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" RESUMO

Foi projetado, construido e montado um reator sélido flui-
do em batelada a altas temperaturas, para estudar a pirdolise e a

combustao dos finos de xisto e do xisto retortado.

Estudou-se inicialmente a caracteristica teérmica do rea-
tor determinando os perfis longitudinais de temperatura para dife-
rentes vazoes de gas e diferentes fluxos de calor utilizando uma
mesma carga de material. Observou-se um perfil isotérmico.na zona
de reacao e um perfil altamente n3o isotérmico na zona de recolhi-
mento. Estudou-se ainda o comportamento hidrodinamico do reator a
altas temperaturas, para diferentes vazoes de gas. Verificou-se que
para velocidades espaciais s > 4 a percentagem de material arrasta

do cresce acentuadamente com o aumento da velocidade espacial.

Realizou-se uma série de experiencias pirolisando finos de
xisto para diferentes temperaturas variando entre 4509C e 5509C e
diferentes vazdes entre 450 cm®/s e 1800 cm®/mm,utilizando uma mes
ma carga de 200g de finos de xisto dentro de uma mesma faixa gra-
nulométrica de 8 a 12+# . Para cada experiencia determinou-se a per-
da de peso de xisto pirolisado no reator, a quantidade de material
arrastado para os ciclones e utilizando um metodo de analise para
determinar o material volatil residual do xisto pirolisade, calcu-
lou-se a quantidade de material volatil pirolisado. Comparando es-
tes resultados experimentais preliminares com a quantidade de mate
rial voldtil observada experimentalmente a 6509C no estudo cineti-

co da pirolise dos finos de xisto em termobalanga determinou-se a



eficiencia do reator. A eficiéncia do reator pode variar entre 77%

Desenvolveu-se ainda um modelo tedrico admitindo uma inter
face de penetragdao variando com o tempo, considerando uma reacdo
de ordem zero na interface e a transferencia de massa na fase ga-
sosa. Admite-se um reator com um comportamento de mistura perfeita.
Observou-se que o perfil de concentragdo na fase gasosa apresentou
um valor maximo. A resisténcia a transferéncia de massa na fase
gasosa e a velocidade de penetracdo da interface de reagdo depen-—
dem da velocidade especifica de reacdo e da velocidade espacial.
Utilizando os resultados experimentais da pirdlise dos finos dexis
to no reator solido fluido conclue-se que a resisténcia a transfe-
rencia de massa na fase gasosa & desprezivel devido o grande con-

tato gds/sclido.



ABSTRACT

It was designed , built and set up a solid~fluid reactor
to operate athigh temperatures. The aim was to study the oil-shale

pyrolisis and the combustion of the pyrolised oil-shale.

First, the reactor's thermal characteristic was studied
by establishing the longitudinal temperature profile for different
gas and heat flow rates. The loading of oil~shale was kept cons-
tant. It was observed an isothermal profile in the reaction zone,
but, an highly nonisothermal profile in the collecting zone.
Furthermore, the hydrodynamic behaviour was studied at high tempe-
ratures for different gas flow rates. It was found that for space
velocities s > 4, the spouted material out of the reactor is pre

nounced by increasing the space velocity.

It was performed a set of experiments, by doing the oil-
-shale pyrolisis for temperatures between WL509C and 5509C and gas
flow rates between 450 ecm®/s and 1800 cm®/s. The material loading
was 200g for all the experiments and its sieve size -8+1u4#t. For
each experiment the weight loss of the pyrolised oil-shale in the
reactor and the spouted material out of the reactor collected in
the cyclones were determined. Using a method of analysis, the vo-
latile material of the o0il shale was determined. Comparing :these
preliminary experimental results with the amount ofvolatile material
observed by experiments at 6509C from the kinetic studies of the
oil-shale pyrolisis in a thermobalance, it was determined the effi

ciency of the reactor. Its efficiency is between 77% and 87%.
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It was also developed a theoretical model assuming the
existence of a spherical penetration front which varies with time,
assuming a zero order reaction at the penetration front and the

mass transfer in the gas phase.

It is assumed a reactor with batch characteristics for
the particulated phase. It was observed that the concentration
profile in the gas phase increases to a maximum with time . The mass
transfer resistance in the gas phase and the penetration front
velocity depend on the reaction rate constant and on the space
velocity. From the experimental results of the oil-shale pyrolisis
we come to the conclusion that the mass transfer resistence in the
gas phase is negligible because of the high contact between thegas

and the solid phase.
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CAPITULO I - INTRODUCAQ

0 xisto €& uma rocha sedimentar constituida de um com-
plexo de matéria organica, derivada dos organismos vivos (principal
mente vegetais aquaticos), dentro de uma matriz inorganica que e

principalmente constituida de argilas e carbonatos (01).

A parte organica apresenta uma fracdo solivel em al-
guns solventes organicos. A fracdo insollivel & denominada na lite-
ratura, de queroganic e representa a quase totalidade da materia or

ganica. A fragdo solivel & denominada de betumen natural.

0 querogénio sob aquecimento transforma-se inicialmen
te em betumen, que juntamente com o betumen natural ,decompOe=~se em

gases, hidrocarbonetos liquidos (6leo) e residuo de carbono (02).

0 xisto e essencialmente utilizado na sua forma trans

formada por pirdlise, obtendo-se Sleo de xisto e gases.

0 aproveitamento dos finos do xisto e do xisto retor-
tado obtidos no processamento do xisto, tem sido motive de estudo
tanto da PETROBRAS, como também da COPPE, através de um convenio

(CENPES-COPPE).

Na pirolise dos finos do xisto sdo utilizados reatores
que permitem desenvolver altas taxas de transferencia de calor e
massa no menor tempo de residencia para a decomposigdo térmica da
matéria volatil do xisto. Atualmente um dos processos mais recomen

dados & o leito fluidizado. H3i o incoveniente de que as particulas



devem ser de pequeno didmetro e bastante uniformes. Sdo satisfei-
tas as condicdes maximas de altas taxas de transferencia, grande
contato gis sdlido devido ao movimento constante das particulas sus

pensas pelo gds.

Foi proposto entio um reator sdlide fluido com o ob
jetivo de satisfazer estas condigoes, favorecendo o movimento de
particulas maiores num menor tempo de residencia, permitindo ain

da um processo continuo.

Realizou-se preliminarmente a este trabalho um estudo
hidrodinamico do reator (03). Construiu-se um modelo de acrilico,e
com esse modelo, determinaram-se algumas condicdes de operagao, tais
como: vazOes, quedas de pressao, material vrecolhido, massa do ma-
terial, granulometria, angulo de inclinacao do reator, tamanho, po

sicdo e diametro do ejetor.

Observou-se nesses estudos que: a queda de pressaoc in
depende da massa de material, da granulometria e do angulo do rea
tor; depende da vazdo de ar e do diametro do tubo do ejetor; a va
z30 requerida e relativamente alta; diminuindo-se o diametro do e-
jetor, diminui-se consideravelmente a vazao para se obter o mesmo
movimento de particulas dentro do reator; o angulo de inclinagao,
para se obter um bom movimento das particulas varia entre 309 e

609 em relacdao a vertical.
OBJETIVO

Baseado nos testes_ hidrodinamicos preliminares, ~ propoe-se -



no presente trabalho, o projeto, a construgdo e a montagem de um
reator sGlido-fluido para a pirolise e combustdo dos finos de xis
to a altas temperaturas, cuja fase particulada é descontinua. Faz
se um estudo da caracteristica térmica do reator e do comportamen
to hidrodindmico a altas temperaturas. Propbe-se realizar uma sé-
rie de experiéncias preliminares da pirdlise dos finos de xisbqe
permitam avaliar as condigoOes de operagdo de vazoes e temperaturss,
utilizando uma mesma carga de finos de xisto dentro de uma mesma
faixa granulométrica. Determinando a perda de peso do material no
reator e a quantidade de material arrastado para os ciclones e em
pregando um métode de andlise para determinar o material volatil,
propoe-se determinar o grau de eficiencia do reator para as dife-

rentes condigdes de operagdo.

REVISAO BIBLIOGRAFICA

0Os estudos mais importantes foram feitos para
a cinética da pirdlise dos finos de xisto. Hubbard e ~Robinson
(04) fizeram o estudo cinético da pirdlise do xisto de Colorado,
utilizando uma balanga termogravimétrica, para uma ampla faixa de
temperaturas entre 3509C e 5259C. Neste estudo mostraram que a ei
nética obdece a uma reacao de 12 ordem. Dirico e Barrek (05) estu
daram a pirdlise do xisto de Colorado utilizando um reator de lei
to fluidizado por meio de um processo de resfriamento rapido pa
ra a fase particulada e, separando o 0leo dos gases, conseguiran

determinar ascurvas cinéticas da transformacd do querogénio em betumen e em



Sleo e gases, Allred (06) utilizou uma balanca termogravimétrica e
mostrou que a cinética da pirdlise do xisto de Colorado pode ser
interpretada por um modelo autocatalitico de 12 ordem. Mostrou que
hd trés niveis energéticos para diferentes faixas de temperaturas.
Haddadin e Mizyed {07) estudaram a pirdlise do xisto Jordaniano,
utilizando amostras de xisto cru e xisto descarbonatado.Mostraram,
que para uma faixa de temperaturas de 350 e 5199C a cinética e de
12 ordem. Recentemente Parente (08) estudou a cinética da pirdlise
dos finos de xisto de S.Mateus, utilizando uma termobalanga. Mos-
trou que para 4009C a cinética é de 12 ordem e que entre 450°C e
6509C a cinética segue o modelo autocatalitico. Verificou ainda
trés niveis energéticos para tres faixas de temperaturas. Basevi
(09) apresentou um estudo sobre a combustao do xisto em reator de
leito fluidizado, determinando as condigOes de operagao do proces-
so. Atualmente estd sendo desenvolvido um processo de pirdlise de
finos de xisto em reator de leito fluidizado (03) ja tendo sido de
terminadas as condigdes de operagdo. Além disso foi feito um es-
tudo hidrodinimico da fluidizacao das particulas no reator sdlido
fluido (03) ineclinade cujos resultados serviram para o projeto do

presente reator.



CAPITULO II - DESCRICAQO GLRAL DO EQUIPAMENTO

2.1 = Reator

0 reator & feito de ago inoxidavel 310 com uma espessura de
chapa de 3 mm. A parte inferior & tronco-conica de 37 cm de altura,
com um didmetro inferior de 2,5 cm e um diametro superior de 5,0cm.
Adaptado ao diametro superior encontra-se um tubo cilindrico de a
go 310 de 5,0 cm de diametro com 3,0 mm de espessura & 37 cm de al

tura.

Na parte inferior encontra-se um ejetor de ago com 2,1 cmde

diametro interno. Detalhes encontram-se na fig. 1.

0 movimento das particulas dentro do reator & aparentemente
de forma espiralar. As particulas sdo projetadas em movimento es
piralado caindo a uma distancia L. na secgdo cilindrica, distancia
esta, que depende da vazdo do gias, deslocando-se a seguir suavemen~
te, pela parede inferior do tubo até a posicdo inicial ondesao no

vamente projetadas.

E importante para este sistema o diametro do ejetor de gas.
De acordo com estudo ja feito (8), observou-se que diminuindo-se
o diametro, diminui-se a vazdo de gas necessaria para se obter o mo

vimento desejado das'particulas.

0 veator estd vedado na parte supericr, por uma flange.Nessa
flange foram adaptadas duvas entradas: uma para alimentagdc da fa

se particulada e, outra, para dar passagem  a haste movel do ter



mopar.

Na parte superior da secgdo c¢ilindrica do reator ha uma 1li-
nha que se liga a dois ciclones em série. Esta linha permite a sa
ida dos gases, tanto de arraste como de reagao, juntamente com par

- -
ticulas de diametro menor.

0 reator esta projetado para operar a uma faixa de tempera-
tura que oscila entre 400 e 6009C, O esquema- de operagao do sistema &

apresentado a seguir,

Aquece-se o reator e o pré-aquecedor com um sistema de varia
dores de voltagem, sendo que dois fornecem energia ao reator. Eles

estdo interligados por um relé e por um controlador de temperatura.

Inicialmente, aquece-se o reator e pré-aquecedor sem fluxo de
gds, a fim de se obter um tempo de aquecimento rapide. A seguir,
liga-se o fluxo de ar na vazdo desejada e deixa-se estabilizar a
temperatura. Uma vez estabilizada a temperatura, desliga-se o flu
xo de ar e liga-se o fluxo de nitrogénio, que & o gas inerte usado

na operagao, na mesma vazao. do ar.

Feito isso, alimenta-se o reator com 150 g de xisto numa
granulometria entre -8+14 #. Inicia-se a pirdlise do xisto na tem-
peratura estipulada. O 0leo de xisto pirolisado, depois de passar
por duas cdmaras de expansaoc & retido numa coluna de absorgac, ten
do-se como absorvente o benzeno. As particulas arrastadas sdo re-
tiradas num sistema de dois ciclones em série, ficando no reator

o chamado xisto retortado. Ver fig. 2.



A experiéncia & realizada num tempo de 45 minutos.

2.2 - Pre-aquecedor

0 pré-aquecedor consiste de um tubo eilindrico, do mesmo ma
terial do reator. Sua posigdo & horizontal e estd conectado dire-
tamente ao reator por uma flange. O didmetro do pré-aquecedor &
escolhido de tal maneira que permita um regime turbulento ac gis

que passa por ele,

Devido ao fato de o pré-aquecedor estar ligado diretamente
ao reator, consegue~se altas temperaturas na entrada do reator,pois
as perdas de calor por condugdc através das paredes se tornam pe-

quenas.

2.3 - TermoEar

Por se trabalhar em temperaturas relativamente altas (400 -
6009C) usou-se um termopar de NiCr - Ni (Chromel - Alumel). Este
termopar foi fornecido pela ECTL 3/A.

Estd adaptado na parte inferior de uma haste metdlica, de modo a
ser possivel fazer leitura de perfis de temperatura ao longo de to

do o reator.

2.4 - Medidores de vazao

Para medir as vazdes de nitrogénio usou-se dois rotametros



da FISCHER & PORTER CO.

0s rotdmetros sdo especificado respectivamente pelos simbolos:
B4y - 21 - 10 , FLUTUADOR: BSVT =~ 45

B6 - 35 - 10 , TFLUTUADOR: BSVT - 64

Usou-se curvas de calibragao fornecidas pelo fabricante para
o ar, e se adaptou para o nitrogenio, com as respectivas correcoes
da vazdo em fungdo da pressdo. Estao dispostos em paralelo, permi

tindo serem usados isoladamente.

2.5 = Aquecimento e controle de temperatura

Tanto reator como pré-aquecedor estao envolvidos de manei-

ra semelhante no que concerne a resisténcia elétrica e isolamento.

As vesisténcias eleétricas envolvem helicoidalmente reator e

pre-aquecedor.

A fim de evitar um contato direto entre resisténcia e pare-
de, que & de metal, cobriu-se a resisténecia com cilindros refratd
rios denominados migangas. Para fixar as espiras da resisténcia a
parede envolveu~-se cada unidade com .fita de amianto. Colocou-se
sobre isso uma camada de Kaowool que & uma fibra de ceramica ver
satil a base de silica e alumina e especifica para resistir tem-

peraturas altas. Essa fibra & adquirida da BABCOCK & WILCOX.

Envolveu-se ainda as unidades com mais camadas de isolamen-

to. Como a temperatura ja foi bastante diminuida pelo Kaowool, op



tou-se por 13 de vidro . Por fim os isolamentos do reator e do pré-
aquecedor foram fixados com uma capa de aluminio corrugado. L3 de

vidro e aluminio corrugado foram adquiridos da ITERNA S/A.

A resisténcia do pré-aquecedor esta ligada a um variadof de
voltagens AUJE tipo M-110, entrada 110 volts, amperagem 10A, sai-
da 140 volts, adquirido da AUJE, Industria Elétro-Eletronica Ltda.
Esta conectado ao sistema um amperimetro com escala ate 20A da

Hartmann & Braun do Brasil S/A.

A temperatura do reator & controlada por um regulador INDIN
192 da Hartmann & Braun do Brasil S/A., esquema de ligacdo 98301/
/601, com escala de 20 a 1200 9C para termopar NiCp ~ Ni, tendo dis-
positivo de seguranca contra ruptura de termopar. O controlador &
acionadoc pelo Unico termopar existente no sistema e que se encontra

dentre do reator.

Esta acoplado ao controlador um Retrocesso Térmico do tipo
RMT-1, também da Hartmann & Braun Brasil S/A. Esse retrocesso faz
com gue as oscilagoes de temperatura em torne do valor nominal se

reduzam sensivelmente,

A fim de garantir um maior tempo.de vida 4til & resisténcia
do reator & aconselhavel que ela ndo seja submetida a variagbes brus-
cas na corrente elé&trica. Por isso, um relée de contato duplo, para
110 volts, e 10 amperas esta ligado a dois variadores de voltagem,
do tipo deserito anteriormente. 0 relé & acionado pelo controlador
e, alimenta a resisténcia ora através de um transformador ora atraves

de outro, com uma corrente cletrica maior ou menor, conforme a tempera
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tura no reator tenda a diminuir ou ultrapassar o valor nominal.

A corrente elétrica e a voltagem s3o indicados respectivamen
te por um amperimetro, do tipo descrito anteriormente, e porum vol
timetro com leitura até 250 volts da Hartmann & Braun Brasil S/A.,

Ver fig. 3.
2.6 - Ciclones

Estdo concectados a saida dos gases do reator dois  clclones
dispostos em série, a fim de coletar as particulas mais finas que

sao arrastadas. Seu dimensionamento esta detalhado mais adiante.

2.7 - Camaras de expansao

Estﬁo dispostas em serie aos ciclones duas camaras de expansao.
Elas sao dois baldes de vidro de capacidade de 20 1 cada uma. Estao
coneétadas. entre si e ao sistema por tubos de latdo. Nessas camaras,
praticamente ndo se retém 6leo de xisto, pois a vazdo com quese tra

‘balha ndo permite isso.

2.8 - Coluna de Retengao

Esta coluna &, na verdade uma utilizagdo de um equipamento ja
. 0 . o~ a - . » - .
exlstente. A sua eficiencia e baixa. Em seu lugar, o mals 1ndicado

seria o uso de uma coluna de absorgcdo de pratos.

. . [} * - = » .
A coluna consiste, basicamente,de um tubo cilindrico cujas di.
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mensdes e cujo aspecto estao ilustrados na fig. %. Coloca-se benze
no em batelada e borbulha-se a mistura de gases e vapores que pro-
vém do reator. Nota-se gque o benzeno retém facilmente o Gleo., Bas-

ta que se dimensione ¢o equipamento convenientemente.
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CAPITULO ITI - PROJETO DO EQUIPAMENTO

3.1 = Projeto do reator

(37

0 projeto do preator foi baseado em estudos preliminares
feitos com um modelo de acrilico. Procurou-se dar as mesmas dimen
soes internas do reator, e trabalhar com uma quantidade de materi
al intermedidria a quantidade de material usada nos testes hidro-

dinamicos, sendo agora fixa esta quantidade.

3.2 - Projeto da resistencia para aquecimento do reator

A escolha da resisténcia foi feita a partir da poténcia neces
saria. Para isso, levou-se em conta:
- Perda de calor através do isolamento.

- Quantidade de calor necessaria para elevar a temperatura do gas.

Nic se levou em conta o calor de reagdo, por se tratar de

quantidade desprezivel em relagio aos Itens apontados.

3.2.1. - Potencia para manter o forno na temperatura desejada

Por conveniéncia, para este calculo, considerou-se a par-
te tronco conica do reator como sendo um cilindro de area equiva-
lente., Em consequéncia, a secgdo tronco codnica equivale a um ci-
lindro de didmetro menor, em comparacgdo com o diametro da secgdo

cilindrica. Ha, entdo necessidade de dividir a perda de calor por
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condugio em duas partes.

A perda de calor na camada isolante envolvendo o reator e

dada por:

q = Lm e (1)

A perda de calor por convecgao para o ar & dada por:
q=hA_ (T_~-T) (2)

Para as equagdes (1) e (2) temos, que:
q # fluxo de calor
k, = condutividade térmica do isolante
A = drea média logaritmica do isolante
= temperatura interna
B temperatura externa
1 ¥ espessura do isolaménto

T
T
b
h ®& coeficiente de pelicula do ar
A = area externa

T

= temperatura do ar

Temos ainda que:

2mLby

n - In tbé/ni) (3)

A = wLD (4>

onde:
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L F comprimento da respectiva secgao do tubo
D, ¥ didmetro externo

D; ¥ didmetro da respectiva secgao do tubo
Substituindo~se a eq. (3) na eq. (1) temos:

2mllg (T - T) (5)
47 TIn (0./P1)

Substituindo-se a eq. (4) na eq. (2) temos:

q =mhID, (T, - T_) (6)
Comparando as expressoes (5) e (6) chegamos a

i a ’ (7)

Ln — +
2nlky Dy = hwlDg

- C3lculo do diametro do cilindro de area equivalente a area do

tronco de cone,
Seja a fig (5),

A area de um elemento. de tronco de cone & dada por:

dA = 27vrdx. (8)
Mas
_r R
thﬁ = _}E = ""—""—‘—‘Ll T A (9)
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Por outro lado

R r* (10)

Comparando as equacgoes (9) e (10) temos

Ll
- ;P
X = g—opF ¢ | (11)
Qu diferenciando a eq. (11)
Ly
d){ = - - ° dI‘. (12)
R = p=

Substituindo-se a eq. (12) na eq. (8}, resulta

. rdr, (13>

*

21TL1
I‘)t

dA = 7w

Integrando-se¢ a eq. (13) entre os limites 0 e A, e r* e R, para a

area e para ¢ raio, respectivamente, resulta
A= —— 2L . (R? - p#2), (14)
- C3lculo do raio do cilindro de drea equivalente a area do tronco

de cone.,

A area deste cilindro & dada por

A= 29R, . L (15)

1

onde R, = raio do cilindro
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Comparando a eqg. (1l4) com a eq. (15)

Concluimos que

onde

Do, * 2Re

0s valores numéricog.considerados foram:

Ll = L2 = 37 cm
Dy = 2r% = 2,5 cm
D2 = 2R = 5,0 cm

ky = 2,48 x 107" call/s . em oC
= 2,71 x 10°% cal/s . em? oC

h

Ts = 800 @C
T = 25 °C
D

e = 25 om

Com estes valores, encontramos
Do = 3,75 em
A = 438 cm?
Q. = 22,57 cal/s

q, = 26,42 cal/s

onde

q; = calor perdido na secgdo conica

4, = " " " " gilindrica.

(16)
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A quantidade de calor total perdida atraves do isolamento

& dada por:

U@ =9t
= 48,989 cal/s

9t
ou

Q. = 204,78 watts (la)
3.2.2.- Calor necessario para aquecer o gis no reator

E na segldo tronco-cdnica que as particulas sofrem agitacio
devido ao movimento do gis. Faz-se a hipotese de mistura perfeita
para essa regido. Consequentemente,a equagdo para essa segao toma

o seguinte aspecto para estado estacionario:

QpCp I.—TO"' :|+qu[]

o1
Qp = QpCP (T - TO)
onde

qp = calor cedido pelas parede por unidade de drea e unida

de de tempo

p o densidade do gas

CP = calor especifico médio do nitrogenio entre 259C e. 8009C
T @ temperatura do gas ao deixar o leito
TO = temperatura do gas na entrada do reator

Q = vazao de gas em cm?/s
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Para o problema em questaoc

C. = 0,27 cal/g °C

P

pg = 1,0 g/s
T = 600 9C
T = 300 9C,.

Substituindo~se estes valores na eq. (17), tem-se
Ap = 81 cal/s

ou

A = 338,58 watts, ' (17a>

3.2.3 - Escolha da resisténcia

0 reator opera a temperaturas relativamente altas (800 2C)
e, portanto, escolheu-se fio KANTHAL A que admite temperatura méxi

ma de 1200 9C,
A resisténcia foi dimensionada segundo GARBOR ( 10 ).

A poténcia necessaria & dada pela soma das poténcias cal-

culadas as quais sao dadas por (la) e por (17a), multiplicadas por

um coeficiente de seguranca.

P* = 7 (qt + qT) (18)

onde

P*= potencia necessaria em cal/s
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n = coeficiente de seguranca.
Para n = 1,8, tem-se
P* = 1000 watts.

Para uma veoltagem V o 140V, tomou-se como sendo I o 8A a corrente

maxima na resistencia. Isto da uma potencia de

P = VI (19)

onde

=3
11

voltagem
I o amperagem

P o poténcia elétrica.
Substituindo-se os valores de V e I em (19) resulta
Po 1120 watts.

Este valor satisfaz as necessidades do sistema. Assimﬂpode—se cal= .

cular a resisténcia elétrica do fio na températuna de trabalho.

V140
I‘t—T—T-lT,S £, (20)
onde
r, = resisténcia do fio na temperatura de trabatho,

- C3lculo da superficie irradiante necessaria

g, = — =t , (21)

onde



20

S. = superficie irradiante necessidria
I = corrente elétrica
C, = fator de temperatura

. 0 -
p = carga de superficie admissivel.

Os valores de Ct e p sao fixados pela temperatura de trabalho.Por
medida de seguranga, resolveu-se tomar esta temperatura como de

1200 ©C, embora nao seja intencgao atingir-se tal temperatura.

De GARBOR (10), tira-se

C, = 1,085

p o9 1,2

Substituindo-se estes valores em (21), resulta

. 8% & 1,065
i 1,2

= 56,26 cm?/%.

Com esse valor de superficie irradiante, escolheu-se o fiode 1,45mm
de difmetro -, cuja resisténcia e 0,842 Q/m, peso = 9,35 g/m e su-

perficie especifica de 38,09 cm?/Q, tudo a 209C.

0 comprimento do fio & dado por

Lz = (22)

onde
Lg = comprimento do fio

L0~ resisténcia especifica a 209C
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Da eq. (22), tira-se

L= 17,5
3 0,842 , 1,055

= 19,70 m,

A massa do fio &
Massa = 9,35¢g/m . 19,70 m = 184,19g,
Logo, a resistencia consta de 19,70m de fio KANTHAL A de

1,45 mm de diametro.

3.3 - Projeto do Pré-aquecedor

0 pré-aquecedor foi construido de ago inoxidivel 316. As di-

mensoes escolhidas foram:

Comprimento = 50 cm

Espessura o 2 mm

0 diametro do pre-aquecedor foi escolhido de tal maneira a

minimizar & tufbuléncia de’ escoamento ‘do gas.

D= e (23)

onde

q, = vazao de gas

p = densidade do gas
1 = viscosidade do gas
R = n® de Reynolds

. -~ * - - .
D = diametro interno do pre-aquecedor,
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Para os wvalores

encontra-se

3.h -

- 3
Q209C = 400 cm”/s
-3
Pogec = 1»2 x 10 g /cem®
-3
Yggoe = 3,2 x 10 “cp
Re = 2100,
D = 10 mm,

L] . -~ - . -
Projeto da resistencia para aquecimento do pre-aguecedor

A resisténcia do pré-aquecedor foil escolhida tomando-se co

mo base a potencia necessaria, que e composta de duas parcelas:

sejada.

..l -

- Potencia para manter o_pré—aquecedor na temperatura de-

- Poténcia necessiria para aquecimento do gas de arraste.

Potencia para manter o pré-aquecedor na temperatura dese- .

jada

Conforme foi mostrado no Iitem (3.2.1), a perda de calor

através do isolamento e dada por:

q = i a (7)
1 De 1
e LD e 4 e
2Lk " Dy © R.wLD,
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Para os valores

= 10009C

= 252C

= 2,84 , 107% cal/s . cm 9C

T
T
K
h = 2,71 . 10" " cal/s . cm? oC
I
D
D

= 50 cm
o ° 20 cm
i 1,4 cm,
tem~se
q = 31,47 cal/s
ou

g = 131, 5 watts. (7a)

3.4.,2 - Poténcia para aquecimento do gas de arraste

Para se obter uma solugdo analitica completa deste proble-
ma, foi suposto um tubo de comprimento infinito dividido em tres
secgbes. 0 comprimento da primeira secgdo val de = ® a zero e as
suas paredes sdo adiabaticas. A segunda secgao recebe g calérias
por unidade de area e por unidade de tempo; o seu comprimento vai
de zero a L. O comprimento da terceira sccgao vai de L a + = e as
suas paredes também sdo adiabdticas. Como o regime & turbulento,ad

mitiu-se fluxo empistonado. Considerou-se apenas difusdo axial.

Fazendo-se um balango de massa em um elemento.de volume de

cada secgdo chega-se ao seguinte sistema de equagoes diferenciais:
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b4
d Tl(x) pVCP dTl(x)

- =0 - < ¥ < {

dx 2 o kl dx -

2
d Tz(x) vaP dTQ(X) 2q

- + —2 =0 0<x<L
dx? K1 dx R
a7, (x) pvC_ dT, (x)
3 D 3
. - — e = [} I, < < +
dx? i ax * ®
onde

Ti = temperatura na secgao i (i = 1,2.,3).

(24)

(25)

(26)

0 sistema estd sujeito as seguintes condigdes de contorno

Tl (_ Do) - TO

Tl (9) = T2 (o)

dTl(O) ) dTQ(D)
dx h dax

TZ (Ly - = T8 (L)

dTQFL) ) de(L)
dx T dx

T3(+ o) = finita,

Solugao adimensional do sistema

vL vL, x
I, = ?E e (1 - e l) e 1
(qo/pCPv) (I)
, vL X
T2 (x) - To x al - a—(l - E)
= E‘ + "FL—— (l - e 1

(ag/PCV) (%)

(27}

(28)
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T3 (x) - T
o =1 (29)

(ay/pC V) ()

onde

q, = calor cedido ao gas

o = densidade do gds

¢, = calor especifico do gas
v = velocidade do gas

A = R/2

R = raio interno do tubo

. = comprimento da secgac 2
ay = kibcp

ki = condutividade térmica do gas.

Para x = L, a eq. (28) fica

onde
q = 2mRL = q
; Q =v . A
A = mRZ.
Para

- 1,2 . 10 ’g/en?
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C_ =m=0,27 cal/geC

P
- 3
Q = 1000 = a 209C e 1 atm
T, = 7009C
T = 250C
O

Substituindo-se estes valores na eq. (30), resulta

q =2218,34 cal/s

cu

q = 912,66 watts. (30a)

A poténcia total & a soma das duas potencias calculadas.

s
1

131,5 + 912,5 —m1044,0 watts

)
1}

1044,0 wattss

Com os valores de vazdo Q e da temperatura T ja estdo au

mentadks nao ha necessidade de corregac para o valor de P.

3.4.3 - Escolha da resistencia

Como a poténcia calculada tem um valor prdximo encontrado
para a potencia do reator, usa-se o mesmo tipo de fio KANTHAL,com

- as mesmas dimensdes, ou seja:

19,70 m de fio KANTHAL A

comprimento

1,45 mm.

diametro
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3.5 - Projeto do ciclone

0s dois ciclones utilizados sdo do tipo "LAPPLE”.[fig. Cﬁq

em que:

Hc = QBC
D = 4B
c c
De = DC/Q
LC = QDC
S, = D,/8
Zc = QDC
J =D /4,
C C

0 projeto . .baseou-se.na mesma vazao de gds utilizada na sec

‘¢80 (3.4.2) que &: Q = 1000 cm®/s de nitrogénio a 259C e 1 atm.

Admitindo-se que © gds chegue ao ciclone a uma temperatu-

ra de 550 9C, a vazdo nessas condigles sera:

1000 . (550 + 273)
25 + 273

Q = = 2762 cm?®/s.

Segundo PERRY ( 11), a velocidade de entrada do gas no ciclo
ne deve ser de cerca de v = 1500 cm/s. Portanto, a area de entrada

do ciclone e:

N
~1
(w33
N

Como

conclui-se que:
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B, = 0,96 cm

As demais dimensoes sao

Hc = 1,8 em
Dc = 3,84 cm
Ee = 1,92 cm
L, = 7,68 cm
SC = 0,48 cm
Zc = 7,68 cm
Ic = 0,96 cm

Com esses valores de Bc e Hc’ temos uma velocidade de en-

trada de 1498 cm/s.

3,5.1 - Eficiencia do ciclone

A seguir calcula-se a eficiéncia de retengido de particulas,
Para isso, define-se o diametro de corte
9uB

DL = - © (31)
2N,V o (ps - p)

onde

D_ &8 diametro de corte, isto €, tamanho de par

ticula que permite uma eficiencia de 50%
¥ = viscosidade do gas
B, = dimensao do ciclone

Ne = n? de voltas feitas pelo gds no ciclone
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V. ="velocidade de entrada do gas

densidade do so6lido

©
1l

5
p = densidade do gas
Para- os valores
by, (5500C) = 3,8 . 10 'g/em . s
B, = 0,96
Ne = 5
V, = 1498,5 cm/s

PN, (5500C) = 3,9 . 107 "g/cm’

Resulta::

D.. =2,79 . 10" micra,

5Ls]

Da fig. (29.89) do PERRY (1l), uma relagao DP/DPc = 5 garante efi

ciencia.

Asgim, -3 .
DP = 1,39 . 10 micra.

Particulas acima desse tamanho sao totalmente retidas para

velocidades de entrada atée 1498,5 cm/s.

Para melhorar a retencdo, colocou-se em série mais um ci-

clone.

3.6 - Projeto da tremonha de alimentacdo

0 xisto deve ser colocado no reator quando este estiver
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em regime para que a decomposigdo térmica se dé no intervalo de
temperatura desejada. Também deve ser evitada a entrada de ar para

nao ocorrer oxidacio.

Com esse objetivo, projetou-se uma tremonha de alimentacgao
com volume de area de 100 cm®. Coloca-se o xisto, faz-se a purga
com nitrogenio para remogdo do ar e, no momento desejado, suspende
se a haste central fazendo-se com que o s6lido seja alimentado no

reator.

A inclinag¢do da parte conica da tremonha & de 659, escolhi

da de modo a permitir um escoamento adequado do sdlido. Ver fig.7.
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CAPITULO IV - PERDA DE PESO DO RETORTADO E RETORTADO NO REATOR

4,1 ~ Perda de peso do retortado

Uma amostra de xisto cru, contéem inertes, material pirolisa-

vel a uma dada temperatura e material ndo pirolisidvel a essa tempe

- - > -~ L
ratura, porem passivel de oxidagao. Assim, podemos escrever a Sse

guinte expressao matematica:

onde

A

I1 + Ol + P3

(L)
massa de amostra desidratada
massa de inertes presentes na amostra

massa de volateis apenas por combustdo na

amostra A2

massa de pirolisdveis numa dada temperatura,

Semelhantemente, uma amostra de xisto, retortado, contem iner

tes e oxidaveis, mas n3o pirolisdveis a temperatura dada.

Podemos entao escrever:

onde

B

(2)

massa da amostra desidratada de xisto retar
tado

massa de inertes
massa de volateis apenas por combustdoc na

amostra B
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A prelagdo de inertes para oxidaveis & constante para uma
amostra de xisto antes e depois da pirdlise. Assim, & valida a se

guinte expressao:

)
=
3

(3>

FPIH
Q

Comparando-se (1) com (2), resulta:

o1, f2” T s
Substituindo-se (4) em (3) e rearranjando-se regulta:
- a)
Egz 1l - E—. &éz_____ {(5)
Ay Ay (B - b)
onde
a = 01 + P3
h = O2
e
AQ- a = Il
B~-Db= 12

As quantidades a e b sao determinadas, pela pérda de peso
das respectivas amostras Aye B, quando se faz a combustio das mes-
mas.

A relagao B{Aznos da a perda de peso ao se pirolisar uma de

terminada massa de xisto a uma dada temperatura. Ver apendice B.
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4.2 - Retortado no reator

Seja Dl a massa de material coletado nos ciclones apés o tég

mino de uma experiencia. A massa de xisto cru desidratade, M_ , cor

Ty

respondente a essa massa, e dada por:

(8)

onde

<3
1§

massa de voldteis presentes na massa de

xisto cru desidratado, M, .
1

A relacdo de voldteis para xisto cru, desidratado, correspon
dente a massa Dl’ independe da quantidade da amostra. Assim, pode

mos escreven:

1 - 1 (7)

onde

Py /A, e dado pela eqg. (5).

Substituindo-se a eq. (7) na eq. (6) e rearranjando-se, resulta:

Di
M T ——— (7a)
t, © 1 - b /A,

Pode-se fazer para o reator o mesmo raciocinio:

M =D, +V (8)

2 2

onde D! massa de retortado no reator apds o tér

mino da experiencia.
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=
]

massa de xisto cru correspondente a D2

<3
x>
"

masea de volateis corvespondentes aM, .
. ' )

2 2
— = T (9)
52 Mt2

onde

P
2 -
E; , € dado pela eq. (5).
Substituindo-se a eq. (9) na eq. (8) e rearranjando-se, resulta:

M, = — 2 (10)

A massa de xisto e¢ru, desidratado, Mo’ alimentada no reator

2 dada por:

M! = M + M (11)
o)

Substituindo-se as eq.(7a) e (10) na eq. (11l) resulta:

D
1
| S — —
Dy = Mo TR (1 - P,/A). (12)
T O
D1 = T65 % PP (13)

onde
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% PP se obtem da tabela (2)

Substituindo-se a eq. (13) na eq. (12), resulta, finalmente:

% PP 1 Py
o, = |1 - . (1 - —=%) M, (1)
2 [ 100~ (1 -P{/A) ] A,” o

A eq. (14) da a massa de xisto retortado presente no rea

tor apos cada experiéncia.
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CAPITULO V - ANALISE DOS RESULTADOS

Inicialmente, foram determinados os perfis de tempera
tura dentro do reator. 0Os resultados encontraram-se na tabela (1l).
Com o reator vazio, obtém-se perfis parabdlicos de temperaturas em
que as alturas dos maximos no reator dependem da vazdo de gas. A
uma vazdo de gas igual a zero, a altura do miaximo encontra-se rare
gido central do reator (Z = 40 cm)., Com vazdes diferentes os per-
fis de temperatura sdao deslocados para cima e variam proporcional-
mente com as vazdes, como & ilustrado na figura 8. Fluidizando-se
com silica com um didmetro de particulas de -8+1lu#:k, obtém-se duas
regides distintas. A primeira e aproximadamente isotérmica, e se
situa na zona de reagdo. Na segunda, o perfil de temperatura & pa
rabclico e se encontra na zona de recolhimento. Nesta regido as tm
peraturas sao mais elevadas. Na figura 9 verifica-se os perfis de

temperatura para este caso.

Dependendo da vazao do gas de arraste, observa-se uma
maior ou menor quantidade de particulas arrastadas que s@o recolhi
das nos ciclones. A figura 10 mostra a percentagem de material re-
colhida no ciclone, em fungao da velocidade espacial s = 1/t. Para
velocidades espaciais s < 4, a gquantidade de material arrastado pa
ra os ciclones & praticamente desprezivel. Acima dessas velocidades,
a quantidade de material arrastado cresce com o aumento da veloci-
dade espacial. O material arrastado foi praticamente pirolisado.

Deve-se operar a uma velocidade espacial s < 4 para que o A4arraste

de particulas seja impedido. Operando-se a uma velocidade es—
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pacial ligeiramente superior ou seja s > Y4, pode-se favorecer a se
paragdao do xisto cru do xisto retortado, uma vez que o xisto re-

tortade tem densidade menor.

Elaborou-se uma equagdo para se determinar a eficien
cia do reétor. Operando-se a diferentes temperaturas e vazdes, e
apos um intervalo de tempo de U5 minutos, as amostras de xisto cru
sdo retiradas e analisadas para determinar a quantidade que volati
lizou. A analise é feita pelo metodo indicado no capitulo IV.
A perda de peso & apresentada na tabela 2. Observa-se que para as
diferentes temperaturas de operacido o percentual da perda de peso
oscila entre 11,4% e 12,9%. No estudo cinético da pirdlise dos fi-
nos do xisto em termobalanga, Parente (08) verificou que a maxima
perda de peso volatilisada foi de 14,7% a temperatura de 6509°C, pa
ra diametros de particulas (-10+28)# . Para 5009C e o mesmo dia-
metro de particulas, obteve uma perda de peso percentual de 12,1%,
enguanto que para temperaturas de UL09C e 5509C a perda de peso
percentual foi de 10,3% e 12,7%, respectivamente. Comparando-se o0s
resultados observa-se que para a faixa de temperatura de operagao
entre 4509C e 5509C o material volatilizdvel do xisto foi pratica-
mente pirolisado. Operando-se a uma temperatura de controle de U450
?C, obteve-se uma perda de peso percentual ligeiramente superior ao
obtido pelo estudo cinetico. Mas, conforme descritoc anteriormente,
o perfil de temperatura apresenta duas regides, uma isotérmica e
uma parabolica, a segunda ligeiramente superior. Se a temperatura
de montrole e de medida & feita na zona de reagdo, ou seja, na pri-

meira regido,isctérmica, observa-se pela tabela 1 que para uma tem
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perafura de controle de T = 4509C, chega-se a uma temperatura T =
5 5509C na zona de recolhimento. As particulas, a uma temperatura
superior, deslizam pela parede do reator da zona de recolhimentopa
ra a =zona de reagao, misturando-se a seguir com as particulas na
zona de reagdo. De fato, a maior parte do material volatilizawel do
xisto cru é pirolisado na zona de reagdo a temperatura de controle
e a seguir, passa pela zona de recolhimento onde a pirSlise & pra-
ticamente completada. A andlise & valida para as demais temperatu-
ras de operacdo. Tomando-se como base a maxima perda de peso de xig
to percentual de 14,7% 3 6509C, obtém-se uma eficiencia percentual

media entre 77% e 87%.

A influéncia da vazdo é praticamente desprezivel so-
bre o grau de conversao de matéria volatil, mas influi sobre o ar-

raste de particulas.

Para o cdlcule da quantidade de retortado no reator,
usou-se a equagdo (1l4) do capituleo IV. Como mencionade anterior -
mente, para valores da velocidade espacial s < 4, praticamente nao
se registra material nos ciclones. Em consequéncia, a percenfagem
de perda de peso nos ciclones & zero. A eq. (1u) se reduz a:

Ps

D2=(1_K;) M(')- (1)

Para uma quantidade inicial de xisto M, = 150g,no re

ator e uma fracdo volatilizada Po/A = 0,12,resulta, da eq.(l) que

D2 = 132g
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onde D, & a quantidade de xisto retortado no reator apds a expe-

- - *
riencia.

Fazendo-se agora o mesmo raciocinio, porém com  uma
quantidade de material retida nos ciclones em percentagem, %PP=10
e para uma fragdo volatilizada nos ciclones P1/Ay= 0,09, e a fra-
gdo volatilizada no reator P,/A,= 0,12, resulta, ao se substituir
na equacio (%) do capitulec IV, uma quantidade de retortado no re

ator D2 = 117,5g.

Uma outra maneira para verificar a massa de material
gque permanece no reator & o metodo da pesagem. Porém o método € im
preciso. A quantidade de xisto retortado que se perde ao se reti-
rar esse xisto do reator & significativa, pois se trabalha comquan
tidades pequenas de reagente (150g de xisto cru). O método descri
to no capitulo IV, que resulta na equagdo (14) & mais seguro, pois
depende de testes da fracao de material volatil tanto do reator co
mo do material retido nos ciclones. A massa do material retid nos

a - - ~ - " —
ciclones tambem e de facil determinagao.
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CAPITULO VI - MODELO MATEMETICO

A pirdlise do xisto & geralmente representada, por
uma cindtica de reacotes consecutivas (08) cujas velocidades espe-
cificas de reagdo foram determinadas para diferentes faixas de tem
peratura (08). O processo da pirdlise dos finos do xisto realizado
em reator de leito fluidizado ou reator solido-fluido envolve fe-
némencs de transferencia de calor e massa, fenomenos de difusaoem
poreos que junto com -a volatilizagao do material betuminoso, normal
mente caracterizado por reagdo quimica, devem ser considerados nu
ma taxa global de reagdo. A maior ou menor influencia desses feno
menos sobre a taxa global é definida pela maior ou menor resisten
cia oferecida por cada fenomeno. Os fenomenos de transferencia de
massa e de difusdo na pirdlise dos finos do xisto em reator sdli-
do - fluido sio semelhantes .aos encontrados nas reagdes nao - ca=:
talfticas, s6lido - fluido e dependem da natureza da particula sd
1lida.Nas reagdes nao cataliticas encontram-se tres tipos diferen-
tes de modelos. A decomposigdo da materia voldtil do xisto betu-
minoso pode ser descrita pelo modelo de contragaoc "shrinking core",
considerando que as particulas sejam altamente porosas, pois para
estas particulas a resisténcia a difusdo & desprezivel. A concen-
tracdo inicial do material voldtil nas particulas do xisto & maxi
ma dependendo exclusivamente da natureza do material. . Admite-se
que essa concentragao esteja uniformemente distribuida numa partl
cula esferica e porosa. A altas temperaturas o material volatili-

za-se. Admite~se que essa volatilizacdo se de segundo uma trans-

formagdo quimica A -+ B (material volatil -+ Sleo + gases) uniforme
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sobre a superficie. Durante a transformacao esta superffcie pene
tra uniformemente. Permanece uma camada externa residual (cinzas),
constituida por material inorganico. Esta camada é& porosa. Os ga-
ses e oleoc formados difundem através das cinzas até a superficie
externa. Os gases e 0leo chegados na superficie sio " transferidos

por convecgdo devido ao fluxo do gas de arraste.

Baseado nesta descrigdo fenomenologica,foram feitas

inicialmente as seguintes hipdteses para o modelo matematico:

a. Particulas esféricas.
b. Particula - porosa, i. &, o diametro dos poros & maior que
o livre percurso médio das moléculas fluidas.

¢, Mistura perfeita do reator numa mesma temperatura, ja que nare

gido de maior concentragdo das particulas, o movimento de mis
tura & grande devido ao gds de arraste. Observou-se que na zo
na de reagaoc dependendo das vazdes de gds, a temperatura ndo va
ria com a altura.

d. Fendmenos de difusio despreziveis na camada residual.

e. Nicleo ndo reagido e frente de reagao que se move para © cen-
tro da particula. Observou-se que a particula, nio muda de for

ma, nem de tamanho durante a reagdo.

Taxa de reacdo no solido

Seja r_ o raio da particula esférica e seja § o
raio da frente de reacdo. A concentracdo de volateis em cada ins-

tante na parte ndo reagida & dada por:
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onde

expressao:

Mas
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M m
C_ = ° - $ = cte. (1)
° ok e L ons?
3 o] 3
M, = massa de volateis presentes inicialmente na
particula.
ms B massa de volateis presentes em cada instante

na parte nac reagida.
A taxa de reacdo, de ordem zero, & dada por:

r{t) = - kC_ (2)

k = velocidade especifica de reacgdo.

A equacdo (?2) pode ser dada tambéem pela seguinte

dm
1 s
t) = . (3)
r{t) % e It
4 M . 31 M3 M oas, (4)
at © & o b 5 dt 8 & o, dt
3 3 3

Comparando-se (4) com (1), conclui-se que:
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A equagdo (4) resulta na seguinte expressao:

1 M 3 M5 ods (5)
y 53 t - 8T §3 dat
T 37
Substituindo-se (1) em (5) resulta:
L T 3,8 &)
— O .. »
b 183 dt 4 dt

3

Comparando-se a eq. (3) com a eq. (6), chega-se a:

_ 3 C dé

=35 Lo ar’ (7)

r(t)

Conclui-se que a taxa de reacao é proporcional a taxa de penetra-

gdo da interface de reagdo.

Substituindo-~se (7) em (2) e rearranjando-se, temos, finalmente:

dt . ' (8)

Incluindo-se a variavel adimensional 6% = §/ry na expressado (8),

resulta:

dé k '
ma— = = = dt . 9
e 3 (9

Integrando-se a eq. (9) com a condigdo de contorno

t =0~ 6% =1 , resulta
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§% = exp (- % t)e (10)

Concentracdo de voliteis no leito

Fazendo-se um balango de massa para o reator che-

gou-se a seguinte expressao:

dCG

V'
at

= Q (Cg_ - Cg) - Vir(t) (11)

onde

Vl

Q

Cqa = concentracdo de produtos de reagdo no gas i-
Q

volume do reator

vazao do gas inerte

nerte na entrada do reator
Cg= concentragdo de gas na salda do reator

V¥#= volume total de reagao

Como o gas inerte ndo contém produtos de reagdo

CGO = 0 ¥ (12)
0 volume V#* & dado por:
Vk = n o pg#dp,? (13)
3 o

onde

n é o n? de particulas,

A porosidade e do leito & dada por:
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£ = — (14)

onde

V! = ne mr . (15)

Substituindo-se (15) em (1l4) e rearranjando-se, resulta:

_ V! (d-e)

n o= g (16)
3
"?—’ 'I‘TI‘O
Substituindo-se (16) em (13)
Vi = (l-g) V'48%3 . (17)
Substituindo-se (10) em (17)
y&% = (1-g) V' exp (-kt) . (18)

Substituindo-se as equacdes (2), (12) e (18) na eq. (11) e rearran
jando-se, resulta:
acs
dg

G

+ C%, = (1-g) kT exp (~kt&) (19)

onde
£ = t/T

C#, = CG/CO

vi/Q.

T
Integrando-se a eq. (19) com a condigao de contorno

C='~'G (0) = 0 ,

resulta
1 e - KT

oy e T o fere(kre) —exp(-0)}k. 200
e o
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Ver figura (12). Nessa figura plotou-se Uxf para varios valores do

parametro kT.

Da eq. (20), pode-se tirar ainda as seguintes expressoes:

_ 1 i
Enax - I-kt Lr 7 (21)

onde

Eméx sdo os valores de £ para os quais as curvas

) passam por um mdximo ao se variar o parametro kt.

.2, L
ginflexao - l—kTLn *T (227

onde
Einflexéo sao os valores de £ para os quais as

curvas § sofrem inflexdo ao se variar o parametro KkT.

¢méx = exp (~§) (23)
ou

1
P (k)T ~KT (24)

onde
wméx representa a curva para o parametro :
kT + © na equagdo (23), e os pontos de maximo na equagao{2h),

ao se variar o oarametro Kkt na equagao (20).

Analise do modelo

Os resultados do perfil de concentragio ¥ da eq.
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(20) e da espessura de deslocamento da interface & da eq.(10) em
fungdo do tempo foram obtidos utilizando-se valores experimentais
para os parametros envolvidos., Os resultados foram obtidos consi-

derando a esfericidade na zona de reagao.

A figura 11 mostra os resultados da espessura de
deslocamento § da interface de penetragac em fungao do tempo para
diferentes velocidades especificas de reagcdo. Para pequenas velo
cidades especificas de reacdo a variagdo da espessura de desloca-
mento & praticamente desprezivel. Para grande velocidades especi-
ficas de reagao, a variagao da espessura de deslocamente em fun
gdo do tempo de reagdo & bastante acentuada e a velocidade de pe
netragdo da interface de reagao cresce com o aumento da velocida

de especifica de reagdo.

Foi utilizada a velocidade especifica de vreagdo,
para a pirolise dos finos do xisto obtida por Parente (08). Obser
vou-se que a velocidade especifica de reagio depende da temperatu
ra. Foram obtidos velocidades especificas distintas para faixas dis
tintas de temperatura. No intervalo de temperatura de operaga des

se reator & vilida a seguinte expressdo:

- 2738

Ln k = T

+ 3,31

~ onde

[k] = min_
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Essa equagdc & valida para o intervalo de tempe-

ratura:
7290K < T < 8719K,
Para uma temperatura de 5009C obteve-se uma velo
cidade especifica k = 1077 seg”'. Observa-se pela equagdo (10) que

para se obter uma espessura de deslocamento §* = 0,01 & necessa-
rio um tempo de reacdo de 23 minutos. Os resultados experimentais
obtidos por Parente mostram que para 5009C a conversao se comple-

ta num intervalo de tempo de aproximadamente 30 minutos.

A figura 12 mostra os perfis de concentragdo de
voldteis na fase gasosa em fungdo de tempo adimensional § para
diferentes valores do parametro kr. Inicialmente a concentragao de
volateis na fase gasosa e nula, tendendo a crescer, e, para umtem
po suficientemente longo, a sua concentragdo tende a zero. Em fun
cdo do parametro adimengioml kt, obtém-se perfis de concentragdo
que apresentam um valor maximo. Esse maximo cresce com o aumento
do parametro kt. Os valores de wméx. podem ser calculados pela

equagdo (24). As concentragbes maximas se deslocam no sentido de

tempos menores.

Observa-se, pelos perfis de concentragdo que pa-
ra pequenos valores de kT a resisténcia 3 transferencia de massa
na fase gasosa & pequena, podendo ser desprezivel para kt + 0. Es
ta resistencia aumenta para valores crescentes de kt. Escolhendo-

se uma reagao e conhecendo-se, portanto, a velocidade especifica de
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reagao, pode-se variar o fluxo volumetrico Q, tal que para um mes
mo volume de reator V, a transfereéncia de massa na fase gasosa se

ja desprezivel.

Considerando-se a pirclise dos finos do xisto
num reator de volume V = 300 cm®, e velocidade especifica da rea-
cao k = 0,01 seg_l pode-se escolher fluxos volumetricos da ordem
de 300 cm®/seg para que a resistencia a transferéncia de massa se
ja desprezivel. Dos resultados experimentais observou-se que para
que nio haja arraste de particulas para os ciclones, deve-se esco
lher uma velocidade espacial s < 4 (fig. 10 ). Consequentemente, o
maximo valor de ¥ obtido pela equagdo 24 & igual a 0,01. Conside=-
rando-se que a porosidade do meio seja £ @ 0,5 e a concentracao de
volateis na particula seja 0,27 g/cm®, resulta uma concentragdo mi

. A diferen

xima de volateis na fase gasosa Cq = 1,1 . ZLO"2 g/cm
ca entre a concentracdo maxima na fase gasosa e a concentracio de
volateis na interface gas-sdlido & praticamente desprezivel. Este
resultado vem favorecer a utilizagdo deste tipo de reator poisde

. - - A e ~ .
vido ao grande contato gas-solido, a resistencia a transferenciade

- ¥
massa e desprezivel.

0s resultados teoricos obtidos para os perfis de

concentracdo de volateis na fase gasosa em funcdo do parametro kt
nos permite prever as variaveis de operagao num reator consideran
—~ - a -~ 1) . .

do a reagao quimica e a transferencia de massa, bem como a veloci

dade de penetragdo da frente de reacgao.
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CAPITULO VIT - CONCLUSOES E SUGESTOES

A anilise do projeto e dos resultados experimentais
do reator sélido-fluido nos permite apresentar as seguintes conclu

s0es:

- 0 reator s6lido-fluido, constituido de uma parte
inferior de forma tronco conica, denominada zona de reagao e outra
superior de forma cilfndrica, denominada zona de recolhimento, apre
senta um movimento de particulas que depende da sua posigdo em re-
lagao a vertical, que pode variar entre 30 e 60?. Conclue-se que
para uma posicdo proxima de 459, o movimento das particulas apre-
senta o melhor contato entre o gis e o s6lido. As particulas  sdo
projetadas para a zona de recolhimento passando pela zona de rea-

cdo. 0 tempo de resideéncia na zona de reacdo & bastante pegueno.

- 0 perfil de temperatura longitudinal do reator de
pende da vazdo de gids. Para uma mesma carga de xisto, dentro de uma
mesma faixa granulométrica, o perfil de temperatura & isotérmico na
zona de reagdo e é parabdlico na zona de recolhimento. Conclue-se
que grande parte do xisto e pirolisado na' zona de reagdo, cuja tem
peratura & controlada, € o restante & praticamente pirolisado na

zona de recolhimento.

- 0 arraste de particulas do leito depende da velo-
cidade espacial s = 1/t. Para valores da velocidade espacial s < 4
praticamente ndo se verifica arraste. Deve-se operar uma velocida-

de espacial 2,0 < s < 4,0, Abaixo do limite inferior ndo se garan-
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. L . . - .

te um bom movimentc de particulas; acima do limlte superior o ar-
« . .

raste de particulas para os ciclones cresce rapidamente com o au-

mento de s. A ordem de erro & [ < 20%, conforme apendice B.

- A eficiencia do reator foi calculada wutilizando
os resultados experimentais preliminares. Determinou-se a perda de
peso do material pirolisado no reator a diferentes temperaturas, a
nalisando o material voldtil residual do xisto pirolisado. Compa-
rou-se com a guantidade de material voldtil observada experimental
mente 4 6509C no estudocinético da pirdlise dos finos de xisto cru em

termobalanca. A eficiencia do reator pode variar entre 77% e 87%.
Faz-se as seguintes sugestoes:

- Aparentemente, o método de determinagao da perda
de peso descrita no capitulo IV apresenta resultados satisfatorios.
Neste trabalho ndo foi utilizado o método convencional de Fisher.
Nio se dispoe do acesso imediato ao respectivo equipamento de medi
da. Por ser um metodo convencional, apesar de julgarmos . nao Sser

o mais eficiente, sugere-se a analise pelo ensaio de Fisher.

- 0 sistema de isolamento usado, embora eficiente,
nio & pratico, pois torna o acesso a resistencia muito trabalhoso.
Aconselha-se usar o isolante de material refratirio compacto, sec-
cionado longitudinalmente ao meio e unido por dobradiceas, de modo

que se possa abri-le¢ facilmente sempre que necessario.

A quantidade de experiencias realizadas para a pi-

rolise dos finos de xisto no reator nido foi sufuciente. Devem ser
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realizadas outras experiencias com diferentes massas e granulome
trias para uma ampla faixa de temperaturas, utilizando os finos de
xisto cru e xisto retortado para a pirdlise e combustdo separada -

mente.

As camaras de expansao para resfriamento do gas
ainda permite que muito 6leo se deposite nas turbulacdes e paredes
das camaras. Em vez desse sistema sugere-se um intercambiador tu-
bular tendo agua como refrigerante e que permita um regime turbu-
lento ao gas para que dificulte a deposigdo de 6leo nas paredes.
Também & bom que seja de facil limpeza. Sugere-se ainda a utiliza-

gio de um prescipitador eletrostatico.

Para reter o O0leo sugere-se uma coluna de absor
gao de pratos devidamente dimensionada. O benzeno € um bom absor-
vente para o Sleo de xisto. Sendo o mesmo muito volatil deve-se pro

ver um sistema para a recuperagao.

Em etapa posterior, esse tipo de reator podera
ser adaptado para sistema particulado continuo, utilizando simul-

taneamente a pirdlise e a combustdo.
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APENDICE A

TABELAS E FIGURAS




TABELA |

Altura do Termo-

par no reator{cm) PERFIS DE TEMPERATURA

Exper. N2 1 2 3 4 7 8 9 | 1o | 1 12 ] 13 | 14 5 | 16 | 17 ] 18

vazdo (1/seg) - - - -ttt 13]2s ool i} L3f rtalzo| 21 [ 1e |31 | 2s

Massa de solido

(sitica) () - - - - - - - | 200 | 200 | 200( 200 200 | 200 | 200{ 200 | 200

Granulometria - - - - - - - lg-2 [8-12|8-12|8-12(8-12 |8-12 | B-12|8-12 | 8-12
0 219 | 259 | 303 | 377 | 331 | - | 340 | 280 | - |329 | 366 | 364 | - - - -
5 26l | 308 | 380 | 447 | 351 | - - | 305 | 426 | 332 | 375 | 371 | 381 | 288 | 335 | 329
[0 306 | 354 | 427 | 490 | 371 | - - 1311 [461 | 333 | 385 | 421 | 454 | 320 | 424 | 357
s 324 | 376 | 450 [ 509 | 399 | 310 | 377 | 316 | 465 | 334 | 385 | 422 | 455 | 345 [ 441 | 371
20 345 | 396 | 470 | 526 | 405 | 331 | 400 | 323 | 466 | 336 | 385 | 430 | 458 | 346 | 450 | 378
25 365 | 413 | 486 | 538 | 432 | 345 | 419 | 325 | 467 | 339 | 388 | 430 | 466 | 353 | 458 | 389
30 377 | 428 {611 | 551 | 461 | 377 (450 | 369 | 470 | 342 | 391 | 433 | 457 | 363 | 468 | 394
35 397 | 442 | 523 | 560 | 489 | 400 | 468 | 363 | 522 | 365 | 416 | 436 | 472 | 368 | 474 | 397
40 410 {446 | 512 | 563 | 514 | 416 | 487 | 381 | 532 | 376 | 433 | 471 | 500 | 388 | 479 | 40|
a5 404 | 439 [ 506 | 550 | 526 | 424 [ 493 | 386 | 575 | 380 | 439 | 490 |52 [391 [ 486 [ 412
50 396 | 429 | 493 [535 |532 |427 | 512 | 415 | 597 | 389 | 450 [ 506 | 566 | 40 | 502 | 426
55 378 (405 |467 | - {543 |44l | - | &Il (595 | 398 | 460 | 525 | 609 | 421 | 520 | 452
60 355 | 371 | 406 | 464 | 542 | 423 {507 | 409 | 594 | 404 | 471 | 537 | 592 | 437 | 560. | 461
65 318 [ 340 | 395 | 416 | 505 | 408 [481 | 399 | 574 | 396 | 461 | 524 |57 | 433 | 548 | 447
70 289 | 294 |332 | 350 | 455 | 386 | 437 | 385 | 540 | 384 | 446 | 503 | 541 | 427 | 522 | 425
75 234 | 236 | 255 | 249 | 365 | 301 | - - 1487 | 358 | 443 | 468 | 401 | 398 | 476 | 406
80 - - - - - - - - - - - - - - - -

E:’"%f,:;’r:,'f;" 345 | 396 | 470 | 526 | 405 | 331 | 400 | 323 | 466 | 336 | 385 | 430 | 458 | 346 | 450 | 378

94
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TABELA 2

CORRIDA | TEMPERATURA VAZAO /& = Q/V % PERDA PE- VOLATEIS
Ne {°c) {1/seg) SO CICLONES (%)
01 485 2,34 6,12 22,4 -
02 482 2,34 6,12 20,0 -
03 450 2,70 7,08 - 12,41
04 450 2,70 7,08 - -
05 455 2,25 5,88 15,5 12,99
06 456 2,25 - - -
07 455 2,25 - - -
08 486 2,83 7,40 26,5 11,95
09 486 2,83 7,40 28,8 12,45
10 490 2,03 5,36 10,9 12,58
T 589 2,30 6,04 12,1 11,43
12 549 2,19 5,76 16,3 12,68
13 549 2,29 5,76 16,5 1,42
4 455 1,91 5,00 7,8 12,37
15 446 1,9] 5,00 9,! 12,70
16 450 1,52 3,96 0,1 -
g 450 1,52 3,986 0, -
18 450" 1,29 3,36 0,0 -
19 450 1,29 3,36 0,0 -
20 450 1,08 2,84 0,0 -
21 450 1,08 2,83 0,0 -
22 450 0,85 2,24 0,0 -
23 450 0,85 2,24 0,0 -
24 450 0,64 i,68 0,0 -
25 450 0,64 1,68 0,0 -
26 450 0,45 1,18 0,0 -
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FIGURA |1

VARIAGAO DA PENETRAGAO DA INTERFACE DE REAGAO NA PAR.

TICULA EM FUNGAO DO TEMPO
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NOMENCLATURA

kl/pCP
area do tronco de cone

massa da amostra desidratada
drea externa do isolante
area media logaritmica do isolante

0y

espessura do isolamento

massa da amostra desidratada de xisto retortado
ver fig. 7

s ~ - . -
concentragao de produtos de reagao no gas lnerte na saida do

reator em unidades ML_3

CGKCG 8 concentragac admensional de produtos de reacdo no leito
o _

concentracao de produtos de reagao no gas inerte na entrala do

reator em unidades ML-'3

concentragio de volateis na particula em unidades M1~ 3

fator de temperatura

didmetro interno do pré-aquecedor

ot

2p%

2R

massa de material coletado nos ciclones apos o termino de uma
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e .
experiencla
- - . . o~
= massa de retoritado no reator apos o termino de uma experien-

cla

't

ver fig. 7

= 2R
c

'h

diametro externo do isolante
= ver fig. 7
= diametro interno do isolante

=5 D
Pc.
= difmetro de corte, isto &, tamanho de particulas que permite

uma eficiencia de 50%

= coeficiente de - pelicula do ar

= ver fig., 7

# amperagem

# massa de inertes presentes na amostra A2

= massa de inertes presentes na amostra B

= ver fig. 7

- - . o~
= velocidade especifica de reagao

# condutividade termica do isolante

= comprimento de cada seccido do reator e/ou comprimento do pre-
-aquecedor

# comprimento da secgdo tronco conica do reator

= comprimento da secgdo cilindrica do reator
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comprimento do fio (resisténcia eletrica)

ver fig. 7

massa

raio 6

massa

- -
de volateis a

de volateis a

raio v
(o]

massa

massa

massa

n? de

n? de

de xisto cru,

de xisto cru,
de xisto cru,

particulas de

voltas feitas

volateis apenas por

volateis apenas por

carga

de superficie

poténcia elétrica

nlag + ap)

Py

uma dada temperatura em uma particula de

uma dada temperatura.em uma particula de

desidratado, que € alimentada no

desidratado, correspondente a Di

1

desidratado, correspondente a D2
raio r_ Presentes no reator

- .
pelo gas no ciclone

combustdo na amostra A2

combustdao na amostra B

admissivel

reator

massa de material pirolisivel numa dada temperatura numa de-

terminada amostra
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q = fluxo de calor

q, = calor perdidc na secgde conica do reator
- - . wt .
q, *© calor perdido na secgao cilindrica do reator

q @ calor cedido pelas paredes do pré-aquecedor por unidade de

area e tempo
q.. = +
t 9 7 99
Q= calor cedido pelas paredes do reator por unidade de area e
tempo
g © vazao volumetrica do gas no reator a 259C
r o raio varidvel do tronco de cone
. - .
r = raio de uma particula esférica
r* 8 raio menor do tronco de cone

rog © resistencia elétrica especifica a 209C em Q/m

y, B resisténcia eletrica do fio na temperatura de trabalho

r(t)= taxa de reagao

R = vaio.maior do tronco de cone e/ou raio internc do pre-aguece
dor

R, = raio do cilindro de area A

Re' = n? de Reynolds

s B 1/1 8 velocidade espacial
S = B H (ver fig. 7)

c e
S o ver fig, 7

S. o superficie irradiante necessaria



7

varidvel tempo

Temperatura

temperatura
temperatura
temperatura
temperatura
temperatura
temperatura

T3 bd/X:L

temperatura

do gds ao sair do reator

aoc lengo de x na secgdo 1 do tubo imaginario
ac longo de x no pré—aquecedor

ao lengo de x na secgao 3 do tubo imaginario
do ar

externa do isolante

interna do isclante

do gas na entrada do reator e/ou na entrada do

pré-aquecedor

velocidade do gas a 259C

voltagem

volume do reator

volume total de reagao

massa de volateis presentes em M

t

volume total de particulas no reator

massa de volateis presentes em Mt

2

velocidade de entrada do gas no ciclone

o -
variavel de

ver fig. 7

comprimento
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p o= oxg (1med7h

g = porosidade do leito no reator
A = R/2

n = coeficiente de seguranga

p = viscosidade média do gas

p_ o densidade do solido

p = densidade do gds que passa pelo reator a 259C
T o V'/Q = tempo espacial

E o t/T o variavel de tempo admensional

£ = =valores de £ para os quais as curvas 1} passam por um maximo a

se variar o parametro kT

valores de £ pava os quais as curvas ¥ passam por uma

& inflexfio
inflexdo ac se variar o parametro kT
§*% = §/p
/O
§ = raio da frente de reagdo em uma particula esferica
A = comprimento da secgdc conica para r =r¥
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APENDICE B

- Verificagdo Experimental da Eg. 4.5

- FEstimativa de Erro sobre o Arraste de Particulas
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VERIFICACAO EXPERIMENTAL DA EQ. 4.5

Fez-se uma verificacdo experimental do método descrito no
capitulo IV, para determinagao da perda de peso,devido ao material
volatilizado ao se fazer a pirolise do xisto cru a uma determina-

da temperatura.

Tomou-se uma amostra de A' gramas de xisto cru e se piro-
lisou em termobalanga, vestando B gramas de xisto retortado. A se
gulr, procedeu-se a combustao dessas B gramas, restando I; gramas
de material que nado volatilizou, mas que foi submetida & oxidagao
completa pelo oxigenio do ar; assim, I; = 12(1+u) onde I, e a quan

tidade de inertes em gramas inicialmente presentes na amostra A'e

o a fragdc de acréscimo de peso devido 4 retengdo de oxigenio.

A seguir, tomou-se uma amostra de A gramas de xisto cru,

de mesma composicdo quimica da amostra A' e procedeu-se a combus-

b &

tao. Restou I, gramas de material que ndo volatilizou Il.: Il(1+ul

0s valores numéricos foram os seguintes:

Teste 1:
A' = 4,417g
B = 3,691lg
P' = 0,726 g , P' = A'-B
P!, 100 = 16,48%
A!
%
I. = 3,2ulg
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A = 14,885 g

W%

I, = 3,580g
% 100 = 16,5%

Pl _ |P! P )

| A(—A-)l 'A—r - 100 7z 100 = 0,1%
Teste 2:
A' = 3,995g
B = 3,345g
P! = 0,650g
P' = 16,275%
AT

I, = 2,931g
A = 5,648g
I, = 4,177g

g . 100 = 15,71%

A(g) I = 0,6%

No primeiro teste, registrou-se um desvio de 0,1%, e, no
segundo, 0,6%. FEste metodo da um erro menor que 1% em relagao ao
valor real. Nao leva em conta as transformagoes quimicas que ocor-
rem, mas, sim, a quantidade em peso de material que volatiliza.
Conclue-se, também, que a composicdo do residuc de combustio ¢ a

mesma, independentemente do caminho.

ESTIMATIVA DE ERRO SOBRE O ARRASTE DE PARTICULAS

1. 0 flutuador do retdmetro sofre oscilagio, e por isso, admite-se
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um erro de ate Ly © 5% na vazdo do gas que passa por ali.

2. Admite-se um perfil isotérmico na zona de reagdo do reator. Po-
rém, sempre hda um certo desvio da isotermicidade. Como a wvazdo
volumétrica & diretamente proporcional a temperatura, estima-se

um erro maximo de ate L, = 5%.

3. Considerou-se que as particulas ndo mudaram de densidade. Sabe-
se no entanto que sofrem uma perda de peso de até 13%.Estima-se

aqui um erro de Ly B 5%.

4, Tambem admite-se um erro de pesagem no material coletado nos ci

clones de atée Ly = 5%.

Assim, de erro cometido nos itens 1,2 e 3, resulta um
erro maximo na vazdo de % = 15%. A esse erro, ao se observar a fi
gura 10 conclue-se que possa resultar um erro de no mdximo Ci o 15%

no que concerne ao peso de material coletado nos ciclones.

Somando-se o erro estimado CT = 15% com o erro dado pe

lo item 4, resulta um erro maximo aproximado dado por

g = 20%



