. 0  terceiro,
que comeca quando o s6lido atinge aumidade critica, & o periodo de
taxa de secagem decrescente. Entre os dois encontra-se um periodo no
qual a declividade da curva aumenta, indicando uma maior taxa de se
cagem. Ele & o resultade da melhoria da filuidizacgao, gue aumenta a
rransferencia de calor. Nos experimentos esta melhoria da fluidiza-
cio foi vbservada visualmente: ocorria intensa mistura e agitacao

dos sdlidos e menor canalizacdo do gis.

Este comportamento, observado no conjunto dos experimentos,
revelpu-se com nitidez no experimento nimero 18. Na Figura 11 encon
tra-se graficado a curva de secagem e a taxa de agua evaporada dos
solidos para este experimento. Para a determinacao desta segunda cur
va, em primeiro lugar, calcula-se a taxa de secagem (uamm)para pares
de pontos alternados (1° e 3° pontos, 2% e 4%, 3% e 5%, ¢ assim por
diante). A média dos tempos de cada par de pontos alternados foi
adotada como o tempo para a taxa de secagem respectiva. Optou-se por
este método, ao invés de par de pontos consecutivos, para diminuir
a influénecia dos erros experimentais no valor calculado. Em segundo
lugar graficou-se a massa seca de bagago retido no leito em fungao
do tempo. A taxa de secagem era multiplicada pela massa seca retida
no leito para o mesmo tempo, resultando na taxa de agua evéporada

para este instante.
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Figura 11. Variagdo da taxa de agua evaporada para o
experimento numero 18.

Pela Figura 11 & nitida a existéncia de um periodo de maior

velocidade de secagem.

Neste experimento a velocidade de secagem aumentou a partir
de uma umidade em torno de 4 (b.s). O ponto onde este aumento da ta
xa de secagem ocorreu, variou de experimento a experimento, sendo
fortemente dependente da vazao empregada. Nos experimentos cCom va-
zio de 1,13 kg/min (G = 1,19 kg/m?s) e rotagdes na faixa de 40 rpnm
este periodo comecou a partir de umidades em torno de 2,5 a 3. E o
caso, dos experimentos de 1 a 9. Nos de menor fluxo massico, como o
namero 22 (G = 0,890 kg/m?s)e o ntmero 23 (G = 0,722 kg/m?s), ini-
ciou a menores unidades, 2 e 1 respectivamente. Nos de maior vazio,



como o numero 14 (G = 1,62 kg/m?s) e o nimero 16 {G = 1,86 kg/m?s},
comegou a umidades maiores, em torno de 4.

Estes dados indicam que a redugao da coesividade entre as par
ticulas, ao permitir maior agitagdo e fluidizagao dos solidos e me-
nor canalizacdo do gids, aumenta a velocidade de secagem.Vazoes maig
res vencem com mais facilidade a coesividade entre as particulas,ag
tecipando ¢ aumento da taxa de secagem; 0O numero de rotagoes parece
influenciar da mesma forma. No entanto esta relagdo deve ser mais
complexa, podendo também ser influenciada pela distribuigao de ta-

manho da amostra empregada.
T11.3.1 - Influéncia da vazdo de gds na secagem

Na Figura 12 estéo graficados os experimentos reallzados a

temperatura e faixa de rpm iguais e a diferentes fluxos massicos.
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Figura 12. Influéncia da vazao de gis na secagem,
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Como esperado, a velocidade de secagem cresce com ¢ aumento
da vazao. Com maior fluxo massico aumenta a agitagido e a movimenta-
gdo das particulas e a turbuléncia em torno delas; portanto o coefi
ciente de transferéncia de calor também aumenta, tornande a secagem

mais rapida.

Do ponto de vista fluodindmico o aumento da vazdo, além de
melhorar a fluidizacado, resulta em maior quantidade de solido elu-
triado,

I11.3.2 -~ Infludncia da temperatura do ar na secagem
Na Figura 13 apresentam-se as curvas de secagem dos experi-

mentos realizados com o mesmo fluxo missico e faixa de rotagdes,mas

a temperaturasdiferentes.
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Figura 13. Influéncia da temperatura do ar na secagem.
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A taxa de secagem aumenta com o aumento da temperatura do
gads. Isto porque com uma maior temperatura do gas o potencial  que
induz a transferéncia de calor (diferenca de temperatura entre 0
fluido e a superficie do sélido) também & maior. Com isso uma malor
quantidade de calor por unidade de tempo &€ transferida entre o flui

do e a particula, aumentando a velocidade de secagem.

I11.%3.3 - Influencia das rotacgoes do agitador na secagem

Na Figura 14 encontram-se graficados os experimentos reali-
zados com mesma vazdo e temperatura,mas com diferentes faixas de
rpm. Nota-se que todos os dados podem ser correlacionados por uma
Unica curva de secagem, indicando que, dentro des erros experimen-
tais, ndo se observa influéncia significativa do numero de rotagdes
do agitador. No entanto, de acordo com os resultados do experimento
n® 18 (rotacdes de 95-104 rpm), é possivel que um maior numero de
rotacoes facilite a quebra da coesividade entre as particulas pelo
escoamento de gas, aumentando a movimentacao dos so0lidos e antecipando o
periodo de aceleracao da secagem. Pode-se observar que os pontos dos
experimentos de maior numero de rotagoes tendem a se situar, em ge-
ral, abaixo da curva. Como esta flutuagdo esta dentro da faixa de
erros experimentais, uma conclusdo mais categOrica exigiria mais ex
perimentos, controlando outras variaveis, como por exemplo, a dis-

tribuicio de tamanho do s6lido.

Pesquisédmres que estudaram a influéncia do nimero de rota-
cbes em sistemas agito-fluidizados encontraram resultados diferen-
ciados. Enquanto Brekken (33) ,estudando leito fluidizado pouco pro-
fundo de farinha, observou uma melhor mistura com o aumento d4as ro-
tagoes, Nielsen (34) em leito fluidizado mais funde nao notoun ine
fiuéncia deste fator na capacidade de mistura do leito.Nazemi (35},
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ao determinar os coeficientes de transferéncia de calor parede-par
ticula em sistema agito-fluidizado de farinha, nfo observou influ-
éncia do nimero de rotagdes, em uma faixa de 25 a 100 rpm, nos va-
lores obtidos.
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Figura 14. Influéncia das rotagoes do agitador na secagem.

A coesividade inicial das particulas € muito grande devido
i alta umidade superficial, o que reduz a movimentagac dos solidos
e provoca canalizagdo do gis. Como um maior nitimero de rotagles au~
xilia na desagregacio das particulas e na quebra dos canais, é pos
sivel que, ao melhorar a mistura dos solidos, antecipe o aumento

da taxa de secagem.
I11.3.4 ~ Influéncia da umidade inicial na secagem

Para analisar a influencia da umidade inicial na cinética
de secagem foram realizados tres experimentos com bagago de umida
de X, = 2,48 (b.s.}. Estes experimentos foram feitos a temperatu-
ras de 55, 77 e 99°C e encontram-se graficados na Figura 15.
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Pelas curvas da Figura 15 nota-se um comportamento semelhante ao
anteriormente descrito, com a existéncia de trés periodes de seca-
gem. Observa-se que o aumento na taxa de secagem ocorre a partir de
umidades em torno de 1 (b.s.) e a umidade critica situa-se em tor~
no de 0,3 (b.s.). Estes resultados sao inferiores aos obtidos nos

eutros experimentos.

0 fluxo massico empregado nestes experimentos foi menor
que o utilizado nos anteriores, ja que para fluidizar o bagaco com
esta umidade inicial a velocidade minima necessaria era menor (equa
¢do IIT1.4).0s valores mais baixos, obtidos para umidade critica e
umidade de aceleracac da secagem, devem ser consequentes da menor
vazao empregada. Parece possivel extrapolar que para umidades ini-
ciais ainda menores o periodo de taxa constante deva se constituir
no principal periodo de secagem.
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IT1.4 - Equacgoes cinéticas para a secagem do bagago de canaemlei
to fluidizado

I11.4.1 - Periodo de velocidade de secagem constante

Com as condicoes experimentails (umidade, temperatura e vazio
do gds) constantes o experimento entrava em regime. A superficie das
particulas se mantinha saturada de liquido e na temperatura de bul-
bo mido do ar até o so6lido atingir a umidade critica. Neste perio-
do a secagem era controlada pela resisténcia a transferéncia de ca~
lor na pelicula entre o ar e a particula. Assim,o dado relevante a
ser estabelecido & a relacdo entre o coeficiente de transferénciade
calor obtido e as condicOes experimentais utilizadas. Na determina-
cdo do coeficiente de transferéncia de calor fluido-particula para
este periodo & adequado o emprego da equagdo IIT.5 (equagao 1.18 -
- Apéndice 1}, aplicavel a leitos fluidizados descontinuos quando

a temperatura do solido se mantém constante,

T~ T ha A Lg
n (_%w‘?»-_——-iﬁm) e (I11.5)
onde To = temperatura de entrada do ar de secagen EOC)
T, = temperatura de saida do ar de secagem (°C)
T, = temperatura do sélido (°C)
h = coeficiente de transferéncia de calor (Kcal/s%Cm?)
a = area de superficie das particulas por unidade de
volume do leito (m*/m*)
A~ = Area de secgdo do leito (m?)

Lg = altura do leito fluidizado (m)
m = vazdo massica do gis (kg/s)

Cp = calor especifico do gas (KcalegOC)

Considerando que:

. 5 (reg) (111.6)
L ap
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A Vv
ep = ML S . (111.7)
VL VL
VL = A ';f {111.8)
onde : eg = porosidade do leito fluidizado
¢ = esfericidade média do solido
Ep = diametro médio de particula (m)
V, = volume de vazios no leito (m?)
3
V. = volume de solidos no leito (m )

V; = volume do leito {m?)

E substituindo na equagao III.5, obtém-se:

TD-TS h VS

; + III.9)
Ty - T m € Fd, j

Analisando os dados de densidade (Figura 5), ainda gue 0%
s0lidos sofram pequena contracdo ao longo da secagem, pode-se con
siderar o volume das particulas praticamente constante ¢ igual a:

M
v, = =22 (IT1.10)
dss
onde : M., © massa seca inicial de bagago (Kg)
d . = densidade do sélido seco (Kg/m’)

E substituindo na equacdo III.9 obtém~se a equagdo final em~
pregada no calculo dos coeficientes de transferéncia de calor:

TO'—TS ) m Cp ) Hp dSS

T1-TS M

(I11.11)

h = n {
$0
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Para a utilizagio da cquagd@o III.11 ¢ necessario o conheci
mento da temperatura de saida do gds e da temperatura do sélide.No
pericdo de taxa constante a temperatura do sdlido € igual & de bul
be Umido (T,} do ar de secagem. Para cada experimento os  valores
de temperatura de bulbo seco ¢ bulbo Umido do ar ambiente foram de
terminados por um psicrometro. A partir destes dados pode-se calcu
lar a umidade absoluta do ar (YOJ. Com os valores de Y0 e T0 deter
mina-se a temperatura de bulbe (mido do ar quente. Utilizou-se uma
carta psicrométrica programada (45, 46, 47). Optou-se pelo emprego
da temperatura de bulbo Gmido (Tu) porque a temperatura 1ida no se-
gundo termopar (Tz) apresentou oscllagoes e incorregoes em alguns

experimentos.

A temperatura de saida do gas foi calculada por um balanco
de entalpia. Como as observagGes experimentais indicaram que as per
das de calor nao foram significativas,pode-se realizar o balango

de entalpia abaixo:

Calor cedido pelo gas = Calor necessario para a evaporagio
da umidade do sélido

) dax
m Cp (TO“Tl) = X (“‘ 'a-f;—) MSD fiII.-lZ}
onde: A = calor latente de vaporizacado da agua (¥Xcal/kg)

ax kg H,0/Kg sdlido seco

v taxa de secagem ( }
t s

0 calor latente de vaporizacgdo foi obtido & temperatura de
bulbo tmido do ar e o calor especifico calculado de acordo com a

equagao II1.13 abaixo:

Cp = 0,24 + 0,45 Yo | {IT1.13)

onde: Y, = umidade absoluta do ar de secagem na entrada do
leito (Kg HZO/kg AT seco)



38

A taxa de secagem foi obtida por regressac linear dos pontos
experimentais do periodo de velocidade constante. 0s pontos emprega
dos foram o3 situados apds os 2 primeiros minutos ( tempe em média
necessario para o experimento entrar em regime) e até o inicio do
periodo de aumente na velocidade de secagen.

Com os valores das taxas de secagem e com as equagoes IILI1,
I11.12 e II1.13 foram calculados os coeficientes de transferéncia de
calor.-Seus valores encontram-se na Tabela 8, juntamente com os coeficientes de
transferencia de calor por unidade de volume do leito (h a) e os da

dos relevantes dos experimentos.

Para se obter uma correlac¢fio que permita a generalizagao dos
resultados, os valores encontrados e as condigoes experimentais em-
pregadas devem ser correlacionados através dos adimensionais, Nime-

ro de Reynolds e Nimero de Nusselt.

re = O 4, (111.14)
"
hd

Ng = —FE (III.15)
k

onde: Re = Namero de Reynolds ' )

1
&

u = Viscosidade do gds (kg/ms)

Nu Numero de Nusselt

B

k Condutibilidade térmica do gis (kcal/h m°C)

B

Com as propriedades do gds avaliadas nas condigoes de entra-
da do leito, valores de Nusselt e Reynolds foram calculados e encon
tram-se na Tabela 9. O grafico de Nu em fungdo de Re encontra-se na Figura 16.

Os dados podem ser bem correlacionados por uma retz com coe-
ficiente de regressio ao quadrado de 88%. A Equagdo obtida &:

Nu = 4,60 x 107 Rel’**  (I11.16)

Na sua maioria os residuos apresentam comportamento aleatd-
rio. 0 teste de significancia realizado atestou que o expoente obti

do € significativo.



PE,R STR dp m- EO El 'gsffu ha x 107 h
A (mm)  (kg/min)y (C) (C (O {kcal /hmae(]) (kcal ,/hmzoc)

1 1 0,5 1,13 77,0 35,0 30,4 17,0 2,99
2 2 0,52 1,13 99,0 41,7 34,7 16,4 3,69
3 4 0,59 1,13 99,0 41,4 35,5 17,5 2,87
4 2 0,52 1,13 99,0 51,9 34,7 14,3 2,70
5 3 0,57 1,13 125,0 46,0 38,0 17,6 3,65
6 3 0,57 1,13 125,0 46,7 38,0 16,9 3,67
7 1 0,5 1,13 150,0 49,8 41,6 19,1 3,89
8 1 0,56 1,13 150,0 48,6 41,6 20,0 3,98
9 4 0,58 1,13 55,0 33,5 27,4 11,1 1,87
10 6 061 125 77,0 34,9 30,4 19,0 3,27
11 6 061 1,25 77,0 34,7 30,4 18,6 3,09
12 6 0.61 1,39 77,0 39,0 29,9 14,9 3,24
13 7 0,85 1,38 77,0 36,8 31,3 18,9 5,37
14 6 061 1,54 77,0 33,3 29,9 26,3 5,79
15 7 0,85 1,53 77,0 35,0 31,3 25,1 7,92
16 7 0.85 1,80 77,0 35,7 30,8 26,3 9,26
17 7 0,85 1,79 77,0 36,0 31,3 26,5 8,09
18 s 0,66 1,13 77,0 37,6 30,8 14,1 3,05
19 1 0,56 1,13 77,0 34,6 30,4 17,7 3,30
20 o 0,8 1,09 77,0 39,0 30,6 12,1 2,82
22 8 0,63 0,85 77,0 30,5 28,6 17,6 3,44
23 10 0,50 0,686 55,0 32,4 29,1 9,26 1,48
24 10 0,50 0,699 77,0 38,3 31,6 8,70 1,39
25 10 0,50 0,691 99,0 43,4 353 9,27 1,48

Tabela 8 -~ Coeficientes de transferencia de calor obtidos
e as condigdes experimentais utilizadas na se-

cagem de bagago de cana em leito fluidizado.
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Tabela 9 - Valores de Nusselt e Reynolds dos experi-

mentos.

Re

31,8
28,3
31,9
28,3
28,1
29,1
27,7
27,7
35,2
38,3
38,3
42,6
58,7
47,1
66,7
76,7
76,3
37,4
31,8
53,5
26,7
18,2
17,5
16,6

Nu x 10°%

6,44
6,97
6,15
5,10
7,15
7,19
7,10
7,27
4,46
7,69
7,27
7,61
17,6
13,6
25,8
30,3
26,5
7,75
7,12
10,6
8,35
3,00
2,67
2,68
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Figura 16. Nusselt em funcdo de Reynolds no periodo de

velocidade constante

A correlagdo obtida estd concordante com as citadas na lite

ratura. Segundo Gelperin (44) a forte dependéncia de Nusselt em fun

1,3 el,S

¢ao de Reynolds, sendo proporcional a Re”’" ~ R , OCOTrTe porque,

a baixos valores de Reynolds, a area superficial efetiva de troca
de calor € menor que a area superficial total das particulas,devido
do

fluido, além do aumento da turbuléncia em torno das particulas,ocor

i formagac de agregados de sdlidos. Com o aumento da velocidade

re aumento da area efetiva de troca de calor. A valores suficiente~
mente grandes de Reynolds (Re > 100), quando praticamente a superfi
de-
.Con

cie total das particulas participa da transferéncia de calor,a
0,5 0,8
L) - ’Re +

caracteristi-~

pendéncia de Nusselt € menor, sendo proporcional a Re
siderando a faixa de Reynolds empregada (15-80) e as
cas coesivas do bagaco de cana, o expoente obtido para a correlagao

61
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& um bom resultado.

Vanecek (38) apresenta uma série de correlagoes, algumas si~
milares a obtida, outras incluindo novas varidveis como o diametro
da coluna, altura do leito quando fixo e a velocidade minima de flui
dizacdo. Elas apresentam muita discrepancia de resultados entre si,
o que & atribuido &s simplificagGes feitas na dedugao das equagoes
empregadas e & ndo consideracac de todas as varidveis relevantes na
fluidizacAo, Estas correlagdes apresentam forte dependéncia em rela
cao a Reynolds, como pode-se observar pelas equagoes abaixo:

w2

a
Nu = 0,0028 Re**7 (-2 ) (I11.17)
D

#

onde: d diametro médio das particulas (m)

P
D

i

didmetro da coluna {(m)

A eguacdo 1I1.17 foi determinada por Walton, Olson e Levens-
piel para particulas de carvdo com tamanho variando de 0,3 a 0,8mm

e Reynolds de 6 a 50.
-1
Nu = 0,0035 Re %% (GE—-) | (111.18)
mf

onde: u = velocidade superficial do fluido (m/s)

U = velocidade minima de fluidizacao {(m/s)

A equacio I11.18 foi obtida por Shakhova para Re de 1,38 a
3,55 ¢ ufumf de 2,67 a 12,82,

Nu = 0,0135 Re*?° (111.19)

Esta equacdo foi determinada por Kettering, Manderfield e
Smith, em experimentos de secagem em leito fluidizado de silica gel
e alumina com tamanhos de particula de 0,36 a2 1,0 mm ¢ Re de 10 a

57,

Kunii (19) recomenda a equagao II1.20, obtida pela correla
¢io de dados experimentais determinados por varios  pesquisadores.
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Nu = 0,03 Re'»? (I11.20)

Considerando estas equagles pode-se observar que a constante
obtida na correlagdo para o bagaco de cana € significativamente me-
nor. Dado as dificuldades experimentails e o desejo de estabelecer
uma correlagao de facil aplicagédo, optou-se pela distribuicio de ta-
manho do produto em peneiras e a seco e pela utilizacdo de um valor
médio de esfericidade. Como no periodo em discussioc a coesividade
entre as particulas era grande,& bem possivel que os sélidos se en-
contrassem sob a forma de agregados. Na esfericidade média  obtida
prevalece o formato das fibras em detrimento das particulas de mne-
dula que, tendo formato mais proximo aoc esférico, devem apresentar
esfericidade maior. Deste modo a drea de superficie das particulas,
assim calculada, representa uma superestimacdo daz area efetiva de
troca de calor. Isto provoca redugae nos valeres calculados do coe-
ficiente de tranferéncia de caler, no nimero de Nusselt e consequen
temente na constante da equagdo. Devido a esta dificuldade de deter-
minacdo da area efetiva de troca de calor,os coeficientes de trans-
feréncia de calor por unidade de volume do leito sdoc informados na

Tabela 8§,

A discrepancia das correlacgdes citadas na literatura indicam a
nao consideracdo de todas as varidveis importantes na fluidizacio.
No caso dos experimentos realizados observou-se que parcela do géas
atravessa o leito por canais preferenciais,diminuindo a eficiéncia
da transferéncia de calor. Este fator deve influenciar a correlacio

contribuindo para diminuir o valor da constante.

Considerando que o principal da secagem do bagago de  cana
ocorre no periodo de velocidade constante,acorrelagioc obtida  mos-
tra-se bastante 0Otil na previsio de coeficientes de transferéncia
de calor em leito fluidizado e no projeto de secadores.
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111.4.2 ~ Periodo de aumento na velocidade de secagem

A melhoria na qualidade de fluidizag¢ao torna mais eficiente
a transferencia de calor, aumentando a velocidade de secagem. Nope
riodo em que isto ocorreu nos experimentos o sdlido ainda se manti
nha & temperatura de bulbo Umido, jd que niio tinha atingido a umida
de critica. Isto torna possivel a utilizacg8o da equagde III.5 para
o cdlculo do coeficiente de transferencia de calor.

Para realizar o balanco de entalpia € necessario o conheci-
mento da taxa de Zgua svaporada [AHZO/AtJ. No periodo de Veloi%?a-
de constante a taxa de agua evaporada pode ser uﬂﬁulmkiporb%o-ggjé
que a massa seca de bagago presente no leito praticamente nao se alte
rava. Como este segundo periodo ocorria logo apds o inicio da elu-
triacio a metodologia empregada ndo pode ser a mesma. Neste caso &

necessario aplicar a equacgao III.Z1:

X¢ - (111.21)
| J M_ dX

X

t

AH,0

-t

At £

onde: M, = massa seca de bagago retida no leito a  cada
instante (kg)
Xi,in= umidade inicial e final do periodo de aumento
na taxa de secagem (b.s.)
t., tg= tempo inicial e final do periodo (min)

E ¢ balango de entalpia fica da seguinte forma:

' aHZD
m Cp (To - Tl') = Aal- & ) (IIF.ZZ)

Com o valor da umidade ¢ da massa Umida dos elutriados em
fungdo do tempo e a massa das amostras retiradas, a massa seca de
bagaco presente no leito a cada instante € estabelecida.
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Um grifico de massa seca em fungdo da umidade pode, entdo,ser cons
truido e a integracgdo feita graficamente. Na Figura 17 encontra-se

o grafico utilizado para o experimento 18.
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Figura 17. Massa seca de bagago retida no leito em
fungido da umidade para o experimento 18.

Para este experimento ﬁjfo == 0,0218 kg/min, resultando en
uma temperatura de saida do gas de 31,39C. Como neste caso a tempe
ratura de bulbo umido do ar de secagem foi 30,89C, o gas saiu do
leito praticamente saturado. Utilizando-se a equagdo III.5 o coefi
ciente de transferéncia de calor para o periode & igual a33,2 x 107

kcal/hm*9C. Como o resultado obtido para o periodo anterior foi de
14,1 x 10% kxcal/hm®9C, seu valor mais que duplicou de um  periodo
a outro., Este resultade di uma estimativa do aumento na transferen

cia de calor.

Nos demais experimentos resultados anilogos a este foram en
contrados, com o gas saindo praticamente saturado do leito; em al
guns casos COm a temperatura pouceo acima, emoutrosun pouco abaixo,
mas, em geral,proxima a de bulbo Gmide. Esta flutuagao dos resultados
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ocorre em fungiao dos erros experimentais que se acumulam no calculo
da temperatura de salda do gids. Em primeiro lugar,a elutriagio & um
processo continuo, no entantc a massa de elutriado foil modida dis-
cretamente. Em segundo lugar,o elutriado recolhido num certo inter-
valo de tempo nio tem umidade uniforme, o que afeta a exatidao des-
ta medida. Nos experimentos em que se recolheu varios elutriados a
pequenocs intervalos de tempo, 0S erros, originados por estes motivos,
foram diminuidos. Neste periodo ocorria expansao do leito e aumento
da concentracdo de sélidos na fase diluida, dificultando a determi-
nacio da altura do leito. No calculo dosceoeficientes empregou-se 0
volume do leito do periodo anterior,porque a maioria dos so6lidos se

encontrava na parte metdlica da coluna,

Na Tabela 10 sao apresentados os resultados obtidos para os
experimentos mais representativos deste periode, nos guais as con-
digdes de elutriagao foram bem controladas. Nos casos em que foi
possivel calcular os coeficientes eles também sZo informados.

3

Experimento Ty Ty ha x 10~
(°C) {2C) (kcal/h m?°C)
9 29,4 27,4 20,8
11 30,1 30,4 -
16 32.0 30,8 52,5
18 31,3 30,8 33,2
21 28,8 30,8 -
Z3 28,6 29,0 -
24 34,4 31,6 13,9

Tabela 10 - Resultados obtidos para o periodo de
maior velocidade de secagem

Como pode-se observar em todos 0s €asos ocorreu aumento sig-
aificativo na taxa de transferéncia de calor em comparagao com O pe

riodo anterior.

0 experimento 21, realizado com o maior fluxo massico {(G=2,13
kg/m2s), apresentou elutriagaoc desde o infcio da secagem. Os resulta-
dos, obtidos de acordo com a metodologia descrita acima,indicam que
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o gis saiu do leito saturado durante todo o perlodo em que o so6lido
se manteve & temperatura de¢ bulbo dmido. Portanto, para este ecxpe~
rimento se obteve o periodo de velocidade de secagem maior desde 0
infcio. Este resultado € coerente com as observacgoes anteriores de
que para uma maior vazdao o aumento na taxa de secagem e antecipado.

Resultados analogos aos obtidos s3do citados por Gelperin (44)
para a transferéncia de calor em leito fluidizado. Num leito bem
filuidizado a temperatura do gds altera-se rapidamente em uma regido
proxima ao distribuidor, tendendo ao equilibrio com s31ido a medida
que se aproxiﬁa da saida. Se a altura do leito for suficientemente
maior que a altura desta regiso, onde efetivamente ocorre a troca
de calor, a temperatura do fluido na descarga sera praticamente
jgual & do sdlido. E o que Gelperin denomina de transferencia de ca
lor controlada pelo balango térmico; na realidade, ainda que o con-
trole seja por pelicula, dada a boa qualidade da fluidizagao, os al
tos coeficientes de transferéncia de calor e o fato da troca de ca-
lor se concentrar numa regidc proxima ao distribuidor de altura con
sideravelmente menor que a do leito, alcanga-se o equilibrio parti-
cula-fluido e o fator limitante a uma malor transferencia de calor
acaba sendo a quantidade de energia térmica transportada pelo  gas
ap entrar no leito. Este comportaménto ndo € encontrado quando per-
turbagdes no sistema fluidizado permitem a canalizagdo do gas,redu-

zindo a efetividade do contato particula-fluido.

Os resultados obtidos parecem confirmar estas consideragoes.,
No primeiro periodo, devido 3 acfo da coesividade entre as particu-
las, a qualidade da fluidizagBo & pior e parte do gas passapelo lei
to através de canais preferenciais. Quando os sOlidos atingem certa
umidade as forgas coesivas diminuem, o leito se expande, a fluidi-
zagao melhora e a transferéncia de calor passa a ser controlada pe-
1o balango térmico; como, enquanto o s6lido nao atingir a umidade
critica.a secagem é regulada pela transferéncia de calor, o gds sai
do 1eitb}nnticamente saturado. A umidade a partir da qual ocorre o
aumento na taxa de secagem est3d relacionada com as caracteristicas
das particulas e com a velocidade empregada. Seu valor pode ser apro

ximadamente previsto pela relagldo a seguir:
Unf

0,45 < r £.0,70 ., para T =-—— o (1171.23)

onde: upe & calculada pela equagao 11I.4 para a umidade de inicio do periodo(m/g
u = velocidade superficial do gas nas condigoes de entrada do leito (m/s)
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I11.4.3 - Periodo de velocidade de secagem decrescente

Ao ser atingida a umidade critica,o liquido,que se encontra

no interior dos sdlideos,ndo consegue chegar @ superficie tdao rapi-

damente quanto ocorre a evaporacao. A temperatura do solide comega

a se elevar e a taxa de secagem a decrescer. Para andlise deste pe

riodo € necessario determinar a umidade critica e a umidade de equi

1ibrio obtidas nos experimentos. Estas foram determinadas grafica-

mente das curvas de secagem. Na Tabela 11 encontram-se

seus valoe-

res para varios experimentos, selecionados por apresentarem  mais

dados no periodo de velocidade decrescente.

Experimento

e SRS 2 SR o

13
15
16
18
19
22
23
24
25

{(b.s.)

X*

(b.s.)

0,04
0,02
0,04
0,01
0,01

0,10

0,03

0,03
0,03
0,04
0,03
0,03
0,08
0,03
0,01

o

e

77,0
99,0
99,0
150,08
150,0
55,0
77,0
77,0
77,0
77,0
77,0
77,0
55,0
77,0
98,0

{mm)

0,56
0,52
0,59
0,56
0,56
0,59
0,85
0,85
0,85
0,66
0,56
0,63
0,50
0,50
0,50

Tabela 11. Umidade critica e de equilibrio para varios expe

rimentos
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Para os experimentos de maior fluxo massico (6 wvariando de
1,19 a 1,89 kg/m?s) obteve-se umidades criticas proximas de 1. Ex~-
cepcionalmente os experimentos 18 e 19 apresentaram valor de umida
de critica significativamente menor. Estes foram os realizados com
maior nimero de rotacgdes do agitador. Como as rotagoes influem na .
taxa de elutriagio diminuindo o arraste de particulas, & possivel
gque este fator, ao contribuir para que as particulas finas se man-
tenham no leito por mais tempe, reduza o valor da umidade critica.
0s experimentos realizados com menor vazio {(22,23,24,25) tambén apre
sentaram umidade critica consideravelmente menor. Como o coeficien
te de pelicula & fortemente dependente de Reynolds, seu valor é
menoy nas baixas vazodes. Este fator, juntamente com uma menor taxa
de elutriacio, retarda o inicio do controle da secagem pela resis-

téncia ao transporte no sdlido.

No periodo de taxa de secagem decrescente,a umidade do baga
co apresentou um decaimento exponencial com o tempo. Isto pode ser
observado na Figura 18, onde se encontra graficado a umidade em
fungao do tempo, em escala semilogaritma, para os experimentos de

menor fluxoe massico.

Como se observa na Figura 18 o periodo de velocidade decres
cente pode ser dividido em duas partes, descritas por duas retas.
No caso do experimento 23, realizado com a menor temperatura de se
cagem, estas retas Se interceptam para uma umidade em torno de 0,10
em base seca (9.1% em base Umida). De acordo com o relatério "Apro
veitamento energético dos residuos da agroindistria da cana~de-agl
car", realizado pelo Ministério das Minas e- Energia/Eletrobras (48),
a compactagdo por brigquetagem exige bagaco com umidade 12% {(b.u.} e
por peletizagdo com umidades entre 15 e 18% (b.u.). Segundo Hugot
(6) & necessdrio reduzir a umidade a menos de 15% (b.u.) e o0s me-
1hores resultados de briquetagem s3o obtidos com bagago com 7 a 8%
(b.u.) de umidade. Aumentando a secagem os briquetes reabsorvem a
umidade do ar e se desagregam. Logo, nao existindo interesse na sg¢
cagem do bagago a umidades menores, a analise deste periodo se con

centrou em sua primeira parte.
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Figura 18. Umidade em fungao do tempo no pericdo decrescente
para os experimentos de menor vazao.

Baseado nos resultados indicados pela Figura 18 procurou-se
correlacionar os dados de cada experimento por uma equagao do se-

guinte tipo:

X = X* |y et (t-te) (111.24)
X - X*

onde: X - X* _ ypidade residual (adimensional)
X~ X*

"' e "¢' sdAo constantes a serem determinadas para
cada experimento
t = tempo de secagem para umidade X (min)

t_= tempo de secagem para umidade critica Xc {min}



71

Na Figura 19 encontram-se graficadas as curvas de umidade
residual em funcio de "(t-tc)" para varios experimentos. Na andli-
se destas curvas deve-se considerar duas dificuldades. Em primeiro
lugar a diferen¢a na distribuigdo de tamanho das amostras nio &
completamente caracterizada pelo didmetro médio. Em segundo lugar
a elutriagdo, ao arrastar os mais finos, faz com que o© diametro me
dio das particulas efetivamente presentes no leito se altere conti
nuamente. Loge o diametro médio inicial da amostra & uma medida in
direta do tamanho das particulas que permanecem no leito neste pe-
riodo de. secagem. Apesar disto observa-se um comportamento geral
coerente, com a declividade das curvas aumentando com a temperatu-
ra e diminuindo com o didmetro médio da amostra. Apesar da pouca
informacdo disponivel o niimero de rota¢Oes parece ndo influenciar
a velocidade de secagem neste periodo; & o que se observa pela con
cordancia dos pontos dos experimentos 1 e 19.

1.00

To0'C) dp (mm) GiKg/m?s) Mirpm} Exp
~---0 55  0.53 1.18 40 3

P ————& 77 058 1.18 40 1
"Q o 77 0.56 1.1% 130 19
0.50 w77 0.85 145 406 13
———g 93 0.53 1.18 40 3
k0 98 0.50 Q0.722 40 23
x> 99 050 0.728 40 2%

0.10

-

0.05%

e 5 10 t -t tmind

Figura 19. Umidade vesidual em funcdo do tempo para varios experimentos.
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Alguns experimentos se constituiram em excessdo ao comporta
mento descrito anteriormente. £ o caso do experimento 13 que, ape-
sar de empregar amostra com diametro médio 0,85 mm, apresenta maior
declividade da curva de umidade residual comparativamente com ou-
tros experimentos realizados com amostra de menor diametro ¢ mesma
temperatura. Neste experimento se conjugaram dois fatores que podem
justificar este comportamento. A amostra empregada (nimero 7} apre
sentava uma porcentagem de fibras muito superior a das outras amos
tras. A grande diferenga entre o comprimento & o diametro destas fi
bras longas pode fazer com que o diametro médio da amostra se mos-
tre muito inadequado para indicar o tamanho destas particulas. Co-~
mo neste experimento a vazao empregada foi das maiores, grande par
te dos sélidos retidos durante o periodo de velocidade de secagem
decrescente se constituia destas fibras longas. Estas, apesar de
seu grande comprimento, possuem um diametro real pequeno, podendo
oferecer uma menor resisténcia a transferencia de calor e massa.

Na Tabela 12 encontra-se os valores de "b" e "¢ obtidos
por regressac linear dos dados de cada experimento. Os valores de
"h" sio muito proximos de 1, como era de se esperar. Os valores de
net expressam a influéncia da temperatura, do tamanho das particu-
ias e também da vazdo do gas a medida que esta altera o diametro

médic dos solidos retidos no leito.

Procurando estabelecer uma correlagao entre 03 valores de

"c" e as condicBes experimentais,empregou-se a equagao:

-0/ T
¢ = kK s ° (111.25)
gt
P
onde: T = temperatura absoluta do gas na entrada-do leito
(°K)

k, «, Y, n SAo constantes a serem determinadas
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Experimento b ¢
(min) "t
1 e 19 1,00 0,336
2 0,962 0,503
3 1,01 0,534
7 ¢ 8 1,05 0,788
9 ' 1,08 0,260
13 1,01 0,383
15 0,873 0,394
16 0,975 0,489
18 1,02 0,180
22 1,02 0,490
23 1,07 0,866
24 1,14 1,04
25 1,08 1,32

Tabela 12. Valores de "b" e "c'' para varios experimentos

Na relacio entre "c" e a temperatura do gds foi proposta uma
funcio exponencial do tipo da equagao de Arrhenius. Dado o compor-
tamento diferenciado dos experimentos de maior vazio (nimeros 13,
15 e 16) eles ndo foram considerados na determinagao da equagdo.
A correlacio obtida por regressao linear maltipla dos pontos foi:

-1549/T0

c = 4,54 x 1077 62’45 73 (I11.26)

onde: ¢

T
o

d G
P

~ .1
expoente da equagdo I1I11.25 (min )

temperatura absoluta do gas (°x)

Ebﬂ diametro médio da amostra (m)

G

fluxo massico do gas (kg/m®s)
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A analise de residuos realizada para a equagado obtida demos
trou comportamento aleatdrio dos residuos. 0 valor do coeficiente de
correlacao ao quadrado (R?) obtido nesta regressao foi de 94,5%. E
o teste de significancia comprovou que os coeficientes obtidos sa0

significativos.

A equacio obtida mostra-se bem adequada para correlacionar
a declividade das curvas com as condigbes experimentais. A relagao
entre "c" e a temperatura do gas pode ser bem explicada por uma
equacdo exponencial do tipo da de Arrhenius, o que € caracteristi-
co de processos de secagem com controle difusional. A dependencia
com o didmetro se da com base num expoente, 2,45, proxime ao valor
caracteristico dos processos difusionais, que & 2. A relagao com o
fluxo missico sugere que sua influéncia se da atraves da elutria-
cio, ou seja, da alteragao do didmetro médio efetivo das particulas
presentes no leito mneste periodo; por isso que a declividade decres
ce com o aumento de seu valor. 0 fluxo massico acaba funcionando
como um fator de correcio da elutriagdo; sua nao inclusdo na equa-
cdo levaria a uma forte dependencia de "c" com relagao ao diametro

médio da amostra, resultando num expoente muito maior que o obtido.

Considerando que a constante "b" da equagao 111.24 tem seus
valores muito préximos de 1 para todos os experimentos, pode~se pro

por a seguinte equagac geral para relacionar a umidade residual com

o tempo de secagem deste periodo:

X - X* e (t-
o C ¢ (t-tc) | (1T1.27)
-

onde o expoente ''¢' € calculado pela equagao I1I1.26

I1I1.5 - A Elutriagido

Além de depender fortemente da velocidade do gas, a elutria
gao € uma fungao complexa da distribuigio de tamanho da amostra o£E
ginal. Alguns modelos (19) tem sido desenvelvidos procurande rela:
cionar a quantidade de sdlidos de certo diametro de particula que
sio elutriados por unidade de tempo e unidade de area do leito com
as condigdes operacionais. Porém esses modelos nédo se aplicam ao
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caso em questao dade sua maior complexidade. Na elutriagioc do baga-
Go estd envelvida, além daquelas variaveis, a alteragde significa-
tiva de sua densidade e coesividade ao longo da secagem. Como estes
fatores dificultam em demasia o desenvolvimento de um modelo,optou-

-5 por uma abordagem gualitativa.

111.5.1 ~Influencia das condig¢Oes experimentais na porcentagem de

massa elutriada

Na Figura 20 encontra-se graficado a porcentagem de massa s€
ca acumulada de elutriado (Mse) em fungao da umidade para trés expe
rimentos realizados com a mesma amestra {nimero 7), nas mesmas con-
digoes de temperatura e rotagoes do agitador, mas com vazdes dife-
‘rentes. A uma mesma umidade as maiores vazdes Conseguem vencer <om
mais facilidade a coesividade entre as particulas; atinge-se a velo
cidade de arraste dos s6lidos e maiocres quantidades de massa sao

transportadas.

100
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Figura 20, Influ8ncia da vazio na porcentagem de mag
sa elutriada.
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No inicio da eclutriagfio, para os cxperimentos de vazdo  mais
baixa.observa-sc intersecgio das curvas. Isto pode ter sido provo-
cado por dificuldades de agitagdo, que ao aumentar a canalizagio
do gids, elevou a taxa de clutriacio para o experimento 13. No en-
tanto a curva do experimento nimero 21 demonstra que com maior fiu
xo massico consegue-se arrastar particulas mais densas, ou seja,
mais Umidas, antecipando-se o inicio da elutriagdo.

Nas curvas da Figura 21 pode-se observar a influéncia da tem
peratura e do nimero de rotagdes do agitador na porcentagem de mas
sa elutriada. A porcentagem de elutriado foi maior com o  aumento
da temperatura. Isto porque o aumento da temperatura diminui a den
sidade do gis, obtendo-se uma maior velocidade para um mesmo fluxo
missico: aldm disso,com a temperatura aumenta a viscosidade do gas
e este consegue arrastar particulas maiores, aumentando a elutria
cio. Nota-se que a diferenciagfo entre as porcentagens de elutria~-
do & menor no inicio, quando o gds entra quente no leito e se res-
fria até proximo da temperatura de bulbo imido, e maior no final,

quando o gds atravessa o leito com pouca alteracao de temperatura.

160
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Figura 21. Influéncia da temperatura ¢ do nimero de
rotagbes na porcentagem de massa clutriada,
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pode-sc¢ observar que o aumento do namero de rotagoes dimi-
nui a massa clutriada. Com maior niimero de rotagoes aumenta a ho-
mogeneidade do leito, reduzindo a formagiao de canais e em decorrén
cia a elutriagio. Kunii (19) cita que o cmprego de agitadores po-
de reduzir significativamente o arraste de particulas, porque suas
pas homogencizam a fluidizagao e quebram as bolhas e canals, prin-
cipais responsiveis pela elutriacdo; o aumento das rotagoes do agl
tador também age neste sentido. Para o bagago de cana a redugao da
elutriagio com o aumento do nimero de rotacdes mostra-se mais efe-
tiva nas umidades menores, possivelmente porque a redugdo da coe-
sividade aumenta a eficiéncia do agitador. Estes resultados sa0 Ccon

firmados pelos experimentos graficados na Figura 2Z.

Apesar da diferenga na distribuicio de tamanho das amostras
empregadas nos dois experimentos (nimeros 18 e 20}, 8 utilizacio de
rotacdes na faixa de 95-104 rpm aproximam a quantidade de massa elu
triada nos dois casos; a massa elutriada foi praticamente igual
para umidades maiores diferenciando-seé um pouco para as menores. A

80 —

& (Kg(jmzsi tr;:m) (:m?n) Exp
28" ® 119 40-48  0.56 1
= zso-\ 6 119 95-104 066 18

o o 115  96-103 098 20
Ta77C

% ib.e.)

Figura 22. Influéncia do niimero de rotagbes na por-
centagem de massa elutriada.
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influéncia da agitagido também explica porque, apesar da diferenga
na distribuicao de tamanho das amostras empregadas nos experimentos
18 e 1 nio ser grande, a massa elutriada tenha sido bem menor no

experimento com mais rotagoes.

A influéncia da distribuicio de tamanho na elutriagac pode
ser visto na Figura 23. A elutriagao foi malor nos experimentos rea
1izados com a amostra que continha maior quantidade de fimos. A di
ferenga na massa elutriada diminui com o aumento do fluxo massico.
A interseccio das curvas nas umidades maiores pode ter sido provo-
cada por maior canalizagao de gAs nos experimentos que empregaram
a amostra de maior difmetro médio, contendo maior proporgaoc de fi-

- bras longas.

A 8
wo kb dp {mm} Exp 100 b dp tmm) Exp
s 061 H : L o 051 12
2 o0 j"‘\ o 085 15 2 8 _\' o 085 13
3[% . 6 = 1.61 Kg/mZs 218 G =1.45 Kg/m?s
== 80 ?\o\‘ Te=77 *C sol \ 1,277 *C
\\QF\\N=40~52rpm x\‘ o Nz36-8Z2rpm
404 o, 40 o \
\\:\
.,
ol \b.,\\. »ol \OKO
™
0 i 1 i \&&_‘ 0 i i : \?\- i
g 1 2 3 4 5 ] 1 2 3 4 5 g

x {h.s) x (b.sl

Figura 23. Influencia da distribuicdo de tamanho da amosira na por-
centagem de massa elutriada.

I1I.5.2 - Influéncia das condigdes experimentais no diametro mé-
dio dos elutriados.

A variacio das condigdes experimentais influenciava niao s0
a guantidade de massa elutriada, como também o didmetro médio  das
particulas arrastadas. Para andlise desta influéncia selecionou-se
alguns experimentos, procurando contemplar o conjunto das condigoes
experimentais utilizadas. Realizou-se a distribuigao de tamanho dos
elutriados destes experimentos de acordo com a metodologia descri-
ta em 11.3.3. Os resultados encontram-se tabelados no Apéndice 4(Ta

belasd4.26 a 4.33).
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Na Figura 24 encontra-se ¢ grafico do diametro médio dos
elutriados em funcgao da umidade para os experimentos de maior va~-
zaop. Observa-se um comportamento, em geral, semelhante para todos
os experimentos. O primeiro elutriado, recolhido com a maior umi-
dade, apresenta maior diametro médio. O difmetro médio diminui com
a umidade para o segundo elutriado e volta a aumentar.nas umida-
des menores, para os elutriados subsequentes. Nos experimentos no
tou-se que a elutriacdo comegava quando os s0lidos eram langados
a grande velocidade na parte superior do leito pelo gids que se ca
nalizava.0 gas canalizado atinge grandes velocidades, o que permi~-
te o arraste de particulas de maior tamanho. O resultado & um elu
triado de diametro médio maior. Com a reducgido da coesividade en-
tre as particulas a qualidade da fluidizag¢ao melhorava, formavam-
-se menos canais e¢ o leito ficava mais homogeneo. Como a velocida
de efetiva atingida pelo gas era menor,arrastava-se menor quanti-
dade de particulas grandes, produzindo um elutriadc de menor dia-
metro médio. Para menores umidades o resultado encontrado & o es-
perado, menor umidade, menor densidade dos sGlidos, maior didme-
tro médio dos elutriados. E importante observar que os valores de
umidade para os quais se apresenta o menor diametro do elutriado
sio proximos aos valores a partir dos quais se inicia o  periodo
de aumento na taxa de secagem. Pela Figura 24 nota-se que maiores

vazdoes produzem elutriados de maior diametro médio,

A influéncia da temperatura e das rotagoes do agitador no
didmetro médio dos elutriados pode ser observado na Figura 25. O
comportamento geral € o mesmo que o apresentado no grafico da Fi-
gura 24. O aumento da temperatura, da mesma forma que aumenta a
porcentagem de massa elutriada, aumenta o diametro médio dos elu-
triados obtidos. J3 o aumento do numero de rotagdes, ao melhorar
a homogeneidade do leito, diminui, para as maiores umidades, a di
ferenca entre os diametros médios dos elutriados. Como a agitagao
é mais eficiente nas menores umidades, ¢ aumento do numero de ro-
tagdes faz com que menos grossos sejam arrastados nestas umidades.

Todo o comportamento observado na analise dos elutriados
confirma e explicita melhor, tanto as caracteristicas da fluidi-
zacdo do bagagco de cana, como a influencia das condigoes experi-

mentais nestas caracteristicas.
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Figura 25. Influéncia da temperatura e do nimero de ro
tacdes no diametro medio dos elutriados.
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Capitulo IV - Conclusoes

IV.1 - O bagaco utilizado, subproduto da extragdo do  aglcar da
cana por difusioc, tem pequeno didmetro médio de particula,variando

de 0,48 a 0,98 mm, e portanto possui alta Area especifica. Essa ca
racteristica juntamente com a umidade superficial dao-lhe comporta

mento coesiva,com a formagao de aglomerados de particulas. Sua es-
fericidade média & baixa, na ordem de 0,45, devido a presenga de
grande gquantidade de fibras. A sua densidade pode ser estimada, em
funcdo da umidade,pela equagao III.Z, vdlida para umidades de até

6,66 em base seca.

IV.2 - Devido & grande coes3o entre as particulas,a fluidizagao do
bagaco S0 € possivel com a utilizacao de um agitador de baixa rota
cdo. A agitacao impede a canalizacio continua do gas.destruindo os
canais & medida que se formam. Em fungao destas caracteristicas, a
perda de carga adimensional do leito fluidizado de bagaco é consi-
deravelmente menor que 100%, indicando que as particulas ndo SA0
completamente suportadas pelo gds, com parte dele conseguindo es-
coar por canais preferenciais. A velocidade minima necessaria para
fiuidizar o bagaco pode ser calculada,em fungao de sua umldade pe-
1a equacgdo II1.4. Seu valor aumenta com a umidade, tanto pelo anmen
to da densidade das particulas,como da coesaoc entre elas.

IV.3 - As caracteristicas do leito fluidizado de bagago se alteram
ao longo de toda a secagem devido a redugdo da umidade superficial
e da densidade. Com isto ocorre a diminuigdoc da coesividade entre
as particulas e do peso do material, facilitando a agitagao e ar-
raste dos s31idos. No inicio da secagem com a alta umidade dos $0-
1idos, a movimentagado relativa entre as particulas € pequena. Oprog
seguimento da secagem reduz a umidade superficial e a mistura das
particulas melhoxa. No entanto,d pouco apds a formagdo de uma fase
diluida, juntamente com & intensificagdo da taxa de elutriagao,que
ocorre grande agitacdo e mistura dos s6lidos com sensivel melhoria
de qualidade da fiuidizacBo. A resistencia oferecida 3s pas do agi
tador diminui com a melhoria da fluidizacao. Grande parte dos S0~
1idos inicialmente presentes no leito pode ser elutriada ; no ca-
so dos experimentos variou de 35 a quase 90%,dependendo das Carag

teristicas da amostra e vazdo empregadas.

A
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IV. 4 - A secagem do bagago de cana em leito fluidizado se realiza
em trés periodos. O primeiro € o periodo de taxa de secagem cons-
tante, o segundo & o periodo no qual a taxa de secagem scfre um au
mento e o terceiro & o de taxa decrescente, A passagem do primeiro
para o segundo periodo € fortemente influenciada pela vazao; © au-
mento de seu valor antecipa o inicio do segundo periodo. Isto ocor
re porque este periodo estd vinculado & melhoria na qualidade da
fluidizacio, ao aumento da agitagao e mistura dos s0lides,

IV.5 - Tanto o aumento da temperatura, come o da vazao, aumenta a

velocidade de secagem. A principal influéncia do aumento no nime-

ro de rotagdes do agitador parece ser a antecipagao do inicio do
periodo de maior taxa de secagem, por facilitar a desagregacgao dos

s6lidos e a melhoria da fluidizacdo. Na secagem do bagago com bai

xa umidade inicial pode-se empregar menor vazao para conseguir flui

dizi-lo. Com isto diminui o valor de umidade para o qual inicia o

segundo periodo e o valor de umidade critica, fazendo com que a

principal parte da secagem ocorra no periodo de taxa constante.

IV.6 - No periodo de taxa constante a temperatura do solido € igual
% de bulbo {imido do ar e a secagem & controlada pela resisténcia a
transferéncia de calor na pelicula entre o gas ¢ o solido. A equa
cao II1.16 correlaciona os nimeros de Nusselt e Reynolds para o ba
gaco de cana em leito fluidizado e permite o calculo dos coeficien
tes de transferéncia de calor gads-particula. E forte a dependéncia
de Nusselt em funcao de Reynolds porque o aumento do fluxo massi-
co do gas, além de provocar maior turbuldncia em torno das parti-
culas, aumenta a area efetiva de troca de calor, devido a desagre-
gacao dos aglomerados de s0lidos. Massarani (14), baseado em unm
modelo matematico e em dados experimentais de secagem de bagago de
cana para um secador de leito deslizante e fluxos cruzados, estima
um coeficiente de transferéncia de calor por unidade de volume do
leito na ordem de 4,04 x 10° kcal/h m®°C para o fluxo missico doar
de 0,140 kg/m*s, temperatura de entrada deo ar de 200°C ¢ espessura
do leito de 50,0 cm. Ha dificuldade de comparagdoc dos resultadosde
vido a diversidade de sistemas empregados. Os coeficientes obti-
dos em leito fluidizado sfo consideravelmente maiores que este, no

entanto maiores vazdes foram utilizadas.
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IV.7 ~ No segundo periodo a taxa de secagem aumenta em fungio da
melhoria da fluidizagao. O s4lido se mantém na temperatura debul-
bo Gmido e o gds sai do leito praticamente em equilibric com o so-
lido. Neste periodo ocorre o que Gelperin (44) denomina de transfe
réncia de calor controlada pelo balanco térmico. A resisténcia 2
transferéncia de calor ainda esta na pelicula, mas, comc seu valor
¢ bem pequenc, o gas sai do leito, do ponto de vista pratico, sa-
turado. 0 inficio deste periodo pode ser previsto aproximadamentepe
la equagao III.23. Esta equacdo relaciona a velocidade minima de
fluidizacio calculada para a umidade de inicio deste periodo com a
velocidade superficial do gds, indicando a forte dependéncia entre
a melhoria da qualidade da fluidizacdo e o fluxo massico emprega-

do.

IV.8 - Q periodo de velocidade de secagem decrescente inicia quan-
do o sblido atinge a umidade critica. O valor de umidade critica &
grande para as altas vazdes e diminui com o aumento do nimero dero
tacbes e com a redugdo da vazde. Seu valor & influenciado pela eluy
triagdo das particulas. Na Tabela 11 encontram-se valores de umi-
dade critica e de equilibrio para varias condigbes  operacionais.
Neste periodo o decaimento da umidade com o tempo & exponencial.
A velocidade de secagem aumenta com a temperatura e decresce com o
dismetro das particulas. A vazao influi na velocidade de secagem
através da elutriacio, pois, ao arrastar as particulas menores,con
tribui para aumentar o diametro médio efetivo das particulas pre-
sentes no leito. O nimero de rotagOes parece naoc influenciar a ve-
locidade de secagem. A umidade residual em fungao do tempo de seca
gem deste periodo pode ser calculada pela equagao 1I1.27. O expoen
te '"¢'' desta equacdo esta relacionado com a temperatura  absocluta
de entrada do gas, o diametro médio da amostra origimal ¢ o fluxo
massico pela equagdao I11.26. No experimento de menor umidade ini-
cial (Xo = 2,48 em b.s.) os dois primeiros periodos foram responsd
veis pela reducac da umidade de 71% a 23% em base umida, somente o
restante ocorrendo no periodo de velocidade decrescente. A  parte
relativa ao periodo de taxa decrescente deve ser ainda menor para

umidades iniciais mais baixas,

IV.9 - A elutriagdo depende das condigOes experimentais e da’ dis-
tribuicdo de tamanho da amostra empregada. A porcentagem de massa
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elutriada aumenta com a vazdo, com a temperatura e com a malor pre-
senca de finos na amostra., O aumento do ntmerc de rotagoes do agita
dor, por melhorar a homogeneidade do leito e reduzir a canalizagho
do gas, diminui a porcentagem de massa elutriada. Este efeito émais
pronunciado nas baixas umidades. No infcio da elutriacado, devido &
canalizacdo de gids no leito, o diametro médio das particulas arras~-
tadas & maior. A melhoria da fluidizagdo reduz o diametro médio das
particulas arrastadas; este sd volta a aumentar com a redugao da
densidade do sblido, que possibilita o arraste de particulas de maior
tamanho. O diametro médio dos elutriades aumenta com a vazao e Com
a temperatura. (O aumento do niimero de rotacoes diminui a diferenga
entre os diametros médios dos elutriados nas maiores umidades. Como
'a agdo da agitagdo & mais eficaz nas menores umidades menos particu

las grandes conseguem sevr arrastadas nestas umidades.
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Capitulo V - Sugestbes para trabalhos futuros

V.1 - Projeto e construgdo de um secador continuo em leito agito-
~-fluidizado,em escala de planta-piloto (area de secgdo > 0,4m?), ba
seado nos dados desta pesquisa realizada com secador descontinuo.

V.2 - Projeto de um alimentador de bagago de cana, da reciclagem de
material solido e do distribuidor de gds para que permita uma flui-
dizacao adequada e minimize a perda de carga.

V.3 - Estudo das variaveis de operagido do secador continuo e sua in
fluéncia no processo de secagem. Estudo da cinética de secagem, da
distribuicdo de tempos de residéncia, da alimentagao de materia-pri
ma, da elutriacdoc e da reciclagem de material.

V.4 - Estudo da secagem do bagago de moenda. Como este possul um ta
manho maior que o bagaco de difusdo, seu estudo & mais apropriada-
mente realizado em um secador em escala de planta-piloto.

V.5 - Otimizagdo do secador: obtencac das condigGes Otimas de ope-~
racio e projeto do secador, considerando custos, dimensoes, vazao
de solido e recuperagao da energila térmica."Scale-up''para projeto de

um secador industrial.

V.6 - Comparacgdo de performance entre um secador agito~fluidizado
continuc, um secador & transporte pneumatico e um a leito deslizan-

teﬂ



APENDICE 1
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Apéndice 1 - Fluidizagdo

1.1 - Introdugao

0 contato entre um material granular e um fluido pode ser
realizado de varias maneiras (Figura 1.1). No caso mais simples, o
leito fixe, o fluido passa peio'material a uma vazao baixa, simples
mente perccolando pelos vazios entre as particulas estaciondrias.
Com um aumento continuo na vazfo atinge-se um ponto no qual a for-
ca de friccio entre as particulas e o fluido equilibra o peso efe-
tivo do leito, com os solidos ficando suspensos no gds ou liquido
ascendente. Este 6 um leito fluidizado nas condigbes de minima
fluidizacdao. As particulas, que no leito fixo descansavam umas So-
hre as outras, descolam-se e a queda de pressac € aproximadamente

igual ao peso do fluido e das particulas no leito.

fluidizagao
. o - ' fase diluida
%?lto manima fluidizagao  fluidizagio ''slugging” com
ixo fluid. particulada  borbulhante . transporte
o pneunatico

SN S L S F e ]

NN N 1 N I

gds ou liguido gis ou liquide 1iquido gas ou 1iguido
{baixa velocidade), {alta velocidade)

e

Figura 1.1. Formas de contato fluido-solido em um leito de parti-
culas.,

Num sistema gds-solido, o aumento da velocidade acima da de
minima fluidizacio provoca muita instabilidade no leito, com forma

cio de bolhas e canais para a passagen do gas excedente. 0O leito
- el - -
nio se expande muito acima de seu volume nas condigoes de minima
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fluidizagao, mas a agitacgdo e movimentacao dos solidos & mais vigo

rosa.

Com aumento ainda maior na velecidade do fluide pode-se atin
gir a velocidade de arraste das particulas, com a superficie do
leito desaparecendo e os sdlidos sendo elutriados. Realiza-se, assim,

o transporte pneumatico dos solidos.,

Comparando com outros métodos de contato fluido-sélide o lei
to fluidizado apresenta altas taxas de transfergncia de calor e
massa, caracteristica que & Gtil nos processos de secagem.

1.2 - Caracterizagdo dos soOlidos

Umas das caracteristicas que devem ser determinadas para os
sblidos num, leito fluidizado,é o seu didmetro. No caso de particu-
ias nao esféricas define-se um diametro de particula de acordo com

a equagao:

d = didmetro da esfera com ©
P . (1.1)
mesmo volume gue a particula

Em muitos casos,além dos sdlidos ndo serem esféricos, eles
sio de variados tamanhos, sendo necessdrio, para obter um diametro
médic de particula (3%) para toda a amostra, realizar uma distri-
buigdo de tamanho. Para amostras com solidos de tamanho na " faixa
de 5 a 0,04 mm o método mais comum empregado € a peneiragem. Na sg
rie de peneiras empregadas as particulas que passam por uma penei-
ra ¢ sio retidas por outra sao coansideradas como tendo um diametro
{d ) igual a média aritmética da abertura das duas peneiras. O dla
metro médio da amostra € entdo calculado pela equagao 1.2:

T = 2
P x

dpi (1.2)

Jie

= b

onde: x = fragdo de massa retida entre duas

peneiras consecutivas
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A equagdo 1.2 emprega como fator de ponderagdo a fragdo de
massa retida entre cada par de peneiras. Este didmetro médio & de-
finido em fungdo da Area especifica das particulas, de forma que,
para uma dada massa de sélidos, a drea de superficie total se man~
tenha inalterada. Assim sendo,a drea de superficie total de uma
certa massa de solidos de didmetro hipotético idéntico ao diametro
médio da amostra deve ser igual a drea de superficie total da mes~
ma massa da amostra. Em termos das caracteristicas fluodinamicas do
ieito, velocidade de fluidizagao e perda de carga, € a area de su-
perficie das particulas o fator relevante, sendo, por issc, adequa
do utilizar esta definicio de didmetro médio (19]).

Outra caracteristica importante des sdlidos € a esfericida-

" de {¢) definida como:

superficie da esfera
P } ambas com o (1.3)

superficie da particula pesmo volume

¢ = (

Com estas equacdes obtém-se, para o cdlculo da area de super
ficie das particulas por unidade de volume do leito (a), a2 equdgao

abalilxo:

6 (1 -
B Sl 2 C(1.4)

¢ dp

onde: ©f = porosidade do leito fluidizado

E no caso de particulas com diferentes esfericidades e dife

rentes tamanhos:

g = (1.5)

1.3 - Caracteristicas fluodindmicas do leito fluidizado

1.3.1 - Velocidade minima de fluidizagao

A fluidizacdo comega quando o peso efetivo das particulas for
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equilibrado pela forga de fricgdo entre os sdlidos e o gds, ou seja

digoes

Ergun:

onde:

AP

Forga de Peso
arraste = efetivo
do gas das particulas

AP A = ALy (1= epp) (dg - dy) g

AP

L

A equagao 1
de minima fluidizagdo.

| (1.6)
uclngmf) (ds""dg) g

perda de pressdo (N/m*)
drea de seccao do leito (m?)

comprimento do leito nas condigdes de minima

fluidizacao (m)

porosidade minima de fluidizagdo
densidade do sdlido (kg/m?)
densidade do gas (kg/m?)
aceleragdo da gravidade (m/s?)

.6 permite o cdlculo da perda de pressio nas con

A queda de pressao num leito fixo & dada pela equagao de

P _
L

onde:

150

(1-e)® wu g 95 (o) Ggu (1.7

]

i

]

fl

3 2 3 "
€ (¢ dp) > ¢ dIJ

comprimento do leite fixo (m)
porosidade do leito fixo
yelocidade superficial do fluido (m/s)

viscosidade do fluido (kg/ms)
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Como a condigdo de minima fluidizagdo € o primeiro estdgio
pés-leito fixo,pode-se estimar a sua perda de carga pela equagado
de Ergun. Combinando-se as equagles 1.6 e 1.7 obtém-se:

a d d ¢ a*a -
1,75 (P ?EQL,JE)E o 150 (1-Fmf) D Yt £y~ P& (g dg) g (1.8)
e ¢ u 0% ele M 12

onde: U ® velocidade minima de fluidizagdo (m/s)

Para baixos valores de niimeros de Reynolds (particulas pe-
guenas com baixo peso especifico) as perdas viscosas predominam €
a equagao 1.8 pode ser simplificada:

3

431?24 -d £

mE 150 u 1 - .

)y, Re < 20 (1.9)

Para altos valores de nimero de Reynolds (particulas gran-
 des) somente as perdas de energia cinética precisanm ser considera-

das e entio a equagado 1.8 torna-se¢:
pa d_-d 3

u? . = B2 E B Fpf, Re > 1000 (1.10)
n 1,75 d

g

Se os valores de Enf © ¢ saoc desconhecidos, pode~-se utili-

zar as seguintes relagoes, aplicdveis a uma grande variedade de sis

temas:
1 - ¢
1 . e mf
b Eaf =14 62 Eaf =11 (1.11)
in .

Resultando nas seguintes equagOes simplificadas:

a _ /2
dp Upg 4 [(33‘?)2 + 0,0408 9p % ids‘ﬂﬁ'g] 33,7 (1.12)
2
W . -

!

A equagdo 1.12 & vdlida para toda a faixa de Reynolds.
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bara Re < 20:
aca -a
g = p("s ~ "g g (1.13)
mf
1650 u

Para Re > 1000:

d {(d -4d)
2
s B 5 g8
U g (1.14)

24,5 d
4

Estas equagdes podem ser empregadas para prever a velocida~
de minima de fluidizacdo (19). Outras podenm ser encontradas na 1li-

teratura (38).

1.3.2 - Queda de presséd em leito fluidizado

Na figura 1.2 apresenta-se um grafico tipico da variagao da
queda de pressdo num leito de particulas em fungdo da velocidade

do gas.
-pT :_m“j“:t]m_mxo ..i_ fiuid. i '
1 f.._..-:m.“:ug iR P om0, L A = Peso do leito
o 5 i ﬂreg de secgdo
+ -
7 ﬁ/ 1 | inicio da o leito
5?}45 ;mq elutriagacy
"¢ declividade=1 .
; R S T B 4 I t el *WVGlOCldade
) ' u (mfs) terminal
Figura 1.2. Perda de carga adimensional em fungdo da velocidade

do gas.

Na parte inicial da curva o gis escoa em baixa velocidade
com 0 leito mantendo-se fixo. Nesta situagdo a queda de pressio &
aproximadamente proporcional 3 velocidade do gas. Normalmente atin
ge um valor maximo um pouco maior que a pressao estatica do leito.
Se a velocidade do gas € aumentada um pouco mais as particulas se
separam, a porosidade aumenta para a de minima fluidizacgdo e a que
da de pressao decresce, igualando-se a pressao estatica do leito-
-inicia-se a fluidizag3o. Novo aumento na velocidade do gas provo-
ca expansao do leito, formacio de bolhas e de canais. A perda de
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carga mantém-se praticamente constante jd que a fase densa do lei-
to € bem aerada e pode se deformar facilmente, oferccendo pouca re
sisténcia a passagem do gas adicional, O diagrama perda de carg;
em fungdo da velocidade do gas € util como uma indicagao da quali-
dade de fluidizacZo. Num leito bem fluidizado a perda de carga adi

mensional aproxima-se de 1,

1.4 - Transferencia de calor em leito fluidizado

A transferéncia de calor mm leito de particulas &,em gran-
de parte, determinada pela capacidade do leito em permitir um bom
contato gas-sélido. E justamente o fato de garantir que este conta
to seja altamente eficiente que torna desejavel a aplicacado da flui

dizacdo em varias operagdes.

A transferéncia de calor entre um gids quente e as particulas,
em um leito bem fluidizado e em estado estacionario,conduz a uma
temperatura praticamente uniforme atraves do leito, exceto em uma
pequena regido (1 a 2 cm) proximo ao distribuidor. Isto atesta a

ocorréncia de alta taxa de transferencia de calor.

e acordo com os resultados experimentais, o modelo que me-
1hor explica o comportamento do leito fluidizado no que concerne
% transferencia de calor, consiste em assumir uniformidade na tem-

peratura dos sblidos e escoamento pistac para o gas.

Partindo deste modelo e negligenciando as perdas de calor
pelas paredes da coluna, pode-se fazer um balanco de entalpia para
uma seccio diferencial de altura dlgpde um leito descontinuo e obter
o coeficiente de transferencia de calor fluido-particula (h).

Cp G d7 = h a (T-TS) de {(1.15)
onde: Cp = calor especifico do gas (kcal/kgoc)

G = fluxo massico do gas (kg/m?s)

T = temperatura do gés (°c)

T5 = temperatura do solido {OC)

L¢ = comprimento do leito fluidizade {(m)
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Com as consideracdes acima a equagdo 1.15 pode ser integra-

da diretamente, resultando em:

an T3 - Ty halg (1.16)
T0 - TS G Cp
onde: To = temperatura do gds na entrada do leito (°c)
T, = temperatura do gas na salda do leito (OC)
m
E como: G = x (1.17)
onde: m = vazio massica do gis (kg/s)
A = area de seccio transversal do leito (m?*)

gubstituindo em 1.16 obtém-se:

en To - Tg  ha Alg (1.18)

Ty - T m C
Esta equacdo permite o cilculo do coeficiente de transferén
cia de calor fluido-particula para um leito descontinuo,cujos $01i

dos permanecem & uma temperatura constante.
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Apéndice 2 - Dimensionamento do ciclone

Para o recolhimento do bagaco elutriade foi dimensionado um
ciclone. Empregou-se a equagao 2.1, recomendada por Perry (42}, pa
ra determinar o difmetro das particulas recolhidas com 50% de efi-

ciéneia em ciclones com as proporgoes dadas na Fgura 2.1:

Qu BC
dey = (2.1)
| 101 u (ds -d_ )

ar

onde: dgp = diametro de particula correspondente a uma efi-
cidncia fracional de recolhimento de 50% (cm)

u = viscosidade do ar (poise)

Bc = largura do duto de entrada do ciclone {cm)

u, = velocidade do gds na entrada do ciclone (cm/s)
d, = densidade do séiidé (g/cm?)

ar densidade do ar (g/cm?)

-3
= 1,2 x 10 g/cm®

adotando-se: dar =
’ -4
p = 1,8x100p
d, = 0,20 g/cm?
B = 3,60 ¢m
c

E considerando a velocidade superficial no leito igual =2
100 cm/s obtém-se: U 611 cm/s

o

d 0,12 mm

50
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Figura 2.1. Dimensdes do Ciclone.

Como o menor didmetro de particula presente nas amostras €
0,69 mm um ciclone com estas dimensdes consegue recolher todo o
elutriado.

Na construgio do ciclone empregou-se um duto cilindrico de
raio 3,60 cm e nio um duto retangular. No entanto, como eésta altera
cac reduziu a irea de secgao do duto, aumentando a velocidade do
ar na entrada do ciclone, a eficiéncia de recolhimento nao deve ter
side prejudicada.
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Apéndice 3 - Determinagao da vazao do ar de secagem

3.1 Introdugao

Para a determinagdo do fluxo de ar de secagem fei escolhido
un medidor de orificio, ja que este alia simplicidade de constru-
cio e instalag@o, facilidade de operagdo e baixo custo. Uma placa
de orificio consiste de uma chapa plana, com um orificio central,
instalada perpendicularmente a direcao do escoamento. A variagao
da energia cinética e a perda de carga, provocadas pelo estrangula
mento ao ser forgado pelo orificio, resulta em reducao da pressao
do fluido, que pode ser determinada por um manometro.

A perda de pressdo atraves da placa de orificio pode ser re

iacionada com a vazdo do fluido pela seguinte equagan:

R 2 AP 2 dﬁ g Ah
y = CAO‘ p D) = CAO P e {3.,1)
ar ar
onde: V = vazdo volumétrica (m¥/s)
¢ = coeficiente de descarga
A, = irea do orifico (m*)
AP = perda de pressao (N/m?)
dFu = densidade do 1iquido manométrico (kg/m*)
g = constante da gravidade (m/s?)
Ah = diferenca de altura da coluna de 1iquido mano~

métrico (m)

d .= densidade do ar (kg/m*)
Bo

B = 5= raziac entre o diametro do orifico e o da

tubulagio
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A diferenca de pressdo € medida entre tomadas instaladas a
jusante e a montante da placa. A vazdo de gis & entdo detcrminada a
partir da curva caracteristica da placa (vazdo em fungdo da perda

de carga no orificio).
3.2, Construcdo e calibragio da placa de orificio

0 medidor de orificio empregado foi construido com diame-
tro de orificic Dy=3,3 cm, diametro de placa D=14,5 cm e tomadas
de canto {aberturas tdo proximas quanto possivel da placa)}. Um es-
gquema deste medidor pode ser visto na figura 3.1. Foi dimensionado

de acordo com Ower (38) e Normas DIN (37).

.~ TOMADA DE
PRESSAQ

T i e i

D = 4,5 Cm

DO = 3,3 Cm,
1

T A A e e 2
A

,e'

2 I 0

Figura 3.1. Dimenstes do medidor de orificio.

Para a calibracio da placa de orificio utilizou-se um medi-
dor de fluxo de ar jd calibrado, Meriam Laminar Flow(Modelo 50 MC2-6).
0 medidor foi colocado em série com a instalagao, & montante da
placa de orificio, obedecendo as normas do fabricante {minimo de
10 dismetros de tubo antes do Meriam e entre o Meriam e a placa, pa
ra evitar perturbagdes no fluxo que possam alterar a leitura}. Pa~
ra cada vaz3o de ar era feita a leitura da perda de pressas  no
Meriam e na placa e a pressdo antes do Meriam e da placa. A cali-
bracde foi realizada a 27,2°%c e a pressao barométrica de 71Z mmHg.
A vazio volumétrica lida no Meriam sofria duas corregdes, uma devido
a pressado e outra devido i temperatura, obtendo-se seu valor nas



condicdes padrao do medidor (21, 1°¢ e 760 mmHg) .
perda de-pressdo na placa de orificio &
Esta relagao pode ser linearizada, tragan

vazao padrao e a

caracteristica desejada,

103

A relagio entre a

a8 gQgurva

do-se o grafico da vazao em funcdo da raiz quadrada da perda

carga, mostrado na figura 3.2,
ntes de descarga mantém-se essencialmente constantes. Estes

coeficie
dados,

Isto porque,

de perda de pressao obtidos, encontram-se na tabela 3.1.

Nimero da Ah
medida (it ;,0)
1 210,0
2 190,5
3 137,0
4 121,0
5 98,0
6 86,0
7 60,0
8 41,5
g 28,0
10 23,2
11 18,8
12 11,1

Tabela 3.1 Resultados da calibragdo da placa de orificio.

A equagio obtida por regressao. linear dos pontos de“Vp

funcao de "Ah" é&:

= (2,24 x 10°

vp x 10°
On /8)

32,2
30,5
26,3
24,7
21,7
20,6
17,3
14,4
11,6
10,5
9,4
7.5

Ah (mmHzO)

79042
74869
64559
60631
53267
50567
42467
35348
28475
25774
23074
18410

- 0,18 x 10%) m?/s

0,62
0,62
0,63
0,63
0,61
0,62
0,62
0,62
0,60
0,61
0,60
0,63

juntamente com os valores de vazao ja padronizados (V )

»
e

(3.2)

de

na faixa empregada, oS

e

em
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A Equacio 3.2 di o valor da vazdo padrdo. A vazdo real de ca

da experimento & obtida por:

, . 273 + T, 760
v. =V ( ) (3.3)
P 273 + 21,1 Py
Onde Ta = temperatura ambiente [OC)
P, = pressao barométrica (mmHg)
T = = 3
Vr = vazao a Ta e Pb (m°/s)
_32} '
hid
o
E
=, B
»® o
= o/

o
0/
161 a/
0//
N
/

B H ' i i 1 i L
- 8 4 8 12 16

Vﬁh {mm HZOI

Figura 3.2. Curva Caracteristica do medidor de vazio empregado.
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Condigbes experimentais: m

51

Ty

(min) (°C)

2,5

4,7

6,5

8,5
10,3
13,0
15,0
15,8
22,8
23,8
24,8
26,3
27,6
28,7
32,8
35,0

76,5
76,8
77,3
77,0
77,2
77,5
76,7
77,0
77,1
77,2
77,2
77,0
77,0
77,0
77,4
76,8

Tabela 4.1

T,
o
30,6
30,9
30,7
30,6
%0,7
30,6
30,6
30,6
30,6
32,1

33,0

41,8
54,7
55,3
67,8
67,7

ts
{(min)
0,0
3,5
S,0
6,5
9,8
11,8
13,5
16,0
18,5
21,5
23,8
25,8
28,5
32,0
35,5

i

2z
#

X
(b.s.

6,98
5,97
5,01
5,74
4,81
4,14
5,95
3,41
2,70
1,84
1,12
0,64
0,25
0,13
0,04

1,13 kg/min
1,18 kg/mzs
40 -~ 48 Tpm

0,0101 kg vapor/kg ar

760,00 g
0,50 mm

X/X
) (b.s.)
1,00
0,855
0,846
0,833
0,689
0,593
0,566
0,488
0,386
0,263
0,161
0,092
0,036
0,019
0,005

o Elutriado
Nmero

1

M T = LT ¥ B ¥

Retido

~ Resultados do experimento n® 1

ts

(min)}

18,0
20,3
22,3
24,5
26,8
36,0

36,0

Xe

(b.s.)

3,05
2,23
1,50
6,91
0,38
0,08

0,006

Xe/Xo
(b.s.)
0,436
0,320
3,214
0,131
0,054
0,012

0,008

106

MSG

(g)

3,03

8,80
19,88
31,92
50,34
60,23

16,80



CondicBes experimentais:

t

Ty

min) (°0)

2,2

4,3

7,0
11,2
13,3
15,5
16,3
18,3
19,8
20,0
20,5
21,1
23,8
27,0

99,3
59,7
101,6
98,8
98,7
98,8
99,7
98,9

99,0

Ez
()
34,0

33,8
33,7

35,7
35,8

53,8

55,0

78,1
85,1
90,4

2
{min}
0,0
2,2
5,2
8,2
11,2
15,3
17,6
20,5
22,9
27,0

m = 1,13 kg/min

G= 1,19 kg/mzs

N = 40 rpm

Y,= 0,01153 kg vapor/kg ar seco
N%= 700,00 g

dp= 0,52 mm

X X/Xo Elutriado

(b.s.} {(b.s.) NUReYo
10,02 1,00 1

8,10 0,808 2

7,16 0,715 3

5,25 0,524 4

4,50 0,449 5

2,52 0,251 6

1,00 0,100 7

0,22 0,022 8

(0,08 0,009 Retido
0,02 0,002

Tabela 4.2 - Resultados do experimento n? 2

ts

{min)

14,5
16,3
18,5
21,1
23,3
29,4

29,4

(b.s.}

3,606
2,10
1,33
0,34
0,07
0,05

0,03

XE/XO
(b.s.)
0,365
0,208
0,133
0,034
0,007
0,005

0,003

167

Mse

(g}
2,56
13,48
24,61
39,72
42,65
43,42

15,43



Condigbes experimentais: m =

t

T

min) (°0)

1,8
2,6
4,0
5,7
8,6
10,5
12,2
14,2
15,3
17,8
18,5
2G,5
21,3
22,1

89,2
89,0
99,2
99,6
99,2
99,8
98,8
99,2
99,2
98,5
99,2
98,7
99,2
98,9

34,9

35,0

35,4

38,5

56,7

81,4

b
{min)
0,0
1,5
3.5
5,3
8,3
10,0
12,5
15,3
18,3
20,3
23,3

. 25,3

X
(b.3.

6,08
5,40
5,11
4,66
3,91
3,26
2,60
1,65
0,56
0,22
0,15
0,04

1,13 kg/min
1,19 kg/m’s
37 - 48 rpm

0,0133 kg vapor/kg ar seco

700,00 g
0,59 mm

ijo Elutriado

1 (b.s.)

1,00

0,889
0,840
0,767
0,643
0,537
0,428
0,271
0,093
0,035
0,024
0,007

nimero

1

-3 Oh LN = A B

Retido

Tabela 4.3 - Resultados do experimento n? 3

ty

{min}

11,0
14,0
16,0
18,8
25,3

25,3

(b.s.)

4,68
2,14
1,36
0,47
0,12

0,09

XE/XO
(b.s.}
0,770
(3,351
(3,223
0,077
0,019

0,015

108

M
se

(g)
2,08
18,24
35,09
58,48
70,21

16,73



Condicbes cxperimentais: m =

ot

Ty

(min) (°C)

3,8
6,0
7,7
10,0
15,3
16,4
19,0
20,8

99,2
98,6
98,8
98,8
99,2
99,2
98,9
98,9

Ty
°c)

34,1
34,1
35,5

77,1

ty

(min)

0,0
3,8
7,8
11,2
13,6
16,0
18,5
20,3

1,13 kg/min
1,19 kg/mzs

109

0,0113 kg vapor/kg ar seco

Gm

N = 40 rpm

Yom

M= 700,00 g
d = 0,52 mm
P

X X/XD

{b.s.} (b.s.)
8,22 1,00
6,97 0,848
5,64 0,686
4,42 0,537
3,56 0,433
1,88 0,228
0,66 0,080
0,21 0,025

Elutriado
numero (min} {b.s.)} (b.s.) (&

tS ke Xe/xo Mse

1 16,0 1,06 0,129 51,84
2
3
4
5
6
7

8
Retido 21,0 0,10 0,012 17,27

Tabela 4.4 - Resultados do experimento n® 4



Condigbes experimentais: m

ty

Ty

(min) (°C)

4,0
5,0
6,0
7,0
8,0
10,0
11,0
12,0
13,0
13,5
14,0
14,8
15,5

125,0
124,7
125,3
125,1
126,0
126,0
124,6
125,0

124.,9

125,3

43,6
38,8
41,2
42,3

66,0

101,06

t
(min)
0,0
2,0
3,0
5,0
7,0
9,0
11,0
13,0
14,8
15,6

2
!

i

G

il

jaly]
]

X
{b.s.

8,27
7,38
6,44
5,57
4,19
3,55
2,44
1,09
0,34
0,12

1,13 kg/min
1,19 kg}mzs
41 ~ 56 rpm

0,0123 kg vapor/kg ar seco

700,00 g
0,57 mm

X/X5  Elutriade

)y (b.s.) .

1,00

0,892
0,779
0,673
0,507
0,429
0,295
0,131
0,041
0,014

nimero

I~ L Y B 3 A

Retido

Tabela 4.5 - Resultados do experimento n® 5

ty
(min)

9,8
11,8
15,9

15,9

{b.s.)

4,45
1,77
1,40

0,12

110

Xo/%o Mo

(b.s.) {g)

0,538 2,12
6,214 7,02
0,169 46,12

0,015 16,45
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CondicOes experimentais: m = 1,13 kg/min

g= 1,19 kgfmzs

N= 57~ 62rpm

Y= 0,0123 kg vapor/kg ar seco

Ei(): 700,00 g

d= 0,57 mn

P
Y zo ZZ t X X/ Xs  Eiutriado ty X Xe/ % Mse
min) (C} (C) (min) (b.s.) (b.s.) nanere {min} (b.s.) (b.s.) (g}
2,0 125,0 0,0 8,68 1,00 1 8,8 3,49 0,402 1,93
3,8 125,12 37,9 0,9 8,04 0,926 2 10,9 2,71 0,312 8,09
5,0 125,3 37,9 2,0 7,22 0,832 3 12,3 1,73 0,200 21,13
6,8 125,0 4,5 5,84 0,685 4 13,3 6,79 0,091 36,51
7,4 38,0 6,0 5,13 0,591 5 15,3 0,22 0,062649,47.
7,8 125,5 8,0 5,95 0,455 6 17,6 0,14 0,016 50,93
8,8 38,0 10,8 2,86 0,330 7
10,4 125,0 12,2 1,90 0,219
11,2 38,9 13,8 0,76 0,088 Retido 17,6 0,10 0,011 15,03
11,7 124,9 15,5 0,10 0,012
12,2 47,8
13,0 60,2
13,8 79,7
14,0 124,6
14,3 91,3

Tabela 4.6 - Resultados do experimento n? 6



CondigBes experimentais:

t

3,5
6,3
8,0
9,8
11,5
15,5

1
min) (°0) (°C)  (min)

148,8 - 0,0
153,6 41,7 3,3
151,2 4,8
148,06 6,3
150,5 83,2 7,8
150,7 126,4 11,5

13,5

15,5

= = B
H

X
(b.s.

8,26
6,41
5,28
4,54
3,41
1,02
0,16
0,02

1,13 kg/min

1,19 kg/m’s

40 -~ 56 rpn

0,0108 kg vapor/kg ar

700,00 g

0,56 mm
X/Xc Elutriado

) {b.s.} mmero
1,00 1
0,775 2
0,639 3
0,549 4
0,413 5
0,123 6
0,020 7
0,002 8

Retido

Tabela 4.7 - Resultadcs do experimento n? 7
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SeCo
tS Xe Xefxb Mse
(min) (b.s.} (b.s.) (g
9,0 2,21 0,267 10,38
10,5 1,24 0,150 27,03
15,5 ¢,18 0,022 64,44
15,5 0,05

0,006 11,75



CondicOes experimentais: m =

Y

{min)
1,8
2,0
3.0
4,5
8,0

16,3

11,5

13.8

16,5

TO
(°0)

145,08

149,0
151,08
150,0
150,1
149,6
150,06
150,2
150,6

TZ tz

(°C)  (min)

41,6 0,0

1.3

41,6 3,0

4,3

41,4 6,0

43,0 7,0

gz2,2 8,0

111,3 11,0
13,3

16,5

0,0108 kg vapor/kg ar seco

1,13 kg/min
G= 1,19 kgfmzs
N = 43 - 48 rpm
Yom
M= 700,00 g
d= 0,5 mn
P
X X/X
(b.s.) (b.s.)
8,05 1,00
6,96 0,865
6,47 0,805
5,54 0,688
4,72 0,587
3,98 0,495
3,17 0,394
1,33 0,165
0,34 0,042
0,01 0,001

o Elutriado

NUMETro

1

~F Oh ot & LA b2

R
Retido

Tabela 4.8 - Resultados do experimento n® 8

'3
{min)

9.0
11,8
16,5

16,5

X
e

{b.s.)
2,48
0,62
0,07

0,06

113

XXy Mse

(b.s.) (8

0,308 7,80
0,077 50,91
0,009 63,48

0,008 8,94



CondicOes experimentais: m =

£

Ty

min) (°C)

2,0

3,0

4,8

7,0

9.8
14,8
17,3
20,5
24,0
27.8
32,0
33,6
35,0
37,0
38,5
40.7
43,5
44,5
46,5
50,5
58,5

54,8
53,7
55,6
54,8
55,0
55,2
54,5
55,0
55,0
55,0
55,1
55,0

55,0
55,0
55,0
55,1
55,0
55,0
54,8
55,4

27,3

27,5
27,5
27,5
27,3
27,3
27,3
27,3
27,4

27,7
28,3
29,4
31,1
36,1
42,3
46,4
49,7
50,7

ty
(min)
0,0
2,0
6,0
9,0
12,5
16,0
20,5
25,3
29,0
34,0
39,0
44,5
50,0
55,0

X
(b.s.

6,29
5,74
5,18
4,50
4,60
4,18
3,61
3,20
2,57
1,92
1,01
0,36
0,11
0,12

1,13 kg/min
1,19 kgfmzs
36 - 50 rpm

0,0133 kg vapor/ kg ar seco

700,00 g
0,59 mm

ijo Elgtriado
NURero

} (b.s.)

1,00

0,913
0,824
0,779
0,732
3,665
0,574
0,509
0,408
0,306
0,160
0,056
0,018
0,019

1
2
3
4
5
6
7

8
Retido

Tabela 4.9 ~ Resultados do experimento n® 9

Ly

{min)

27,8
32,8
35,0
37,3
40,5
45,5
55,0

55,0

X
e

{b.s.)

5,68
2,32
1,75
1,34
0,72
0,35
0,11

0,10

xe/xo

114

MSB

.5 (@

0,585
0,369
0,278
0,213
0,114
0,056
0,017

0,016

3,05
12,27
20,33
27,84
39,61
55,36
61,04

19,67



CondicOes experimentais: m

4

Ta

min) (C)

2,5
5,0
6,0
8,3
11,5
13,0
17,5
19,4
21,3
22,5
25,0
3,0

77,3
77,2
77,2
76,9
77,2
77,0
77,0
79,0
77,0
77,3
77,0
77,0

gz
()
30,5

30,5
30,4
30,4
30,4
31,4
33,1
41,5
32,7
65,0
69,0

t
(min)
0,0
2,0
4,0
6,0
8,0
1G,0
12,0
14,0
18,5
21,0
23,0
25,0
27,5
31,3

G
N
Y():

u

¥u=
dp:

X
(b.s.

6,19
5,60
5,17
4,67
4,10
3,86
3,25
2,87
1,51
0,82
0,32
0,17
0,17
0,12

1,25 kg/min
1,32 kg/mzs
39 - 46 rpm

0,0100 kg vapor/kg ar seco

700,00 g
0,61 mm

X/Xo Elutriado

} (b.s.)

1,00

0,904
0,836
0,754
0,662
0,624
0,526
0,463
0,244
0,132
0,052
0,028
0,027
0,019

NUMero

1

N O Bt

Retido

Tabela 4.10 - Resultados do experimento n® 10

t
{min}
10,8
14,5
17,5
20,0
27,5

31,3

(b.s.)

2,47
2,69
1,51
0,74
0,18

0,04

113

Xef XO MS&

{(b.s.) (g
0,399 0,93
0,435 5,73
0,245 25,25
0,119 41,50
0,030 73,51

0,007 5,08



CondicOes experimentais: m

!

To

min) (°C)

1,5

5,0

5,0

7,0

9,5
16,8
12,5
14,8
17,0
20,0
20,5
21,5
22,5
23,5
25,0
27,8
28,5

77,5
77,0
77,2
77,8
77,4
77,0
77,0
77,0
77,5
77,0
77,0

77,8
77,8

o

30,0
30,1
30,1
30,0
30,0
30,0

30,1
36,7
35,4
48,0
56,2
60,4
64,1
67,8
68,1

{min)

0,0
2,5
4,3
6,3
8,0
9,8
11,8
14,0
15,8
19,0
22,0
25,0
30,5

0,0100 kg vapor/kg ar

X/Xy . Elutriado

= 1,25 kg/min

G = 1,32 kg/m’s

N = 38 - 48 rpm

Yo=

M= 700,00 g

%f 0,61 mm
X

(b.s.) {b.s.)
5,04 1,00
5,12 0,862
4,97 0,837
4,61 0,777
4,37 0,735
3,75 0,627
3,35 0,564
2,78 0,468
2,54 0,427
1,44 0,242
0,60 0,101
0,17 0,028
0,06 0,009

nimero
1
2
3
4
5
6
7

8
Retido

Tabela 4.11 - Resultados do experimento n® 11

SeC0

(min)

12,8
14,8
17,8
19,8
31,0

31,0

e

{b.s.)

2,82
2,50
1,49
0,95
0,20

0,05

X /%
(b.s.}
3,475
0,431
{4,251
0,160
{0,033

0,014

116

MSG

(g)
1,92
5,55

23,60
36,80
77,69

12,46



CondigOes experimentais: m

ty

Ty

@min) (°C)

2,3
5,0
7.0
8,8
i2,5
14,53
15,3
17,5
18,5
18,5
27,0
30,0

77,9
78,3
77,5
77,5
77,0
77,0
77,0
76,9
77,2
77,0
77,1
77,4

T,
°c)
4.3
5,7
35,9
35,4

29,3
65,3

ts
(min)
0,0
1.5
3,0
5,0
7,0
9,0
11,0
13,0
16,0
18,5
21,5
26,5
31,0

1,39 kg/min

0,00909 kg vapor/kg ar seco

G = 1,46 kg/n's
N = 36 - 52 rpm
Yo
Mg= 700,00 g
dp= 0,61 mm
X X/X
(b.s.) (b.s.)
7,84 1,00
7,44 0,948
6,88 0,878
6,28 0,801
5,60 0,725
5,28 0,674
4,50 0,574
4,05 0,516
3,23 0,412
2,01 0,257
1,40 0,178
0,52 0,066
0,54 0,069

o Elutriado

numero
1
2
3
4
5
6
7

8
Retido

Tabela 4.12 - Resultados do experimento n® 12

ts

(min)

11,5
14,5
17,0
15,8
22,8
31,0

31,0

Xe

{b.s.)

4,47
3,57
2,43
1,41
0,43
0,12

0,17

Xe!XD M

117

S€

(b.s.; (g

0,570 1,31
0,455 6,49
0,310 22,38
0,180 40,42
0,054 61,34
0,615 71,27

0,022 3,25



Condicoes experimentais: m

}

To

min) 0

3,3
5,3
6,5
8,0
10,0
12,0
14,5
16,3
18,5
21,3

23,8 .

25,5
26,2
26,3
27,2
29,5
30,0
30,7

77,2
77,0
76,8
77,0
77,0
77,2
77,1

77,2

77,2

76,9

76,5
76,5
76,6

T,
°0)

31,2
31,3
31,2
31,1
31,2

32,0
66,7
68,1
73,3
72,1

73,1

73,3

t

(min}
0,0
2,3
3,3
5,3
8,0

10,8

13,0

16,0

18,5

21,0

25,3

36,0

Gz
N =
Yo

114_0=

dpx
X

(b.s.

7,49
7,41
6,74
6,57
5,45
4,75
3,67
2,45
1,15
0,47
0,12
0,03

1,38 kg/min
1,45 kg?mzs

44 rpm

0,0122 kg vapor/ kg ar seco

700,00 g
0,85 mm

X/Xb

} {b.s.)
1,00
0,990
0,899
0,878
0,728
0,634
0,489
0,327
0,154
0,063
0,016
0,004

Elutriado
THIETOo

1
2
3
4
5
6
7

8
Retido

Tabela 4.13 - Resultados do experimento n? 13

T3
(min)}
14,3
17,3
19,5
31,00

31,00

(b.s.}

4,75
2,37
0,94
0,16

0,10

118

Xe/Xo  Mge

(b.s.) (g)
0,635 7,00
0,317 17,01
0,126 31,76
0,021 43,55

0,013 16,51



CondigOes experimentais: m

ty

Ty

@min) (°C)

i,5
2,0
5,5
8,5
9,5
i1,0
12,0
14,3
15,0
16.0
17,0
18,0
20,0
20,8

77,0
77,4
78,0
77,1
77,1
77,2
77,2
77,5
77.0
77,0
77,0
77,0
77,0

65,1

t;
(min)
0,0
1,5
3,0
4,5
6,0
8,5
12,0
14,3
17,0
21,0

= 1,54 kg/min
G = 1,02 kg[mzs
N= 40 - 52 rpm
Yo=  0,00909 kg vapor/kg ar seco
M= 700,00 g
dp= 0,61 mm
X XKXO Elutriado tS
(b.s.) (b.s.) nimerc (min)
8,20 1,00 1 10,5
8,18 - 0,998 2 12,8
7,30 0,891 3 14,8
6,52 0,796 4 16,5
5,88 0,717 5 18,0
4,65 0,567 6 25,0
3,75 0,457 7
Z,67 0,326 8
1,37 0,167 Retido 25,0
0,63 0,077

Tabela 4.14 - Resultados do experimento n® 14

X
e

{b.s.)

5,08
3,30
2,23
1,11
0,65
0,19

0,22

XGXXO M

119

3e

(b.s.) (g

0,621 2,24
0,403 14,13
0,272 27,47
0,136 45,67
0,079 56,25
0,023 66,58

0,027 3,92



Condi¢Bes experimentais: m = 1,53 kg/min
= 1,61 kg/mzs

G
N = 44 rpm
Y = 0,0122 kg vapor/kg ar
M,= 700,00 g
dp* {,85 mm
o T T b X XX, Elutriado

min) °¢) °C) (min) (b.s.) (b.s.) nimero
2,5 76,9 31,1 0,0 8,47 1,00 1

4,0 76,9 31,1 1,0 7,60 0,898 2
6.0 77,2 31,1 4,3 6,39 0,754 3
7.5 77,1 6,3 5,8 0,692 4
9.0 76,8 31,1 83 4,91 0,580 5
10,5 77,0 31,1 10,3 4,00 0,473 6
11,5 77.1 12,3 3,18 0,376 7
12.3 77,0 31,7 14,3 2,21 0,262 8
13,5 77,2 16,3 1,11 0,132 Retido
14,3 77,0 33,5 18,5 0,33 0,039
16,5 46,8 21,0 0,20 0,023
17,3 53,3 ‘
18,3 76,8 60,8
19,7 65,9
21,0 77,1
21,4 69,1

Tabela 4.15 - Resultados do experimento n? 15

SCCO

{min}

11,0
13,3
15,3
18,0
21,0

21,0

X

(b.5.)

4,53
2,84
1,60
0,61
0,17

0,12

kefxo

120

M
se

(b.s.}) (g

0,535
(4,336
0,188
0,072
0,020

0,023

5,95
17,17
29,92
45,93
50,43

15,19



Condigbes experimentais: m =

5

Ty

min) ()

2,5
3,3
5,3
6,8
8,0
9,0

10,3

11,0

14,0

16,8

19,0

77,0
77,0
77,7

77,3

77,2
76,9
77,1
76,9
77,0
76,7
77,1

T
2
°c)

31,1
30,8
30,8
30,6
30,6
30,9
31.4
57,7
68,4
71,7

1,80 kg/min
1,89 kgfmzs

00,0111 kg vapor/kg ar seco

G =
N = 40 rpm
Yo®
M= 700,00 g
dp* 0,85 mm
t, X X/X
(min) (b.s.) {(b.s.)
0,0 9,56 1,00
1,5 7,95 0,832
3,0 6,82 0,714
4,5 6,28 0,657
6,0 5,16 0,540
§,0 4,55 0,476
9,5 3,63 0,380
11,5 2,42 0,253
14,0 0,81 0,096
16,8 0,24 0,025
18,5 0,13 0,014

0 Elutriado

NUMero
1
2
3
4
5
6
7

8
Retido

Tabela 4.16 - Resultados do experimento n® 16

ty
(min)

8,5
10,3
13,0
18,5

18,5

X
e

(b.s.)
5,12
3,69
1,70
0,43

0,13

Xesz
{(b.s.)
0,536
0,386
0,178
0,045

0,014

121

MSE

(g)
4,17
15,68
38,13
56,84

16,04



Condicdes experimentais:

Y
{min}
2,5
4,3
6,3
7.7
g,0
10,0
10,5
12,0
13,1
15,0
17,5

Ty
o)
76,9
77,2
76,7
77,0
76,6
77.0
77 .2
77,0
76,7
77,1
77 .4

T,
°c)
31,1
31,1
20,9
30,9
30,7

31.8
35,7
45,5
65,1

)
{min}
0,0
2,3
4,3
7,5
8,3
11,0
13,3
15,3
17,3

X
{(b.s.

8,80
7,35
5,89
4,48
3,63
2,36
1,23
0,73
0,28

1,79 kg/min
1,89 kg/mzs
44 Tpm

06,0122 kg vapor/kg ar seco

700,00 g
0,85 mm

X/X
3 (b.s.)

1,00

0,835
0,669
0,508
0,412
0,268
0,140
0,083
0,033

o FElutriado

nUmero
1
2
3
4
5
6
7

8
Retido

Tabela 4.17 - Resultados do experimento n¢ 17

t X

3 e
(min)} (b.s.)
8,0 5,17
16,5 3,063
12,0 1,94
14,0 0,93
17,0 6,33
17,5 0,36

Xejxo
{b.s.)
0,588
0,412
G,220
0,106
0,037

(,040

122

MSS

(g}
7,12
20,75
30,05
46,59
55,39

13,05



Condigdes experimentais: m

4

{(min)
1,0
6,0
9,8

i1,0

14,3

15,0

16,0

17,0

18,0

20,0

22,0

25,0

26,3

27,5

29,0

31,0

34,8

1
°c)
77,5
76,7
77,5
77,0
77,0
77,0
76,9
77,0
77,0
77,2
77.0
77,2
77,0
77,1
77,8
77,3
77,0

T
0
32,1
31.4
31,1
30.6
31,0
31,4
31,0
30,8
20,2
31,0

33,7

43,3
53,8

66,7

t2
(min)
0,0
3,5
6,0
9,5
12,0
13,0
15,3
17,3
19,5
22,0
24,3
28,3
30,0
34,8
37,0

1,13 kg/min
1,19 kg/n’s

ts

{min)

14,0
18,0
20,0
22,8
25,3
31,0
37,8

37,8

G.—.
N = 95 - 104 rpm
Y= p,0110 kg vapor/kg ar seco
M= 700,00 g
dp= 0,66 mm
X X/Xo Elutriado
b.s.) (b.s.) nimero
7,37 1,00 1
6,60 0,896 2
5,74 0,779 3
5,14 0,698 4
4,58 0,621 5
4,37 {,593 6
3,52 0,478 7
2,99 0,406 8
2,19 0,297 Retido
1,40 0,190
6,71 0,096
0,38 (0,051
0,29 0,040
0,14 0,020
0,04 0,006

Tabela 4.18 - Resultados do experimento n® 18

X

{b.s.)

3,93
2,97
2,08
1,18
0,53
0,12
0,03

0,02

Xe/XO
{b.s.)
0,533
0,404
0,282
6,160
0,072
0,016
0,004

0,003

123

Mse
(g)
0,6
3,0
6,6
14,3
27,6
33,8
36,4

22,00



Condigles experimentais: m

4

Ty

min) (°C)

2,0

3,3

4,3

5,5

8,0
10,0
12,3
13,5
16,5
17.4
16,3
24,8
26,0
27,5
28,2
28,5
30,0
32,0
33,8
36,4

77,4
76,7
76,7
76,8
77,2
77,5
77,2

77.2
77,0
77,2
77,4
76,8
77,0

76,9
77,5
77,0
76,9
77,1

)

30,6
30,6
30,6
30,5
30,5
30,4
30,6
30,6
30,5
30,7
37,1
44,5

57,3

67,2

65,0
67,3
68,9
70,4

2
{min)
0,0
2,8
4,8
7,0
1¢,0
13,5
18,5
21,0
24,5
27,5
31,0
35,3
37,5

13

n

B

PIF e = O

X
{(b.s.

7,49
6,35
6,04
5,59
4,54
3,82
2,68
2,17
1,16
0,36
0,14
0,15
0,14

1,13 kg/min
1,19 kg/m’s
129 ~ 136 rpm

0,0101 kg vapor/kg ar

700,00 g
0,56 mm

X/XO Elgtriado
NURET0

) {(b.s.}

1,00
0,847
0,806
0,746
0,659
0,510
0,358
0,289

0,155 Retido

0,048
0,019
0,020
0,018

1
2
3
4
3
6
7

8

Tabela 4.15 - Resultados do experimento n? 19

seco

ts

{min)

19,0
22,0
25,5
25,0
37,5

37,5

X
e

(b.s.)

2,76
1,84
0,89
0,28
0,04

0,03

X/ %g
(b.s.)
0,368
0,245
0,119
0,037
0,006

{4,004

124

M
5@

(g)
2,91
11,91
28,34
36,54
41,89

30,38



Condicles experimentais: m =

Y

{min)
2.8
4,5
7,2
9,0

11,0

12,0

14,0

15,3

16,5

18,5

20,5

22,7

24,3

26,3

27,4

30,0

31,3

32,8

30,0

To
o)
77,7
76,7
77,6
76,8
77,1
77,1
77,1
77,0
77,2
77,1
77,2

77,0 -

76,9
77,0
77,0
77,1
70,7
77,2
77,0

T
(°c)

29,7
29,7
29,7
29,7
29,8
26,8
29,8
30,0

t
(min)
0,0
Z,5
5,5
8,5
12,0
17,5
22,8
25,3
35,0

X

5,04
4,25
3,86
3,41
2,87
1,54
0,60
0,36
0,03

125

1,09 kg/min

1,15 kg/mzs

96 - 103 rpm

80,0107 kg vapor/kg ar seco
700,00 g

0,98 mm

X/Xo Elutriado tS Xe Xe/xa Mse

(b.s.) (b.s.) ntmero (min) (b.s.) (b.s.) {g)

1,00 1 16,0 3,86 0,766 0,80
0,844 2 14,6 2,79 0,553 3,66
0,766 . 3 15,5 2,09 0,415 9,30
0,676 4 20,0 1,33 0,265 21,01
0,569 5 24,0 0,60 0,118 30,78
0,385 6 37,0 0,11 0,022 42,66
0,118 7

0,071 8

4,006 Retido 37,0 0,03 0,007 63,75

Tahela 4.20 - Resultados do experimento n® 20



Condiges experimentais: m =

1

i

(min) (°C)

2,0
5,5
7,3
5,0
10,3
11,5
14,0

77,1
77,3
77,0
70,8
77,0

o 2
(C)  (min)
31,1 0,0
31,1 2,5
32,2 4,0
3,2

55,2 7,5
60,8 9,5
64,2 11,5
13,5

i

]

]
mP‘df<§< = o

X

(b.s.
7,20
6,43
5,67
4,55
3,64
1,89
0,94
4,60

2,02 kg/min

2,12 kg/mzs

40 rpm

80,0111 kg vapor/kg ar
700,00 g

0,85 nm

X/Xﬁ Elutriado

J (b.s.) nimero
1,00 1
0,894 2

. 0,788~ 3
0,633 4
0,506 5
0,263 6
0,130 7
0,084 8

Retido

Tabela 4.21 - Resultados do experimento n® 21

SeC0

3
{min)
6,5
8,5
11,0
13,5

X

{(h.s.}

5,05
3,36
1,30
0,43

0,60

126

X/%  Mse

(b.s.) (g

0,701 15,66
0,467 29,08
0,181 56,18
0,059 64,38

0,084 9,50



Condi¢des experimentais: m =

Y
{min}
3,5
4,5
7.8
8,0
10,7
13,5
16,5
18,0
20,0
25,5
27,0
28,5
30,0
30,5
31,0
32,5
33,8
35,3
36,0
37,8
40,0
41,0
44,5
46,0
47,8
48,3

To
°c)
77,6
76,9
77,4
77,6
76,7
77,2
77,1
77,0
77,1
77,1
77,1
77,5
77,0
76,7
77,80
77,5
77,2
77,0

76,8

77,5
77,0
77,0
76,9
77,2
77,2

T,

(°c)

28,7
8,9
29,0
28,8
28,8
28,6
28,8
28,6
28,5
28,7
28,8
28,7

30,0
32,5

43,5
52,9
60,6
65,8
66,7
68,9
69,1

69,6

G= 0,890 kg/mzs
N= 39 -~ 48 rpm
Y= 0,00645 kg vapor/kg ar seco
My® 700,00 g
4y= 0,63 mm
t2 X Xbe Elutriado
(min) (b.s.) <(b.s.) nlmero
0,0 6,90 1,00 1
4,0 6,29 0,011 2
6,35 6,02 0,873 3
10,8 5,11 0,740 4
13,5 4,79 0,694 5
17,5 3,65 0,530 6
19,0 3,57 0,518 7
21,0 3,17 0,460 8
25,0 2,42 0,351  Retido
28,0 2,001 0,201
31,0 1,13 0,163
33,8 0,47 0,068
37,5 0,08 0,012
40,0 0,06 0,009
45,0 0,05 0,007
49,0 0,04 0,006

0,845 kg/min

Tabela 4,22 -~ Resultados do experimento n? 22

ts
(min)
28,8
30,0
32,5
34,8
38,3
41,5

49,5

49,5

Xe

{b.s.)

2,03
1,50
1,04
0,50
6,41
0,17
0,06

0,03

XQ/XO
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MSG

(b.s.) (g

0,294
0,218
0,173
0,072
0,059
0,025
0,008

0,005

4,49

8,29
17,55
25,30
30,66
33,00
35,36

32,68



Condigoes experimentais: m

1
{min)}
1,0
2,0
3,0
4,8
5,0
8,0
10,0
11,8
12,0
13,3
14,8
15,8
16,0
18,8
20,5
21,0
22,3
23,2
23.8
25,8
27,5
29,0

Ty
(°c)
51,3
52,9
54,3
55,1
54,6
54,7
54,7
54,7
54,8
54,8
54,7
54,8
54,8
54,8
54,8

54,7
54,8
54,9
54,7
54,8
54,7

gz
(C)
28.9

28,8
28,9
28,5
28,9
28,9

28,9

29,1
25,2
28,4
29,5
29,7
29,5
30,2
30,6
31,5
37,7
42.9
45,4

t

{min)

0,0

2,0

4,0

6,0

8,0
10,0
11,5
13,0
14,5
16,5
18,0
20,5
23,5
24,5
26,3
27,5
30,0

13 il

fl

jH

“CJQJIOT CJ'-< = &

(b.s.
2,48
2,21
2,17
2,00
1,94
1,68
1,57
1,42
1,28
1,12
1.00
0,71
0,30
0,18
6,10
6,10
0,09

{1,686 kg/min
0,722 kg/min

40 rpm

0,0166 kg vapor/kg ar seco

300,00 g
0,50 mm

X/XO

) (b.s.)
1,00
0,889

8,873 -

0,805
0,780
0,676
0,632
6,574
0,516
0,451
0,401
0,288
0,120

6,073

0,042
0,039
0,036

Elutriado
numeros

1

~1 h L A N

"B
Retido

Tabela 4.23 - Resultados do experimento n® 23,

t3

{min}

9,0
15,0
19,0
22,0
25,0

30,0

33,0

X

e
(b.5.)

1,57
1,33
0,96
0,71
0,42
0,10

0.06

XG/XD
(h.s.)
0,633
0,535
0,385
0,285
3.169
0,039

0,023
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MSE?

()

2,01

7,87
13,70
25,12
34,07
40,52

52,31



CondicGes experimentais: m

Y

Tg

min) (°C)

2,0
3,0
5,0
7,0
8,1
10,0
11,1
13,8
15,3

78,1
76,9
77,5
77,6
77,5
77,0
77,0

77,0

31,4

31,4

32,5

39,9
51,6

= (0,699 kg/min
G = 0,736 kg/mzs
N = 40 rpm
Y= 0,0128 kg vapor/kg ar seco
M= 300,00 g
dp= 0,50 mm
tZ X X/Xo Elutriado t3 Xe
(min} (b.s.) (b.s.) nimero (min) (b.s.)
0,0 2,48 1,00 1 8,00 1,29
1,5 2,14 0,862 2 12,8 0,63
3,5 1,88 0,798 3 20,0 ©,14
5,0 1,77 .0,713- 4
7,0 1,42 0,574 5
9.0 1,14 0,458 6
10,6 0,96 0,387 7
11,5 0,68 0,274 8
13,3 0,28 0,112  Retido 20,0 0,03
14,3 0,16 0,064
15,3 0,06 0,023
16,5 0,02 0,007
18,3 0,03 0,011

Tabela 4.24 - Resultados do experimento n? 24.
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XE/XO MSG
(b.s.) (g
0,520 5,76
0,254 28,57

0,056 40,81 |

0,013 29,03



Condicles experimentais: m = 0,691 kg/min
= (,728 kg/mzs

G
N= 40 rpm
Y = 0,0128 kg vapor/kg ar seco
M= 300,00 g
ap= 0,50 mm
tl TO TZ t2 X X/Xé Elutriado tS
min) O (°C) (min) (b.s.) (b.s.) nimero  (min)
1,6 99,0 0,0 2,48 1,00 1 6,00
2.0 98,4 36,3 1,0 2,23 0,898 2 8,00
4,0 99,1 2,5 1,85 0,744 3 10,50
5,0 99,6 4,0 1,60 0,648 4 14,00
7,0 98,0 36,7 5,5 1,26 0,509 5
8,5 98,8 6,5 1,08 0,437 6
9.0 98,6 38,9 7,5 0,96 0,385 7
12,5 98,8 75,1 9,0 0,36 0,144 8

10,0 0,12 0,049  Retido 14,00
11,0 0,03 0,012
13,0 0,01 0,002

Tabela 4.25 - Resultados do experimento n® 25.

(b.s.)

1,11
0,56
0,33
0,08

8,03

Xe/Xb
{b.s.)}
0,440
0,225
G,135
{1,031

0,013

1306

Mse

{g)

6,90
19,57
33,59
39,76

30,70



Elutriado
TLMETro

Faixa de
diametro
(o)
5,66-1,40
1,40-1,00
1,00-0,63
0,63-0,32
0,32-0,20
0,20-0,10
0,10-0,06

e 1
dp=0,47mm

Fracdo
de

Massa
¢,0071
0,0105
0,1666
g,7124
¢,0938
0,0076
0,0021

. 2 . 3 = 4 = 5

dp=0,43m dp=0,3%mm dp=0,44mm dp=0,5lmm
Fragao Fragao Fracao Fragao

de de de de

Massa Massa Massa Massa
0,0025 0,0060 0,0263 0,0605
0,0121 0,0243 0,0783 0,1115
{,2066 0,2748 {,2070 G, 3004
0,5852 0,4364 0,4542 0,4163
6,1622 0,1703 0,1063 0,0646
0,0304 0,0808 0,0564 - 0,0377
0,0010 ~0,0075 0,0117 ¢,0090
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= 6
dp=0, 50mm

Fracio
de
Massa
0,0770
0,1018
0,2885
0,4047
0,079
0,0389
0,0086

Tabela 4.26 - Distribuicio de tamanho para os elutriados do experimento n® 1

* Maior valor de abertura de peneira empregada na analise da matéria-prima

Elgtriado
nimero

Faixa de
diametro
()
5,066-1,40
1,40-1,00
1,00-0,63
{,63-0,32
0,320,720
0,20~0,10
0,10-0,006

dp
{mm}

3,53
1,20
0,82
0.48
0,26
0,15
0,08

Epz0%46mm zpz0?45mn
Fragao Fragdo
de de
Massa Massa
80,0057 0,0146
00,0285 G,0351
(,2326 0,31006
0,5984 0,4408
0,1103  0,1343
0,0227 0,0574
0,0018 0,0072

- 3
dp=0, 57mm

Fracao
a
Massa
0,0635
0,1829
0,3494
0,3149
0,0486
0,0323
0,0085

Tabela 4.27 - Distribuigdo de tamanho para os elutriados do experimento n® 7



Elutriado
numero

Fajxa de
diametro

{m)
5,66-1,40
1,40-1,00
1,00~-0,63
0,63-0,32
0,32-0,20
0,20~0,10
0,10-0,06

dp
()
3,53
1,20
0,82
0,48
6,26
0,15
0,08

= 1
dp=0, 4 3mm

Fragdo
de

Massa
0,0003
0,0112
G,1280
0,6906
0,1504
0,0178
0,0017

e 2
dp=0,4Zmn

Fracae
de

Massa

0,0011
0,0131
- 0,0811
80,7227
0,1505
0,0314
0,0000

= 3
dp=0,41m

Fragao
de
Massa
0,0019
0,0093
0,2117
0,555%
0,1620
$,0552
- 0,0041

= 4
dp=0,4 3mm

Fracéo
de

Massa
0,0065
0,017
0,2735
0,4772
,2169
0,0000
0,0124

= 5 .
dp=0, 54mm

Fracao
de

Massa
0,0622
0,1323
06,3710
0,3413
60,0475
0,0344
04,0113
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Tabela 4.28 - Distribuigio de tamanho para os elutriados do experimento n? 11

Elgtriado
numero

Fa}xa de
diametro
(mm)

5,66-1,40
1,40-1,00
1,00-0,63
0,63-0,32
0,32-0,20
0,20-0,10
0,10-0,06

dp

{mm}

3,53
1,20
0,82
0,48
0,26
0,15
0,08

§p=0%52mm 3p38?53mm apxﬂ?sgmm Epzof?gmm

Fragao Fragdo Fragao Fracao
de de de - de

Massa Massa Massa Massa
0,0094 0,0231 0,0282 0,2410
0,0645 0,0705 0,1266 0,1035
0,3042  0,3353  0,4669  0,3129
0,5330 0,4460 0,3092 0,2108
06,0795 0,0891 0,0414 0,0264
0,0095 0,0186 0,0251 0,0126
0,0000 0,0004 0,0025 0,0029

Tabela 4.29 - Distribuiglo de tamanho para os elutriados do experimento n? 13



Elutriado
numero

Fajxa de
diametro

(mm)
5,66-1,40
1,40-1,00
1,00-0,63
0,63-0,32
6,32-0,20
0,20-0,10
0,10-0,06

dp
{rm)
3,53
1,20
0,82
0,48
0,26
0,15
0,08

ﬁpm0%54mm ﬁyﬂO?Sbmm Epm0?54mm 3p*0?68mn 5p=0?9ﬁmm

Fracao Fragao Fracao Fragao Fragao
de de de de de

Massa Massa Massa Massa Massa
0,0344 0,0328 0,0310 (,1017 0,4165
0,0435 0,0572 0,0749 0,2154 06,1793
0,3008 0, 3065 0,3589 0,4119 0,2202
0,5548 0,4817 (,4453 0,2158 0,1447
0,0599 0,1612 0,0620 0,0300 (,0198
0,0052 0,0183 0,0280 0,0216 0,0196
0,0013 0,0022  ~0,0000 0,0036 0,0000

Tabela 4.30 - Distribuicao de

Elytriado
namero

Fajxa de
diametro
{rm)
5,66-1,40
1,40-1,00
1,00-0,03
0,63-0,32
g,32-0,20
0,20-0,10
0,10-0,06

dp

- ()

3,53

1,20

0,82
0,48
0,26
0,15
0,08

= X -
dp=0,60mn dp

Fragao
de
Massa
0,0430
0,0800
0,3770
0,4625
0,0280
(,0078
0,0007
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tamanho para os elutriados do experimento n% 15

xD?Sﬁmm §pn0?62mm §p=0?68mm §p=0?9bmn
Fracao Fracao Fracdo Fragao
de de de de
Massa Massa Massa Massa -
0,0513  0,0695 D,1471 0,4187
0,1143 0,1141 0,2298 0,1841
0, 3389 00,3913 0,3542 0,2107
0,4157 0,36592 {,1888 0,1284
40,0010 0,0427 00,0474 0,0383
0,0150 0,0131 0,0297 0,0171
0,0039 0,0003 04,0031 0,0027

Tabela 4.31 - Distribuicao de tamanho para os elutriados do experimento n® 17



Elgtriado
numeros

Faixa de
diametro
{mm)
5,06~1,40
1,40-1,00
1,00-0,63
0,63-0,32
0,32-0,20
0,20-0,10
0.10-0,06

Tabela 4.32 - Distribuigdo de

Elgtriado
numero

Faixa de
diametro

{mm)
5,66-1,40
1,40~1,00
1,00-0,63
0,63~0,32
0,32-0,20
0,20-0,10
0,10-0,06

dp
{arm)
3,53
1,20
0,82
0,48
0,26
0,15
0,08

dp
()
3,53
1,20
0,82
0,48
0,26
8,15
0,08

- 1 . 2 . 3 . 4 . 5
dp=0,43m dp=0,41nm dp=0,43mn dp=0,37mm dp=0,40m
Fragho Fracao Fracao Fracdo Fracgao
de de de de de
Massa Massa Massa Massa Massa
{,0052 0,0030 6,0Z57 0,0087 0,0256
{,0100 06,0152 0,0334 0,0373 0,0622
0,1090 (,1849 0,2852 0,1713 0,1744
0,7440 0,5768 0,4799 0,4556 0,4975
0,1023 0,1636 0,1039 0,1806 = 0,1713
0,0244 0,0544  _ 0,0618 0,1075 0,0611
60,0021 0,0101 0,039]1 :,0080

$,0051
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tamanho para os elutriados do experimento n® 18

§p=0%6?mm épﬂO?SQmm

Fracao Fragao
de de

Massa Massa
0,0687 0,0729
0,1490 0,1163
0,4048 (1,3482
{,3501 0,3855
0,0235 0,0627
0,0035 40,0137
0,0004 0,0008

. 3 - 4
dp=0,70mn dp=0,95m
Fragao Fragao
de de
Massa Massa
0,1343 0,4864
0,2383 0,2037
0,3784 08,1646
0,1813 0,0668
03,0441 3,0522
0,0203 46,0221
0,0033 0,0042

Tabela 4.33 - Distribuigao de tamanho para os elutriados do experimento n® 21



Cilindro n¥
X
{(b.s.)
6,606
6,01
5,49
5,02
4,34
3,78
3,31
2,70
1,81
1,02
0,24
0,08
0,04

Cilindro n®

X

{b.s.)
6,66

6,06
5,57
5,13
4,48
3,98
3,353
2,98
2,22
1,47
0,68
0,21

1

d
(g/cm®)
1,09
1,00
d,94
0,87
0,76
0,68
0,62
0,53
0,41
0,31
0,19
0,17
G,17

d

(g/cm™)
1,11

1,01
0,96
0,89
0,80
0,74
0,67
0,58
0,55
4,40
6,29
0,21

Cilindro n?
X
(b.s.)
6,66
6,08
5,62
5,19
4,57
4,07
3,63
3,08
2,25
1,49
(0,66
0,15
0,02

Cilindro n?

X

(b.s.)}
6,66

65,09
5,63
5,22
4,61
4,13
3,71
3,17
2,42
1,69
0,90
0,40
0,05
0,00

2

d
(gfcms)
1,09
1,01
0,94
0,88
0,82
0,74
0,67

0,62

0,50
0,39
0,27
0,18
0,16

5
d

(g/cms)
1,07

1,01
0,95
0,89
0,80
0,77
0,69
0,62
0,54
0,44
0,31
0,23
0,17
0,16
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Cilindro n® 3

X d
(b.s.) (g/em’)
6,606 1,08
6,05 0,98
5,59 4,52
5,18 3,86
4,56 8,79
4,06 0,74
3,63 0,67
3,00 0,59
2,30 3,50
1,55 0,39
0,72 0,28
0,22 8,18
g,05 0,17
0,00 0,16
Cilindro n¢® 6

X d
(b.s.) (g/cm)
6,66 1,06
6,08 0,98
5,64 0,94
5,25 0,89
4,66 06,82
4,21 0,758
3,80 0.70
3,30 0,62
2,59 0,54
1,89 0,44
1,15 0,34
0,67 0,27
0,17 0,19

0,18

0,11

Tabela 4.34 - Densidade em funcgdo da umidade para os cilindros de

cana. Estimativa de relagdo densidade - umidade para o bagago.
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