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Resumo 

A queima de carvão mineral em Leito Fluidizado Circulante (CFBC) tem interessado pesquisadores 

por várias décadas, tendo sido propostos inúmeros modelos matemáticos que visam descrever os 

complexos fenômenos de transferência de massa, energia e quantidade de movimento deste 

sistema gás-sólido. A fase sólida é uma mistura de materiais inertes, como a areia e a cinza de 

carvão, um agente desulfurizante, além do próprio combustível. A técnica de Fluidodinâmica 

Computacional tem sido aplicada com sucesso para simular não somente escoamentos 

multifásicos mas também problemas que envolvem reações químicas e troca de calor. Apesar 

disto, a caracterização individual dos diversos materiais da fase sólida não é muito estudada. Deste 

modo, neste trabalho foi pesquisada a representação numérica do escoamento no interior de um 

leito fluidizado por CFD. Numa primeira etapa estudou-se a fluidodinâmica gás-sólido a quente e 

numa segunda a implementação de uma abordagem trifásica para representar o processo de 

queima de carvão mineral. Assim, a fase gás e o material inerte foram considerados fluidos, 

conforme a abordagem Euleriana, enquanto o material reativo foi representado pela descrição 

Lagrangeana. A combustão ocorre principalmente num leito fluidizado de 4 m de altura e 0,1m de 

diâmetro, operado no regime de baixa densidade de sólidos e rápida fluidização. As reações do 

sistema são aquelas que ocorrem na fase gasosa devido à liberação de voláteis do carvão, bem 

como a reação heterogênea do carbono. Os resultados das simulações CFD mostraram-se de 

acordo com os dados experimentais disponíveis para temperatura e composição dos gases de 

saída. A escolha de modelos de reação heterogênea e do inventário de sólidos do sistema se 

mostrou de grande importância à simulação do processo. Conclui-se que a abordagem trifásica 

apresentada mostra-se viável para sistemas nos quais a massa de material reativo sólido no 

sistema representa apenas uma fração da massa total dos sólidos presentes.           
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Abstract 

Coal combustion in Circulating Fluidized Bed Combustors (CFBC) has received great attention from 

researchers who have developed several approaches in order to model the complex phenomena of 

mass, energy and momentum exchange in this gas-solid system. The solid phase is usually a 

mixture of inert material, sand and ash, a desulfurization material such as limestone and the fuel 

itself. Computational Fluid Dynamics has been successfully applied to simulate not only the fluid 

dynamics of multiphase flow in components of CFBC’s, but also to study the associated heat and 

mass transfer phenomena. However, the inclusion of more than one solid phase is not usually the 

subject of research. Ideally each particle could be tracked in a Lagrangian formulation, which, for 

denser flows, could include inter-particle interactions. However even for small-scale plants the 

total number of particles by far exceeds currently available computing resources. In this work, a 

three-phase approach was applied to model fast bed CFBC riser, in which the gas phase and the 

inert particle phase are described in an Euler-frame while the reacting coal particles are tracked 

individually in a Lagrangian approach. A small pilot-plant unit feed with ash-rich Brazilian coal has 

been chosen as a study case. The combustion took place in a riser of 4m height and 0.1m internal 

diameter, operating in the low-density regime. The chemical reactions in the system were those of 

the gas-phase homogeneous oxidation of the devolatilized components and the heterogeneous 

char combustion. The simulation results were in good agreement with experimental 

measurements for temperature and flue gas composition, hence the three-phase modeling 

showed to be a viable alternative to a more complete simulation of the CFBCs coal combustion 

process.    
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1 Introdução 

 

 Aos leitores desta tese, independente de sua formação ou conhecimentos específicos, 

deseja-se proporcionar um aprofundamento gradativo no tema da modelagem matemática da 

combustão de carvão mineral em Leito Fluidizado Circulante. Buscou-se abordar todos os assuntos 

relevantes aos fenômenos envolvidos de modo direto e claro. Em pontos chaves referências são 

fornecidas para discussões mais amplas sobre conhecimentos que fogem do escopo deste texto. 

Os resultados encontrados através da reprodução de uma planta piloto em um domínio virtual são 

analisados e validados sob o ponto de vista da engenharia. 
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1.1 Motivação da Pesquisa 

 Atualmente, as reservas de carvão mineral no Brasil somam ao redor de 32,3 bilhões de 

toneladas. Em barris equivalentes de petróleo, a energia contida nesta quantidade de combustível 

representa, isoladamente, quase 57% das reservas totais disponíveis no país (BEN, 2011). Apesar 

disto, surpreende o fato de que o consumo de carvão mineral na matriz energética brasileira não 

supera ainda 2%, sendo que a produção em 2010 somou 5,6 milhões de toneladas. Também em 

2010, 80,7% do consumo de carvão mineral nacional foi destinado a geração de energia elétrica, 

enquanto o restante foi utilizado diretamente pelas indústrias para geração de vapor. Já o carvão 

mineral utilizado pela indústria metalúrgica provem integralmente de importações.  

 Na geração de eletricidade, por exemplo, vários motivos apontam para a baixa participação 

do carvão mineral extraído no Brasil na matriz energética, com três deles merecendo destaque. O 

primeiro fator é a associação desta fonte de energia como sendo altamente poluente pela 

sociedade, tornando o recurso economicamente menos atrativo frente às demais fontes de 

energia primária, principalmente as unidades hidroelétricas. Um segundo motivo é a característica 

físico-química do carvão nacional, particularmente desfavorável, devido à alta proporção de cinzas 

e de enxofre contida na sua estrutura em comparação com a dos outros carvões usados na geração 

de vapor em outras partes do mundo, o que contribui para uma queima menos eficiente e impõe 

maiores dificuldades na redução do impacto ambiental nas caldeiras convencionais atualmente 

disponíveis. Finalmente, em terceiro lugar, cabe mencionar o atraso na implantação de tecnologias 

e procedimentos de combustão mais modernos, como os oferecidos pela combustão em Leito 

Fluidizado Circulante (LFC) (Circulating Fluidized Bed Combustion - CFBC), que têm obtido sucesso 

em países desenvolvidos para uso de carvões considerados de baixa qualidade. Esta tecnologia 

permite a aplicação conjunta de metodologias para redução de poluentes, como a captura de SOx. 

Neste último aspecto, o projeto da Usina USITESC, a ser implantada na localidade de Treviso/SC 

para produzir 440 MW de energia elétrica a partir de um sistema CFBC, representa um avanço 

importante no uso racional dos combustíveis sólidos de origem fóssil disponíveis no país. 

 A tecnologia CFBC foi dominada pelos países desenvolvidos há mais de três décadas, sendo 

logo implantada comercialmente para a geração de energia elétrica. Nos últimos anos, ela teve 

ampla difusão comercial em países da Ásia, principalmente na China, onde usinas de porte 

considerável estão sendo implementadas. No Brasil, o cenário é bem diferente, pois pesquisas 

teóricas e experimentais relacionadas a esta tecnologia são ainda incipientes. A revisão da 

literatura mostra que são poucos os estudos de combustão de carvão nacional em sistemas CFBC 
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1.4 Organização da Tese 

 De modo a facilitar o acompanhamento da pesquisa aqui descrita, a tese está separada por 

capítulos, iniciando com a apresentação e identificação da motivação para a o desenvolvimento do 

problema a ser estudado. No Capitulo 2 é mostrada a fundamentação teórica do sistema 

investigado, bem como uma revisão da literatura, que visa levantar o estado da arte na área do 

trabalho. No Capitulo 3 são apresentadas as ferramentas que foram utilizadas para a descrição e 

posterior simulação numérica do sistema físico. Neste capítulo inclui-se em detalhes a 

caracterização da unidade, com sua funcionalidade e os materiais empregados. No Capítulo 4 

apresenta-se os principais resultados obtidos com a modelagem proposta, além de uma discussão 

sobre estes. No Capítulo 5 faz-se um apanhado geral do trabalho e ressaltam-se as suas conclusões 

finais, bem como sugestões para a sequência da pesquisa.  
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2 Fundamentação Teórica   

  

 A tarefa de modelar Leitos Fluidizados Circulantes leva inevitavelmente ao estudo 

profundo dos fenômenos de transporte. O escoamento gás-sólido a altas temperaturas com 

transferência de massa entre as fases no interior do equipamento torna o estudo dos LFCs 

altamente complexo. Diversas abordagens têm sido empregadas na descrição dos fenômenos 

envolvidos, sendo o CFD uma das mais recentes e já bastante difundida. Neste capítulo são 

discutidos o funcionamento do sistema de LFC, bem como as características das modelos 

apresentados pela literatura para estudar os fenômenos inerentes ao regime de fluidização rápida.   
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2.1 Leitos Fluidizados Circulantes 

 Muitos processos de transformação química requerem o contato entre diferentes estados 

de matéria, como é o caso das reações heterogêneas gás-sólido. Industrialmente, uma classe de 

equipamentos que utiliza processos para este fim vem sendo desenvolvida intensamente desde a 

metade do século XX, com o nome de reatores de leito fluidizado (KUNII e LEVENSPIEL 1969). Estes 

equipamentos operam com material sólido na forma de particulados, que inicialmente 

depositados na forma de um leito passam a se comportar como um fluido devido ao gás passado 

através deles. Dentre as aplicações industriais, a mais conhecida é a combustão de carvão, 

biomassa ou resíduos para a geração de energia. Outras aplicações incluem dessulfurização de 

gases, calcinação, produção de cimento e craqueamento catalítico de petróleo (RAMIREZ-

BEHAINNE 2007). 

 Quando a vazão do fluido é grande o suficiente, o material particulado é arrastado, de 

modo que um processo em circuito fechado é desenvolvido para este regime de fluidização rápida, 

denominado de Leito Fluidizado Circulante (LFC). Apesar da grande quantidade de variações de 

design dos equipamentos, o funcionamento de um LFC é conceitualmente um processo simples. O 

equipamento em si não possui partes móveis, sendo que apenas a alimentação das correntes de 

entrada garantem o funcionamento do sistema. A Figura 1 apresenta de modo simplificado um 

esquema do circuito de uma unidade de LFC gás-sólido.  

 O sistema é composto por quatro módulos principais. O primeiro é o leito fluidizado, ou 

riser - reator vertical, no qual o leito de sólidos é fluidizado. A corrente gás-sólida que deixa o leito 

fluidizado passa posteriormente por uma unidade de separação de fases, como um ciclone por 

exemplo, no qual o gás efluente deixa o sistema. Os sólidos colectados pelo ciclone são despejados 

no standpipe, ou coluna de retorno, para finalmente atingirem a válvula de recirculação de 

partículas. Este último módulo é responsável por reconduzir os sólidos de volta ao leito fluidizado 

mediante a garantia de uma perda de carga que permita o cumprimento do balanço de pressão no 

sistema fechado. Alguns dos dispositivos mais comuns de retorno das partículas ao leito fluidizado 

são válvulas tipo L, J ou loop-seal (KUNII e LEVENSPIEL 1969).  
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ocorrer no leito fluidizado. Este último regime cria um comportamento característico, no qual um 

fluxo diluído ascendente se forma no centro do leito fluidizado e outro fluxo denso e descendente 

aparece próximos as paredes. Este padrão é conhecido como centro-anular e tem sido reportado 

por diversos pesquisadores através de medidas experimentais em unidades de LFCs (HARTGE et al. 

1988, RHODES 1990, KRUSE e WERTHER 1995).  

 Outras categorias de leitos fluidizados foram reportadas por GRACE et al. (1997). Esta 

comparação entre categorias de leitos fluidizados é apresentada na Tabela 1. 

 

Tabela 1. Características de categorias de fluidização de sólidos. 

 
Leitos fluidizados de 

baixa velocidade 

Leitos fluidizados 

circulantes 

Leitos de transporte 

diluídos 

Tempo de 

residências das 

partículas 

Grandes períodos de 

tempo (minutos ou 

horas) no reator 

Circulam repetidas 

vezes pelo reator, 

tempo medido em 

segundos 

Passam uma vez pelo 

reator 

Regime 

hidrodinâmico 

Borbulhante, 

turbulento, com uma 

interface definida 

Rápida fluidização, 

podendo ter base do 

leito densa 

Transporte 

pneumático 

Velocidade 

superficial do gás 

(m/s) 

Abaixo de 2  De 3 a 16  De 15 a 20  

Diâmetro médio das 

partículas (mm) 
0,03 a 3  0,05 a 5  0,02 a 0,08  

Taxa de saída de 

sólidos (kg/m2s) 
0,1 até 5  15 até 1000  Até 20  

Fração volumétrica 

de gás 

De 0,6 a 0,8 no leito, 

muito maior na 

região acima 

Média de 0,8 a 0,98 

no leito fluidizado 
Maior que 0,99 

Mistura do gás 
Dispersão axial 

substancial 

Dispersão axial 

intermediária 
Pouca dispersão axial 
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2.2 Material Particulado 

 Devido a grande variedade de materiais particulados de interesse industrial que são 

submetidos a processos de fluidização, surgiu a necessidade da classificação das características de 

fluidização generalizadas para todos os tipos de material particulado, de acordo com as 

propriedades físicas destes. Neste contexto GELDART (1973) foi pioneiro na criação de um sistema 

de classificação. O autor dividiu os particulados em 4 grupos principais, de A a D, sendo que cada 

um apresenta comportamento distinto quando fluidizado. Os grupos foram determinados de 

acordo com a diferença da massa específica do material particulado e do material fluidizante pelo 

tamanho das partículas. A Figura 2 mostra a divisão proposta pelo autor. 

 

 

Figura 2. Classificação de materiais particulados sob fluidização por ar atmosférico a temperatura e 
pressão ambientes, definido por GELDART (1973). 

 

 As características dos materiais foram descritas por KNOWLTON (2005) da seguinte 

maneira: 
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O grupo A é caracterizado de modo geral por materiais de pequeno diâmetro, na faixa 

entre 30 e 100 µm e massa específica até 1400 kg/m3. Apresentam boa fluidização, normalmente 

com formação de pequenas bolhas quando alcançada a velocidade mínima de formação de bolhas.   

O grupo B abrange partículas de 100 a 1000 µm. A fluidização tende a gerar bolhas que 

coalescem ao acenderem pelo leito, fazendo com que o borbulhamento seja vigoroso. É neste 

grupo que encontram-se grande parte dos sólidos utilizados em LFCs industriais.   

O grupo C é composto por partículas pequenas, abaixo de 30 µm, sendo muito coesas e de 

difícil fluidização. As forças interpartículas são significativas, de modo que blocos de partículas 

sejam transportados. Grande possibilidade de ocorrer formação de canais e caminhos 

preferenciais. 

Por fim, o grupo D é composto pelas maiores, acima de 1000 µm, causando a formação de 

caminhos preferenciais. A operação de leitos com estas partículas se dá geralmente no regime de 

jorros. 

Entretanto, o estudo de GELDART (1973) foi realizado apenas a temperatura e pressão 

ambientes, de modo que sua classificação não pode ser livremente empregada para outras 

condições operacionais. Com o intuito de ampliar a validade desta classificação, YANG (2007) 

realizou estudos de leitos fluidizados e apresentou uma reinterpretação da classificação original. 

Este autor se baseou na hipótese da importância relativa dos fenômenos laminares e turbulentos 

que governam o comportamento de fluidização, conforme proposto por GOOSSENS (1998). Assim, 

a classificação estendida dos particulados foi determinada em função da massa específica relativa 

entre sólidos e fluidos pelo número de Arquimedes (Ar). Deste modo, segundo o autor, é possível 

reunir num gráfico materiais particulados distintos, fluidizados a diferentes temperaturas e 

pressões e por fluidos com propriedades variáveis.    

Estudos da dinâmica da transferência de energia térmica em unidades de LFC são ainda 

pouco desenvolvidos devido a sua complexidade. Segundo GLICKSMAN (1997) a transferência de 

calor está intimamente relacionada com a fluidodinâmica do escoamento nos leitos envolvendo 

processos combustivos. Cada partícula que recebe energia térmica ao passar por uma reação 

exotérmica troca calor com o gás a sua volta, com as outras partículas, que podem estar sofrendo 

reações semelhantes ou serem inertes e também com as paredes ou trocadores de calor utilizados 

em sistemas de geração de energia. Isto leva a identificação de três processos de transferência de 

calor: leito-paredes, gás-partículas e partículas-partículas (MIHÁLIKÓ et al. 2004).  
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2.3 Material Combustível 

O carvão é um mineral com alto teor de carbono e na maioria dos casos baixo teor de 

enxofre e nitrogênio. Entretanto a composição física e química dos diferentes tipos de carvão 

mineral apresenta grandes variações. O carvão é formado pelo depósito sucessivo de material 

biótico em local apropriado, após um longo período de tempo sob pressão. De modo geral, quanto 

maior a profundidade e tempo depositado, maior é a concentração de carbono e o poder calorífico 

do carvão (SCHWEINFURTH 2004).  

Neste lento processo, o material formado inicialmente é a turfa, que é considerada o 

precursor do carvão. A denominação do material mineral como carvão começa com o Linhito, o 

mais baixo na classificação dos tipos de carvão mineral. Este tipo é utilizado principalmente para a 

geração de energia elétrica. Em seguida aparece a categoria Sub Betuminoso, que além da 

aplicação para geração de energia eléctrica também é empregado como fonte de hidrocarbonetos 

aromáticos leves. O carvão Betuminoso é empregado para geração de energia e vapor, sendo 

também utilizado para produzir o coque para uso na indústria de metalurgia. Por fim a categoria 

mais elevada recebe a denominação de Antracito e é utilizada principalmente para aquecimento 

doméstico e comercial. Um resumo da classificação do carvão é ilustrado na Figura 3. 

Uma vez que o carvão mineral foi um dos primeiros combustíveis sólidos descobertos pelo 

homem após a biomassa, o desenvolvimento inicial da tecnologia de queima ocorreu de forma 

intensiva, porém principalmente empírica. Com o passar do tempo, a pesquisa científica passou a 

buscar modelos fundamentais, o que gerou conhecimentos mais detalhados do processo. A 

modelagem foi baseada principalmente em experimentos com partículas isoladas, de modo que os 

processos fundamentais que governam o aquecimento, devolatilização, pirólise e combustão 

pudessem ser identificados.     
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2.4 Simulação Numérica com as Técnicas de Fluidodinâmica Computacional 

A Fluidodinâmica Computacional (CFD) é o termo geral que se dá à simulação numérica, 

através da resolução de um conjunto de modelos matemáticos, que descrevam um sistema físico 

em que haja escoamento. Todavia, fenômenos adicionais também podem ser descritos, como a 

transferência de energia térmica, cinética de reações químicas ou mudanças de fase (ANSYS 

FLUENT 2009).  

A difusão inicial desta técnica pode ser associada à indústria aeroespacial na década de 

1960, quando passou-se a contar com o apoio do CFD. Em pouco tempo, outras áreas passaram a 

investigar e aplicar esta técnica para as mais diversas situações físicas. Atualmente a resolução de 

problemas de engenharia através da simulação numérica com técnicas de CFD se tornou bastante 

popular, tanto no meio acadêmico como no industrial. Grandes números de publicações do meio 

científico assim como a disponibilidade de softwares, de código aberto ou comerciais, ajudaram na 

divulgação e ampliação da base de conhecimentos gerados para CFD (MALISKA 2004).   

Uma das principais vantagens recai na flexibilidade de alterar condições geométricas e de 

operação, bem como recriar situações em condições extremas, tóxicas ou possivelmente danosas, 

sem criar qualquer risco a pessoas ou ao meio ambiente. Por outro lado, uma das limitações do 

CFD é o poder computacional requerido para descrições mais complexas ou realistas de problemas 

físicos, ou sistemas muito grandes, de escala industrial. Todavia, com o crescente desenvolvimento 

de processadores aliados a algoritmos cada vez mais robustos,a mecânica dos fluidos 

computacional tem se colocado num papel mais importante em projetos industriais (ROSA 2008).  

A aplicação de CFD para casos com apenas uma fase alcançou um nivel bastante avançado, 

sendo que a maioria dos casos foram simulados com sucesso (ANDERSON 1995). Entretanto para a 

descrição de escoamentos multifásicos ainda há grandes desafios na correta predição do 

comportamento desta complexa categoria.  

Há duas principais formas de modelar a fase particulada em escoamentos multifásicos por 

CFD. A primeira, denominada Lagrangeana, ou modelo de partículas discretas, acompanha 

individualmente a trajetória dos particulados, através de uma equação para o balanço de forças na 

partícula. A interação entre as partículas pode ser descrita por uma força potencial, pelo choque 

dinâmico ou pode ser negligenciado para casos diluidos (VAN WACHEM 2000). A outra abordagem, 

denominada Euleriana, considera que o conjunto de partículas tem o comportamento de um 

fluido, não sendo portanto necessário representar cada objeto por si só. Esta abordagem trata a 

fase particulada como um contínuo, através de médias das escalas de movimento das partículas 
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individuais. Entretanto modelos estatísticos complexos são necessários para transcrever o 

comportamento de partículas individuais para um contínuo. A transcrição mais difundida é 

denominada de Teoria Cinética do Escoamento Granular (KTGF), desenvolvida na década de 1980 

(GIDASPOW 1994), tendo-se estabelecido como padrão para a representação de leitos fluidizados. 

A modelagem de reações químicas homogêneas pode ser descrita por mecanismos simples 

de reações diretas ou mesmo com várias reações intermediárias. Ainda podem levar em 

consideração a turbulência do escoamento. Porém, quando trabalha-se com escoamentos 

multifásicos a descrição de reações heterogêneas ainda é desafiadora em simulações numéricas 

com as técnicas de CFD. A complexidade dos fenômenos envolvidos pode fazer com que 

instabilidades numéricas ocorram, além do custo computacional elevar-se, fator que deve ser 

sempre considerado.  

Para a fase particulada há mais uma metodologia, baseada na abordagem Lagrangeana, 

que leva em consideração a interação entre as partículas. Esta metodologia denominada Discrete 

Element Model (DEM) é adequada para simular o movimento de partículas em leitos densos. 

Reações químicas também podem ser implementadas acoplando-se DEM com informações de 

uma fase contínua calculada por CFD (HORIO E KAJIKAWA, 2001). 

Um trabalho recente neste contexto que merece ser destacado foi publicado por GENG e 

CHE (2011). Os autores utilizaram uma abordagem de três fases para simular o escoamento reativo 

de um leito fluidizado borbulhante de areia e carvão mineral. A fase contínua foi descrita através 

das equações de Navier-Stokes e ambas as fases sólidas foram representadas através de partículas 

discretas pela metodologia DEM. Como o leito é denso, a interação entre as partículas é um 

aspecto fundamental que deve ser modelado. Dois sistemas foram estudados, o primeiro com 

apenas uma partícula de carvão de 3 mm em um leito de areia de 0,5 mm e o segundo caso uma 

pequena quantidade de partículas de carvão de 1 mm no mesmo leito. O número total de 

partículas calculadas não superou 7500, principalmente devido ao grande custo computacional 

requerido para uma descrição tão detalhada dos sólidos. Na modelagem da reação de queima de 

carvão foi considerado que a queima gera somente CO, uma vez que o leito denso inibe a oxidação 

do CO a CO2 na camada próxima a partícula. Os resultados alcançados são bastante satisfatórios, 

representando com precisão valores de temperatura e tamanho das partículas de carvão, bem 

como temperatura e composição dos gases de combustão no leito estudado. Entretanto a 

aplicação desta metodologia para sistemas maiores, como LFCs, ainda é inviável devido ao grande 

número de trajetórias a serem seguidas e portanto ao alto custo computacional.        
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2.5 Revisão da Modelagem Matemática Aplicada a CFBCs 

 A revisão apresentada a seguir contém alguns dos principais trabalhos publicados na 

literatura que tiveram influência nesta tese. Apesar dos trabalhos não estarem separados por 

temas, dá-se uma ideia da evolução da modelagem e simulação de sistemas gás-sólido aplicada a 

combustão.   

 GRIFFITHS (1995) fez uma extensa revisão sobre modelagem da combustão de 

hidrocarbonetos. O autor também descreveu as características necessárias dos estudos 

experimentais para que as informações obtidas possam fundamentar a modelagem matemática, 

especialmente os modelos cinéticos. Adicionalmente foi realizado um estudo das aplicabilidades 

dos métodos analíticos e dos métodos numéricos para a resolução de diversos problemas 

envolvendo reações químicas. 

FÖRTSCH et al. (1998) analisaram a combustão de carvão em um reator de combustão 

estagiada, modelado por uma abordagem Euler-Lagrange. Especial atenção foi dada a produção de 

NOx através da identificação das fontes geradoras deste em cada estágio das partículas. Deste 

modo, as reações das etapas de devolatilização foram divididas em duas fases, representadas por 

um total de oito reações. A reação heterogênea foi considerada incompleta, sendo o monóxido de 

carbono posteriormente oxidado na fase gasosa. As predições das simulações se aproximaram bem 

dos dados experimentais, mostrando a importância do modelo complexo utilizado para o balanço 

de NOx. 

SOTUDEH-BHAREBAAGH et al. (1998) utilizaram um modelo unidimensional para a 

simulação de um LFC, alimentado com uma mistura de carvão e calcário. Apesar das simplificações 

inerentes as simulações deste tipo, a modelagem das reações químicas mostrou-se de interesse. As 

etapas descritas dividiram-se em devolatilização e subsequente reação homogênea dos voláteis, 

reação heterogênea com o carbono restante no carvão, formação de NOx e absorção de SO2. No 

que se refere a última parte, o processo de captura de SO2 pelo calcário ocorre em duas etapas, 

sendo a primeira a calcinação e a segunda a sulfatação. A primeira etapa foi considerada 

instantânea, sendo apenas a segunda modelada. Esta hipótese foi considerada de grande 

importância para o presente trabalho, uma vez que sendo instantânea, pode-se simplificar a 

modelagem do CFBC. 



16 
 

ALVES et al. (2000) analisaram por meio de técnicas de CFD a aplicação de LFC ao processo 

de FCC da indústria de refino de petróleo. Um modelo de dois fluidos turbulento foi utilizado para 

caracterizar o escoamento de partículas de catalisador e areia em um leito fluidizado, sob condição 

de fluidização rápida. Duas geometrias e diferentes condições operacionais foram testadas e 

validadas com boa concordância com dados experimentais disponíveis na literatura. O trabalho 

mostrou que a modelagem aplicada para o escoamento multifásico com a KTGF para descrever as 

propriedades da fase particulada conseguiu representar as características do sistema multifásico.  

VAN WACHEN (2000) investigou detalhadamente a KTGF na representação da 

fluidodinâmica da fase dispersa em LFCs. Esta tese contém uma ampla discussão sobre as bases 

teóricas, bem como uma estimulante discussão dos resultados da aplicação da KTGF ao caso de 

interesse. Segundo o autor, a principal restrição no projeto de reatores de LFC recai no problema 

de scale-up. Isto deve-se ao fato do escoamento em leitos fluidizados serem sistemas caóticos 

determinísticos. Assim sendo, o autor afirma que métodos não lineares baseados na entropia de 

Kolmogorov poderiam determinar as imprevisibilidades do sistema e assim o comportamento 

fluidodinâmico. 

 HUILIN et al. (2000) utilizaram um modelo unidimensional, permanente que incluiu a 

fluidodinâmica, a transferência de calor e as reações de combustão num leito fluidizado circulante. 

Os autores separaram o modelo fluidodinâmico em duas regiões distintas, uma inferior densa e 

outra superior diluída. Do mesmo modo, as reações também foram segregadas pelas regiões. 

Enquanto que na região densa ocorre a secagem, a devolatização e a queima do carbono, na região 

diluída ocorre a queima do carbono e a adsorção de SO2. Os resultados foram validados para uma 

planta de 35 ton/h e partículas de carvão de 1,96 mm de diâmetro médio. Apesar de o modelo 

conseguir representar um reator de LFC, os autores afirmaram que mais dados são necessários 

para tornar o modelo mais confiável.  

 COSTA (2002) desenvolveu um modelo matemático para a combustão de carvão 

pulverizado, analisando o escoamento gás-sólido em uma região de um LFC. Grande ênfase foi 

dada ao mecanismo de reação proposto, contendo 500 reações e 88 espécies. O processo de 

redução de SOx também foi estudado, tendo sido ainda determinada a influência da água neste. Os 

resultados obtidos pelo autor foram validados para devolatilização, consumo global de massa, 

temperatura da partícula, extensão da calcinação e sulfatação e para a composição dos gases 

efluentes. Pontos de injeção de água também foram incluídos, buscando favorecer o percentual de 

captura de SO2.   
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 LOEFFLER et al. (2002) investigaram experimentalmente a oxidação do CO em leitos 

fluidizados. Os parâmetros avaliados foram: temperatura, razão ar-combustível, concentração de 

CO na entrada, relação H/C, diâmetro e fração volumétrica das partículas. Os autores afirmaram 

que a temperatura, a relação ar-combustível e o diâmetro das partículas foram os parâmetros que 

mais influenciaram nos resultados. Este último parâmetro influenciou de forma inversamente 

proporcional na oxidação de CO, para a faixa de partículas estudadas, de 250 a 1500 µm. 

 MOREIRA (2002) investigou o processo de queima de coque depositado sobre catalisador 

de FCC em um estudo numérico em regenerador, aplicando a técnica CFD. Dois modelos foram 

utilizados neste trabalho: um modelo bidimensional que incluiu as características fluidodinâmicas 

do escoamento gás particulado e a cinética de regeneração do catalisador pela queima do coque e 

um modelo tridimensional que contemplou apenas a fluidodinâmica do escoamento monofásico 

em uma geometria industrial. O processo de regeneração de catalisador FCC tem similaridades 

com o processo de queima de carvão mineral. A abordagem de dois fluidos foi utilizada pelo autor 

para descrever ambas as fases. A reação de queima de coque foi representada por uma equação 

cinética do tipo Arrhenius para a oxidação do carbono a CO e CO2, sendo um relação 

estequiométrica empregada para a determinação da razão entre os produtos formados. 

 LI et al. (2003) realizaram um estudo tridimensional em CFD, através da abordagem 

multifásica com o modelo Euleriano-Euleriano para a combustão de carvão. A preocupação dos 

autores foi prever a formação de NOx, de modo que algumas características especiais foram 

adotadas na simulação, tais como: uma versão do modelo de turbulência k-épsilon-kp modificado 

e um modelo de segunda ordem de momento para as taxas de reação. Segundo os autores, o 

modelo de turbulência modificado foi necessário devido à característica essencialmente 

anisotrópica do escoamento, o que o modelo k-épsilon regular não descreve adequadamente. 

Também foram apresentados dados cinéticos da reação de oxidação do carbono com oxigênio, 

para cada reação individualmente, ao invés de acopladas. 

 SHENG et al. (2004) utilizaram o pacote computacional Ansys Fluent para simular a queima 

de carvão. A abordagem Euleriana-Lagrangeana descreveu as fases gás e particulada 

respectivamente, enquanto a turbulência foi descrita através do modelo k-épsilon. As reações 

foram representadas através do modelo Probability Distribution Function (PDF). Os autores 

concluíram que, apesar dos resultados sobrestimarem as reações de queima, técnicas de CFD 

predisseram corretamente outros comportamentos do caso estudado. 
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 WENDT (2004) realizou um estudo experimental e teórico da ignição de uma partícula de 

carvão mineral, como função da forma e tamanho. Um modelo unidimensional, baseado no 

trabalho de DU e ANNAMALAI (1994), foi desenvolvido considerando também os fenômenos de 

transferência de massa e calor no interior da partícula. Os resultados encontrados foram 

condizentes com os experimentos, sendo as diferenças atribuídas a incertezas na estrutura das 

amostras. Experimentos em microgravidade foram conduzidos com a finalidade de encontrar uma 

relação entre a forma da partícula e o processo de ignição. Os resultados destes experimentos 

mostraram que não há dependência em relação a forma.   

 ZHOU et al. (2004b) deram sequência ao estudo fluidodinâmico e analisaram a combustão 

de carvão mineral via simulação CFD através da abordagem Euleriana-Lagrangiana num leito 

fluidizado borbulhante. O modelo de turbulência LES foi adotado para a fase contínua. Um 

conjunto de reações homogêneas e heterogêneas descreveu a cinética de queima de carvão. Foi 

determinado que a contribuição de transferência de calor por colisões é baixa, menor que 5% do 

total transferido. 

 BENIM et al. (2005) reproduziram o comportamento hidrodinâmico de uma escala 

laboratorial de um separador de carvão pulverizado, através da abordagem Euleriana-Lagrangena. 

Os autores estudaram a influência dos modelos de turbulência para as partículas, bem como o 

número de correntes de partículas injetadas no domínio. Devido a forma operacional, no reator 

havia duas saídas para os sólidos. A razão do fluxo mássico obtida numericamente entre elas foi 

validada por dados experimentais. Para as condições operacionais do sistema, foi determinado que 

a influência das partículas sobre o gás é desprezível. Do mesmo modo, a inclusão de um modelo de 

turbulência para as partículas não mostrou diferenças significativas no que diz respeito a 

característica divisória do escoamento.    

 MILIOLI e MILIOLI (2006) estudaram a dessulfuração de um gás com calcário em um 

sistema CFB por meio de técnicas de CFD. Os autores utilizaram a abordagem Euleriana-Euleriana 

para a descrição da fluidodinâmica do escoamento. Nas simulações, o leito fluidizado foi 

considerado como o domínio do estudo, inicialmente através de uma simulação em estado 

estacionário que serviu como condição inicial à simulação transiente, da qual os resultados finais 

foram obtidos. A reação de calcinação também foi contemplada através de uma cinética que 

obedecia a equação de Arrhenius. O tempo de residência da fase sólida foi o parâmetro chave na 

taxa de adsorção de SO2, cuja predição ficou abaixo dos valores esperados. Os autores também 
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indicaram que a representação rigorosa da fluidodinâmica deve ser observada para que resultados 

aproximem-se do comportamento encontrado experimentalmente.  

 FILKOSKI et al. (2007) estudaram a queima do carvão pela abordagem Euleriana-

Lagrangeana. Foram utilizados dois softwares, um desenvolvido pelo próprio grupo de pesquisa e 

outro comercial. Simulações tridimensionais transientes, representando a turbulência através do 

modelo k-épsilon, com reações de combustão modeladas de acordo com a abordagem PDF foram 

realizadas. A radiação também foi considerada através do modelo simplificado P-N, conhecido 

como P-1. Os resultados, quando comparados com dados experimentais mostraram-se bastante 

satisfatórios, prevendo corretamente os perfis de temperatura no equipamento. Houve variações 

entre os softwares utilizados, porém a opinião dos pesquisadores foi favorável à utilização do 

software comercial. A importância das técnicas de CFD também foi bastante destacada. 

ASOTANI et al. (2007) estudaram a combustão de carvão pulverizado, processo cujo 

diâmetro das partículas é menor que aquelas usadas em CFBs. O foco do trabalho foi a ignição do 

carvão, ou seja, na importância da ordem dada a modelagem dos processos de devolatilização e de 

combustão. A maioria dos trabalhos apresentados na literatura considera que estas etapas são 

sequenciais, primeiramente ocorre a devolatilização e posteriormente a reação heterogênea do 

carvão, aqui considerada incompleta. Entretanto esta abordagem faz com que a ignição do carvão 

seja atrasada para os casos em que estas etapas se sobrepõem, como no estudo de carvão 

pulverizado apresentado pelos autores. Esta modelagem foi aplicada a um combustor do tipo 

tangentially fired boiler, de 40 MW, portanto considerado de porte comercial, com boas predições 

de temperatura e composição de gases de saída.    

 MITCHELL et al. (2007) desenvolveram um modelo para predizer as variações físicas em 

partículas de carvão em processo de queima. O modelo busca prever a taxa de reação, 

temperatura, diâmetro, densidade e área superficial durante todo o histórico da partícula. 

Entretanto apenas uma única partícula foi analisada, através de simulação numérica direta, não 

sendo levado em conta o equipamento como um todo. Estes estudos foram considerados 

fundamentais para a obtenção de conhecimento sobre o comportamento dos modelos 

matemáticos aplicados a sistemas particulados reativos, porém a transferência direta para 

simulações que também contemplem o escoamento multifásico completo ainda não se mostraram 

viáveis. Dos resultados obtidos pelos autores, notou-se que parâmetros que geralmente são 

considerados constantes nas simulações que utilizam CFD têm na verdade um comportamento não 

linear durante o processo de queima das partículas, como acontece por exemplo com o parâmetro 
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que relaciona a variação da massa específica em conjunto com o diâmetro devido a perda de 

massa do carvão. 

 SYRED et al. (2007) confrontou um importante aspecto da modelagem da queima de 

carvão mineral mas que geralmente é desconsiderado, o fracionamento e quebra das partículas 

em leitos fluidizados. É conhecido que a distribuição inicial de tamanhos de partículas, parâmetro 

determinado nos estudos de combustão, não se mantém ao longo do processo de queima. A 

fragmentação pode ocorrer principalmente devido a fatores como tensões térmicas, pressões 

localizadas devido à devolatilização ou ainda devido ao processo oxidativo que causa erosão à 

estrutura sólida, deixando-a frágil. Embora os mecanismos de quebra sejam conhecidos, um 

modelo geral não foi desenvolvido devido as grandes incertezas envolvidas no processo real, bem 

como a variações entre os diferentes tipos de carvão utilizados. Ainda assim, os autores buscaram 

implementar um modelo de fracionamento no modelo Lagrangeano do software comercial Ansys 

Fluent. Para tal fim, o estudo baseou-se no modelo de MITCHELL e AKANETUK (1996) incluindo 

uma série de simplificações, devidas tanto às limitações do software como ao tempo 

computacional necessário. Os autores ressaltam a dificuldade de implementar tal modelo e de 

validá-lo, uma vez que existem poucos dados experimentais de distribuição de diâmetros das 

partículas de carvão ao longo do processo de combustão. Mesmo assim, os resultados de 

composição de gases e temperatura obtidos foram favoráveis, mostrando que o modelo foi 

vantajoso para os sistemas estudados. 

 PALLARES e JHONSSON (2008) estudaram um modelo semi-empírico para mistura de 

diferentes tipos de materiais combustíveis. O foco do trabalho também foi colocado sobre a 

modelagem do processo de queima, com as etapas de evaporação da umidade, devolatilização e 

combustão heterogênea do carbono presente na partícula. Neste trabalho a fragmentação do 

sólido combustível também foi investigada, porém determinada através de uma taxa fixa, baseada 

em estudos de outros autores. O tamanho médio das partículas usadas foi de 8 mm, maiores do 

que as utilizadas por SYRED et al. (2007).  

PAPADIKIS et al. (2008) apresentaram um dos únicos trabalhos em CFD encontrados que 

utiliza-se da abordagem Euler-Euler-Lagrange para um sistema gás-sólido, no qual o sólido é 

decomposto em um fluido Euleriano e uma partícula Lagrangeana. O sistema estudado foi um leito 

fluidizado borbulhante, o que fez com que os autores se preocupassem com uma modelagem 

modificada para o arraste da partícula discreta, dependendo da fração volumétrica do fluido ao 

seu redor. Para simplificar o problema, os autores utilizaram apenas uma partícula Lagrangeana, 
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cujo movimento no leito foi monitorado. As simulações mostraram que a partícula permaneceu 

durante todo o tempo no leito de areia, nunca subindo até a região diluída do escoamento. Além 

do arraste, a massa virtual também foi considerada, porém com a força de arraste sendo indicada 

como a principal envolvida na transferência de quantidade de movimento entre as fases.  

DAS et al. (2008) realizaram um estudo experimental de perfil axial de concentração de 

sólidos ao longo de um leito fluidizado de LFC com diferentes sólidos. Partículas de catalisador de 

FCC, carvão, areia e minério de ferro foram fluidizadas individualmente e misturadas. A influência 

do diâmetro das partículas, da densidade, da taxa de recirculação de sólidos e da velocidade 

superficial do gás sobre o perfil de concentração de sólidos foram estudados. Para as condições 

operacionais utilizadas, foram encontrados os perfis clássicos que dividem o leito fluidizado em um 

fundo denso e uma região diluída.    

HIGUERA (2008) procedeu com um estudo da influência do tamanho das partículas e da 

velocidade do escoamento da fase gasosa sobre a combustão de carvão mineral. Apesar do autor 

calcular apenas uma partícula, os resultados obtidos indicam que a taxa da reação aumenta com a 

velocidade da partícula enquanto que a temperatura da partícula permanece independente do 

tamanho e da velocidade, sendo apenas função da temperatura do gás e da concentração de 

oxigênio. Também foi concluído que o coeficiente de arraste não sofre influência pela presença de 

uma chama produzida pela camada de CO ao redor da partícula. A maior concentração de CO2 ao 

redor das partículas apresenta apenas importância a altas temperaturas (acima de 1300 K), 

quando a reação endotérmica de gaseificação ocorre. A temperatura mínima para esta reação 

ocorrer diminui quando o tamanho da partícula aumenta.  

WANG et al. (2009) trabalharam num leito fluidizado para modelar a gaseificação de 

carvão. A abordagem Euleriana para ambas as fases foi utilizada, sendo que a fase gás foi descrita 

pelo modelo de turbulência k-épsilon, ao passo que a fase particulada foi modelada através da 

Teoria Cinética do Escoamento Granular. As reações homogêneas e heterogêneas de pirólise e 

combustão foram consideradas, sendo descritas através do modelo hibrido Arrhenius-Eddy 

Dissipation, o qual calcula a taxa de reação sendo limitada conjuntamente pela cinética e pela 

mistura dos reagentes. A composição de saída dos gases de combustão calculados foi comparada 

com valores experimentais, mostrando boa concordância com estes. 

PELTOLA (2009) estudou a dinâmica das partículas não reativas em uma unidade LFC 

piloto. Estes estudos envolveram a descrição experimental baseada em medições por imagens 

como fonte detalhada de dados para a validação de simulações através de CFD do leito. O autor 
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apresentou uma descrição detalhada da metodologia experimental empregada, apontando os 

pontos fortes e fracos da mesma. O código aberto OPENFOAM foi utilizado para descrever o 

escoamento gás-sólido através da abordagem de dois fluidos. Entretanto o leito experimental foi 

desenvolvido visando a simulação bidimensional do escoamento. Modificações foram propostas ao 

solver para torná-lo mais eficiente e condizente com os fenômenos físicos, porém os resultados 

ainda apresentaram diferenças com os valores medidos.  

STURM et al. (2010) estudaram o escoamento em sistemas de transporte pneumático 

denso. A abordagem utilizada baseou-se no acoplamento entre as metodologias CFD para a fase 

fluida e DEM para a fase sólida. Deste modo foi possível para os autores simularem as 

características da fase sólida através da abordagem Lagrangeana levando em consideração as 

interações partícula-partícula ainda em conjunto com o escoamento do gás. Estes sistemas são 

computacionalmente intensivos, de modo que o número de partículas simuladas deve ser 

coerente. Assim sendo, os autores se valeram de algumas simplificações, como adoção de 

condições de contorno periódicas para realizar um estudo de um duto de escala industrial. O 

diâmetro das partículas estudadas foi relativamente grande, de 3,0 mm e 0,5 mm. Bons resultados 

foram alcançados, para perda de carga, fração de vazio e velocidade do leito. Detalhes na descrição 

do comportamento do sistema de transporte também foram identificados, como a pouca mistura 

entre as camadas de particulado.  

WISCHNEWSKI et al. (2010) simularam um CFBC de grande porte através do emprego de 

um modelo semi-empírico tridimensional. Tanto a fluidodinâmica quanto as reações de queima de 

carvão e outros combustíveis foram estudadas. O modelo previu concentração de sólidos, 

composição do gás e temperaturas de forma bastante satisfatória, mostrando a importância da 

modelagem das reações homogêneas e heterogêneas para o balanço energético.   

WANG et al. (2010b) realizaram um trabalho experimental para melhor entender a 

fluidodinâmica de um escoamento multifásico em um leito fluidizado de um LFC. As condições 

operacionais utilizadas pelos autores se aproximam muito com o trabalho de RAMIREZ-BEHAINNE 

(2009), mostrando dados adicionais da fase particulada. Os autores também realizaram simulações 

com o modelo de arraste Energy Minimization Multi-Scale (EMMS) através do software MFIX. As 

simulações foram realizadas para duas configurações geométricas de saída, uma suave e outra 

abrupta, sendo que para a última uma maior concentração de sólidos no topo do leito fluidizado 

foi encontrada, confirmando resultados encontrados por JIN et al. (1988) para leitos fluidizados 

rápidos. 
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BERMÚDEZ et al. (2011) modelaram o processo de gaseificação de carvão mineral através 

de uma abordagem Lagrangeana para as partículas. Para o carvão com alto teor de cinzas 

estudado, um modelo que considera apenas a variação da temperatura e massa específica de cada 

partícula foi adotado. Os autores também consideraram as partículas como permanecendo 

esféricas, com diâmetro e massa específica das cinzas constantes. Esta hipótese somente é valida 

para carvões desta natureza. Como na maioria das simulações Lagrangeanas, a condutividade 

térmica do sólido foi considerada alto o suficiente para não haver gradientes internos de 

temperatura, de modo que as taxas de evaporação de umidade e devolatilização são uniformes em 

cada partícula. Os autores propuseram uma modelagem alternativa para a descrição no processo 

de gaseificação e combustão, tirando a ênfase dos parâmetros cinéticos, que não são bem 

conhecidos. Esta abordagem, apesar de ser baseada em experimentos de laboratório e não em 

uma unidade piloto ou industrial, foi validada com sucesso.   

GHAREBAGHI et al. (2011) realizaram simulações CFD da combustão de carvão pulverizado 

através da abordagem Euleriana-Lagrangiana. Especial atenção foi dada para a modelagem da 

turbulência na fase contínua, tendo sido utilizado o modelo LES. Apesar do maior detalhamento do 

fenômeno da turbulência e da predição da chama, os resultados para temperatura encontrados 

foram similares aos obtidos com modelos RANS. Já para modelar o processo de queima das 

partículas de carvão, modelos convencionais de devolatilização e combustão do coque foram 

utilizados. Segundo os autores, uma análise mais detalhada dos sub-modelos empregados deve ser 

realizada para predições mais precisas.  

LOPES et al. (2011) estudaram através de CFD o comportamento de um leito fluidizado de 

FCC, cujo material sólido classifica-se no grupo A de GELDART (1973). Além do estudo da 

fluidodinâmica do escoamento em geometria complexa, reações de craqueamento de óleos 

pesados em frações leves foram consideradas. As reações homogêneas foram representadas por 

equações cinéticas do tipo Arrhenius, não para os componentes individuais da mistura, mas sim 

pelo agrupamento destes em conjuntos representados por propriedades físicas e químicas médias. 

Também foi aplicada uma abordagem trifásica, considerando o sistema Euleriano-Euleriano-

Lagrangeano, onde esta última fase representou a alimentação de óleos pesados que rapidamente 

se vaporizam. Deste modo, as partículas Lagrangeanas são calculadas apenas numa pequena 

região do domínio de controle, sendo logo transferidas para a fase contínua. Deste modo, bons 

resultados foram alcançados para a conversão dos grupos de componentes. 
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ZHOU et al. (2011) investigaram a modelagem e simulação por CFD de emissões de gases 

poluentes como o NOx e o SOx em leitos fluidizados circulantes alimentados com carvão. A 

abordagem de dois fluidos foi utilizada para um leito fluidizado bidimensional. Uma condição de 

contorno de temperatura constante foi utilizada para as paredes, porém foram adicionados termos 

fontes para corrigir a curvatura para uma representação 2D plana. Cinéticas da literatura foram 

utilizadas para a representação dos compostos nitrogenados. A adição de calcário também foi 

estudada, sendo determinada sua influência sobre a concentração final de SO2.       

HASHIMOTO et al. (2012) desenvolveram um novo modelo para representar a 

devolatilização do carvão mineral, denominado processo de devolatilização tabulado. Nesta 

proposta, uma base de dados foi montada incluindo históricos de temperatura e parâmetros de 

devolatilização, que foram então empregados a cada passo de tempo numa simulação transiente 

em CFD. Os resultados mostraram que houve diferença entre os modelos convencionais e o 

modelo proposto, que apresentou maior grau de precisão na validação com dados experimentais. 

CHANG et al. (2012) estudaram a transferência térmica em um leito fluidizado turbulento 

denso. Em especial, foi modelada a transferência de calor entre as partículas de classes distintas. 

Simulações Euleriana-(n)Euleriana foram realizadas com o modelo proposto. Os autores 

concluíram que a transferência térmica partícula-partícula em relação a transferência gás-partícula 

ficou na faixa de 1,27% a 3,09% confirmando a simplificação adotada por outros trabalhos que 

consideram este fenômeno desprezível.    

Com esta revisão buscou-se conhecer o caminho já trilhado por outros pesquisadores e 

identificar as lacunas pouco estudadas que pudessem ser melhor investigadas neste trabalho. O 

que se encontrou foram trabalhos com variadas abordagens para a representação do processo de 

queima de carvão em leitos fluidizados, cada qual com suas hipóteses simplificadoras e que 

levaram a resultados mais ou menos promissores. Neste contexto, foram verificados poucos 

trabalhos que levam em conta mais de uma fase sólida na simulação numérica pelas técnicas de 

CFD, aspecto este que foi avaliado neste estudo.   
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3 Materiais e Métodos     

 

No âmbito da fluidodinâmica computacional são utilizadas equações de transporte, de 

carater genérico, para descrever a ação das forças motrizes que buscam restaurar o equilíbrio do 

sistema. Além destas, são utilizadas equações constitutivas, geralmente de base empírica, 

adicionadas à modelagem para o fechamento das lacunas dos modelos teóricos. Neste capítulo são 

descritos com detalhes os casos de estudo desta tese. Também mostra-se o modo pelo qual o 

problema estudado é abordado, quais os modelos utilizados para descrever cada aspecto dos 

fenômenos físicos e químicos envolvidos no processo de queima de carvão mineral em leito 

fluidizado rápido. 
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3.1 Unidade Experimental 

A unidade experimental para queima de carvão mineral instalada no Laboratório de 

Processos Térmicos e Engenharia Ambiental (ProTEA) da Faculdade de Engenharia Mecânica da 

UNICAMP foi utilizada como base para este estudo numérico. Esta unidade foi projetada para 

operar no regime de leito fluidizado circulante. A operação da unidade e obtenção dos dados 

experimentais foram reportados em detalhes por RAMIREZ-BEHAINNE (2007) em sua tese. Na 

Figura 4 é apresentado um esquema simplificado da unidade principal.  

 

Figura 4. Esquema da unidade de combustão de carvão, adaptado de RAMIREZ-BEHAINNE (2007), 
com cotas dadas em mm. 

 

 O funcionamento do LFC é bastante simples e é explicado resumidamente. Esta unidade 

consiste de um circuito fechado, composto por uma coluna principal ou leito fluidizado, no qual 
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 Uma vez escolhida a modelagem da fluidodinâmica, procedeu-se à determinação do modo 

como seria incluído o carvão mineral e de qual forma seriam introduzidas as reações homogêneas 

e heterogêneas resultantes do processo de queima de particulados. Buscou-se reproduzir os 

experimentos realizados por RAMIREZ-BEHAINNE (2007) na mesma unidade, agora operada no 

processo de combustão. O grande desafio da presente pesquisa consistiu na passagem da primeira 

para a segunda etapa, uma vez que a complexidade dos fenômenos envolvidos elevou-se 

consideravelmente.  

 Com o intuito de facilitar a leitura, denominou-se Caso 1 o caso da primeira etapa e Caso 2 

o caso da segunda etapa. Pormenores das condições de operação e da modelagem matemática e 

numérica para cada caso são apresentados a seguir. 

 

3.3.1 Caso 1: Modelagem Sem Reação Química 

A abordagem denominada de modelo de dois fluidos (Euleriano-Euleriano) foi utilizada 

para representar o escoamento multifásico neste estudo sem reações químicas. Simulações por 

técnicas de CFD permitem que o escoamento em qualquer geometria possa ser estudado. Para 

que as equações possam ser discretizadas espacialmente através do Método dos Volumes Finitos 

(MVF), torna-se necessário desenhar uma malha numérica para a geometria proposta. Em cada 

volume de controle da malha gerada as equações de transporte de massa, quantidade de 

movimento e energia devem ser integradas. Equações adicionais específicas para o tipo de 

escoamento estudado, chamadas de equações constitutivas, são acrescentadas a modelagem do 

problema. Para o sistema proposto de um leito fluidizado circulante, no qual escoam gás e sólidos 

particulados, modelos de turbulência, propriedades da fase particulada bem como troca de calor 

entre as fases foram agregadas à modelagem matemática do caso.  

O equacionamento matemático do escoamento estudado é apenas apresentado, uma vez 

que todos os modelos utilizados estão disponíveis na literatura. Para uma discussão mais 

aprofundada sobre o desenvolvimento e tratamento das equações sugere-se os trabalhos de 

MEIER (1998), PEIRANO e LECKNER (1998) e MALISKA (2004).  

A equação da continuidade para uma fase i, que pode ser tanto gás com sólido, é dada pela 

Equação (1) abaixo: 
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presentes no carvão, denominado de pirólise. Segundo JOOS (2006) este processo inicia-se em 

torno de 573 K, enquanto CHERN e HAYHURST (2004) determinaram valores na faixa de 823 K ± 

273 K para carvão betuminoso. SILVA FILHO e MILIOLI (2008) determinaram, para um carvão 

nacional similar ao utilizado na planta piloto de RAMIREZ-BEHAINNE (2007), a temperatura de 740 

K para o início da devolatilização, valor este adotado no presente trabalho. 

 Este processo pode ser subdividido em duas etapas. Nas temperaturas mais brandas, 

durante a assim chamada pirólise primária, as ligações fracas das macromoléculas são rompidas e 

o carvão é separado em hidrocarbonetos leves, alcatrão e coque. Os componentes devolatilizados 

são compostos principalmente por hidrocarbonetos de cadeia curta como CH4, C2H4, C2H6, HCN e 

outros gases como H2, H2O, CO e CO2. O alcatrão, que a temperatura ambiente é um líquido, torna-

se nas temperaturas da pirólise primária um gás composto por cadeias mais longas de 

hidrocarbonetos. Com a continuação do aquecimento da partícula, começa a segunda fase da 

pirólise, denominada pirólise secundária. Nesta o alcatrão é quebrado em compostos de menores 

cadeias ou se deposita no sólido. Também durante esta etapa podem ocorrer rachaduras ou 

mesmo a fragmentação da partícula.  

A composição final do material devolatilizado não depende somente da composição do 

carvão, mas também da taxa de aquecimento, ou seja, das temperaturas de operação do 

combustor. Segundo GÖRNER (1991) a quantidade de voláteis desprendidos num combustor com 

carvão pulverizado pode variar de 1,3 a 2 vezes a quantidade desprendida em um processo a 

temperaturas mais brandas. Na transformação química do carvão, segue-se a difusão dos 

componentes envolvidos na devolatilização para a superfície da partícula de carvão, onde estes 

passam para a fase gás, difundem-se e tomam parte de reações homogêneas, o que torna este 

processo similar a queima de combustíveis líquidos em forma de gotículas. Entretanto a descrição 

deste processo só pode ser feita de modo geral, uma vez que a grande variedade de carvões 

requer um estudo detalhado para cada tipo em determinadas condições operacionais. 

Deste modo uma modelagem generalizada para o processo de devolatilização deve ser 

vista como uma simplificação do processo real. Ainda assim é possível distinguir entre o processo 

de secagem e de devolatilização da partícula de carvão.  

Para determinar a evaporação da umidade presente na partícula de carvão, KUO (2005) 

apresentou um modelo baseado na abordagem clássica de Spalding, que leva em conta a mudança 

de fase de uma partícula, uma vez atingida a temperatura de vaporização e posteriormente 

ebulição. A taxa pela qual a umidade evapora é determinada pela transferência de calor do meio 
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 A dependência exponencial com a temperatura das reações de superfície da Zona 1, tem 

como resultado que, em temperaturas mais baixas, a cinética das reações de superfície é o fator 

limitante, determinando assim a taxa da reação. Em temperaturas mais elevadas, as reações de 

superfície são rápidas, de modo que a difusão nos poros e na fase gás tornam-se limitantes. 

Forma-se um processo controlado pela difusão, com relativas baixas energias de ativação. Apesar 

da transição de uma zona para outra ser função das características físicas e químicas do carvão e 

condições operacionais, MITCHELL e MA (2005) citaram que para combustão de carvão pulverizado 

a Zona 1 seria para temperaturas abaixo de 900 K e a Zona 3 para temperaturas acima de 1800 K.  

 A concentração de oxigênio no meio também influencia a determinação da zona de reação, 

uma vez que baixas concentrações fazem com que a difusão controle o processo (LIXING 1993). 

Ainda, a velocidade relativa da fase gasosa com a partícula irão afetar a taxa da reação se esta 

estiver na zona controlada pela difusão, sendo porém pouco importante quando a cinética 

determina a queima.  

 Além da dependência com a temperatura, o tamanho das partículas também tem grande 

influência sobre o mecanismo determinante da queima de coque. Segundo DENNIS et al. (2006), 

de modo geral, para partículas grandes (diâmetro maior que 1,5 mm) a difusão externa a partícula, 

tanto do O2 para a superfície quanto dos produtos de reação para a fase gás, são determinantes 

para a taxa da reação. Esta é portanto regida pelas leis da transferência de massa. Já para 

partículas menores, a taxa da reação passa ser função também da cinética química e da difusão 

interna nos poros da partícula. HIGUERA (2008) comenta que partículas na ordem de milímetros 

geralmente queimam como esferas que se contraem, ao contrário da queima a diâmetro 

constante, como é o caso de partículas menores.  

 Considerando a evolução da partícula, dois modelos idealizados podem ser adotados 

(HANNES 1996). O primeiro denominado modelo do encolhimento da partícula (Shrinking Particle 

Model) assume que a partícula queima apenas em sua superfície. À medida que a reação avança, 

as cinzas restantes se destacam da parte ainda não reagida, reduzindo o diâmetro da partícula e 

permitindo a continuação da queima superficial. Já o segundo modelo, denominado de 

encolhimento do núcleo (Shrinking Core Model) também considera uma camada limite de gás ao 

redor da partícula, pela qual as espécies químicas se difundem. Entretanto o diâmetro da partícula 

permanece constante e somente o núcleo de coque vai sendo consumido, de fora para dentro, 

mantendo uma camada de cinzas ao redor do núcleo não reagido, garantindo assim que a 

estrutura da partícula original permaneça intacta. Via de regra, segundo SOUNDARRAJAN et al. 
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 A Tabela 6 mostra de forma resumida os valores adotados para os parâmetros dos modelos 

de devolatilização, de reações homogêneas e heterogêneas. Desta última categoria, foram 

considerados os modelos de difusão, difusão/cinética e intrínseco. 

 

Tabela 6. Resumo dos parâmetros envolvidos nas etapas de devolatilização e combustão do carvão. 

 Parâmetro Valor# Equação 

Devolatilização 

Ar1 2.105 s-1 (69) 

Ar2 1,3.107 s-1 (70) 

Er1 1,046.108 J/kgmol (69) 

Er2 1,674.108 J/kgmol (70) 

α1 0,3 (71) 

α2 1 (71) 

Reação Homogênea 

Sb1 1,34 mol (72) 

Sb2 1,48 mol (72) 

Sb3 1,66 mol (72) 

Sb4 0,0378 mol  (72) 

Sb5 0,5 mol (73) 

Ar3 2,119.1011 Kg/m3.s (63) 

Ar4 2,239.1012 Kg/m3.s (63) 

Er3 2,2027.108 J/kgmol (63) 

Er4 1,7.108 J/kgmol (63) 

A 4 (64) e (65) 

B 0,5 (65) 

Reação Heterogênea 

C1 5.10-12 m2.kg/s.K0,75 (91) 

C2
 a) 8,596.10-1

 kg/m2.s.Pa (91) 

Er5
 b) 8,51.107 J/kgmol (91) 
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Ap 3.105 m2 (94) 

Ari 3,0198.10-2 s-1 (98) 

Eri
 b) 8,51.107 J/kgmol (98) 

Θ 0,5 (96) 

pr  c) 1,5.10-7 m (97) 

Ω 1,4142 (95) 

αd) 0 (99) 

 αe) 0,25 (99) 

   #Todos parâmetros foram fornecidos pela base de dados do software utilizado a exceção de: a) 

FIELD (1969); b) e c) SILVA FILHO e MILIOLI (2008); d) Para os casos com diâmetro constante; e) 

Para os casos com diâmetro variável, SMITH (1971). 

 

3.4 Método Numérico 

 As equações de transporte provenientes da mecânica dos fluidos somente podem ser 

resolvidas analiticamente para casos bastante simplificados. Quando deseja-se representar um 

escoamento em mais de uma dimensão ou seu histórico ao longo do tempo, são necessários 

métodos que geram soluções aproximadas para a obtenção de algum resultado. Há uma série de 

métodos numéricos desenvolvidos para este fim, aplicáveis a certas classes de problemas. Um 

método bastante utilizado quando se trabalha com sistemas de equações diferencias parciais é o 

Método dos Volume Finitos (MVF). O princípio deste método baseia-se na conservação de uma 

quantidade física sobre qualquer volume finito, ou volume de controle. Com esta característica é 

possível adaptar volumes de controle a qualquer geometria que se queira estudar, dividindo-a em 

tantos volumes quanto forem necessários para que as escalas características do problema se 

tornem relevantes. 

 O software comercial Ansys Fluent utiliza-se do chamado solver baseado na pressão para 

resolver os campos das variáveis pertinentes ao escoamento. Neste procedimento as equações de 

quantidade de movimento são resolvidas para a obtenção dos campos de velocidade. O campo de 

pressão por sua vez é obtido por uma equação da correção da pressão pela relação entre a 
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 Já a fase Lagrangeana utiliza a mesma malha numérica das fases fluidas, porém o MVF não 

é método numérico pelo qual as equações do particulado são resolvidas. As equações da trajetória 

e qualquer outra equação, como de massa ou energia térmica, são resolvidas por integração 

numérica discreta no tempo. As equações diferenciais ordinárias podem ser  integração analítica, 

assumindo-se que a variação da propriedade entre os passos de tempo é pequena, ou ainda por 

integração numérica, através dos esquemas de Euler implícito ou trapezoidal. O método de Runge-

Kutta também pode ser utilizado para a resolução destas equações. Na formulação transiente, o 

passo de tempo da integração Lagrangeana pode ser definido independentemente das outras 

fases. Apesar disto, neste trabalho, optou-se por manter o mesmo valor para todas as fases. Deste 

modo, as partículas discretas são atualizadas a cada passo de tempo do escoamento fluido. Por 

fim, a quantidade de movimento, a massa e o calor gerados ou consumidos pelas partículas são 

computados nos termos fontes das respectivas equações de transporte da fase contínua. Este é 

denominado de acoplamento de duas vias, no qual a fase contínua influencia a fase discreta e  

vice-versa.   

 Assim, com o conjunto de equações que compõe a modelagem de cada caso definido e 

ajustado o método numérico, parte-se para a resolução dos problemas. Por fim, obtidos os 

resultados, passa-se então a sua análise.  
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4 Resultados e Discussões   

  

 O escoamento multifásico com e sem adição de carvão mineral foi o objeto de interesse 

nos Caso 1 e Caso 2 respectivamente. Uma descrição detalhada de todos os fenômenos envolvidos 

nas condições operacionais do sistema foi viabilizada pela simulação numérica através das técnicas 

CFD. As análises das duas etapas deste estudo são apresentadas individualmente a seguir. 
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4.1 Caso 1: Sem Reação Química 

 Os resultados da modelagem matemática aplicada ao escoamento gás-sólido em um leito 

fluidizado a altas temperaturas são descritos nesta seção. Apesar de aparentemente simples 

quando comparado ao objetivo final do presente estudo, esta etapa é de fundamental importância 

para a correta predição do comportamento do sistema na etapa de combustão. 

 

4.1.1 Condições Operacionais e de Contorno  

 As condições de operação da etapa de aquecimento do sistema de CFBC, anterior ao início 

do processo de combustão, foram minuciosamente estudadas e apresentadas por RAMIREZ-

BEHAINNE (2007). O autor realizou uma série de experimentos baseados no modelo estatístico de 

planejamento composto central. Destes, foi escolhido o caso que representou ponto central do 

modelo, cujas condições são apresentadas na Tabela 7.  

 

Tabela 7. Resumo das condições operacionais do sistema de CFBC na fase de pré-combustão do 
ensaio escolhido de RAMIREZ-BEHAINNE (2007). 

Pressão, p  Atmosférica 

Temperatura média, T 673 K 

Velocidade de fluidização no leito fluidizado, uf 6 m/s 

Inventário de sólidos total, I 6,5 kg 

Fluxo mássico de ar na válvula-L, gm  2 kg/h 

 

 Conforme prévio esclarecimento, apenas o leito fluidizado foi o objeto de estudos das 

simulações. Deste modo, uma vez determinado o domínio de cálculo, foi elaborada a geometria do 

equipamento, representada na Figura 12. O MVF requer a divisão da geometria em pequenos 

volumes de controle, de modo que uma malha foi construída sobre a geometria do leito fluidizado. 

Tanto a geometria como a malha foram desenhadas com o auxílio do software comercial Ansys 

ICEMCFD 11.0.  
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Figura 12. Detalhes das entradas e saída na geometria construída para o leito fluidizado do CFBC 
para o estudo de fluidização. 

 

Na simulação do leito fluidizado rápido, apenas ar atmosférico e areia de quartzo foram 

considerados como fase contínua e dispersa, respectivamente. A abordagem Euleriana-Euleriana 

determina que ambas as fases sejam consideradas fluidos. Deste modo a fase contínua foi definida 

como um gás ideal, enquanto a fase dispersa foi representada através da KTGF. As condições de 

contorno para o Caso 1 estão apresentadas na Tabela 8. 
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Tabela 8. Condições de contorno do Caso de Estudo 1. 

 Fase Contínua (Ar) Fase Dispersa (Areia) 

Entrada 1 

Fluxo mássico: 2,46.10-2 kg/s;  

Intensidade Turbulenta: 4,2%; 

Temperatura: 900 K 

 

Entrada 2 

Fluxo mássico: 5,56.10-4 kg/s;  

Intensidade Turbulenta: 5%; 

Temperatura: 624 K 

Fluxo mássico: Função de reciclo; 

Temperatura: 624 K 

Saída Pressão relativa: 0 Pa Pressão relativa: 0 Pa 

Paredes Não-deslizamento Livre-deslizamento 

  

A intensidade de turbulência para a Entrada 1 foi determinada de acordo com a correlação 

proposta por WANG et al. (2010a), a qual relaciona a intensidade de turbulência com o número de 

Reynolds na fronteira de entrada. Para a Entrada 2 o valor de intensidade de turbulência médio 

(5%) sugerido pelo software foi escolhido, uma vez que nesta entrada a fase contínua flui 

juntamente com a fase dispersa, tornando difícil o cálculo de um valor mais preciso.  

Uma função para o cálculo do fluxo mássico de sólidos que retornam ao leito fluidizado foi 

implementada. Esta função soma a massa da fase dispersa que sai do domínio por cada uma das 

faces da superfície delimitada como saída a cada passo de tempo, inserindo este valor como 

condição de contorno na Entrada 2. Deste modo, garante-se que a massa de sólidos do sistema 

seja conservada. 

Um aspecto de fundamental importância para uma descrição realista do escoamento no 

leito fluidizado foi a determinação do inventário de sólidos. Uma vez que parte do circuito que 

compõe o sistema não foi simulada, todo o sólido presente no ciclone, standpipe e na válvula-L 

devem ser desconsiderados. Usualmente utiliza-se um fluxo de recirculação mássico médio 

constante, medido experimentalmente na saída do leito fluidizado (LAN et al. 2009, LOPES et al. 

2011, WANG et al. 2010a). No entanto com esta abordagem o tempo de simulação necessário até 

o sistema atingir um estado pseudo-estacionário pode ser elevado demais, dependendo das 

condições operacionais.  
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A solução proposta consiste em determinar o inventário de sólidos presentes apenas no 

leito fluidizado. Deste modo pode-se reduzir o tempo computacional, uma vez que a inicialização 

do problema pode ser efetuada com o inventário completo do leito fluidizado. O desenvolvimento 

do escoamento num leito fluidizado rápido ocorre em um curto espaço de tempo, pois altas vazões 

de ar são alimentadas ao leito fluidizado, fazendo com que o tempo de residência médio seja 

baixo. A metodologia para a determinação da condição inicial de sólidos no leito fluidizado foi 

descrita em detalhes por HODAPP et al. (2012). 

A condição de contorno térmica nas paredes foi determinada através de um balanço de 

energia para convecção natural de gases ao redor de um corpo sólido (INCROPERA e DEWITT 

2002). A temperatura da parede externa foi determinada através de medições na planta, cujo valor 

máximo de 338 K foi considerado para o cálculo do fluxo térmico. Deste modo, o fluxo de calor 

estimado perdido pelo leito fluidizado para o ambiente foi de 175 W/m2.  

O conjunto do modelo numérico que garantiu a convergência da solução foi o acoplamento 

pressão-velocidade SIMPLE multifásico, o cálculo dos gradientes pelos mínimos quadrados nas 

células e as discretizações espacial e temporal de primeira ordem Upwind e implícita 

respectivamente. O resíduo estipulado para que as equações de transporte fossem consideradas 

convergidas foi determinado em 1.10-3 em valores absolutos. O passo de tempo máximo utilizado 

foi de 1.10-4 s. 

 

4.1.2 Malha Numérica 

Para garantir que os resultados obtidos sejam independentes do tamanho, e por 

consequência do número de volumes de controle da malha, foi construído um conjunto de malhas 

variando de 100 mil a 800 mil volumes de controle. A diferença de pressão entre a base e a saída 

do leito fluidizado, bem como o perfil de velocidade da fase dispersa foram extraídos depois de 10 

segundos de simulação, como médias temporais dos últimos 4 segundos simulados, conforme 

Figura 13. A pouca variação entre os resultados da pressão no leito fluidizado para malhas com 

refino superior a 200 mil volumes, combinada com a análise do perfil de velocidade da fase 

dispersa, resultaram na escolha da malha de 400 mil volumes de controle para as simulações CFD. 
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Tabela 9. Critérios de qualidade da malha hexaédrica de 400 mil volumes utilizada no Caso 1. 

Volume médio das células 1,69.10-7 m3 

Volume mínimo de célula 6,17.10-10 m3 

Ângulo mínimo 27.54 o 

Determinante mínimo 0,392 

Razão de aspecto máxima  28,5 

 

O desequilíbrio no balanço de massa pode ser quantificado em todo o domínio de 

controle. Além do valor global do somatório dos resíduos monitorado a cada passo de tempo, 

pode-se ter uma visão do erro mássico em cada volume da malha. O valor máximo do 

desequilíbrio obtido foi de 9,1.10-9 kg/s, enquanto que o mínimo foi de -9,4.10-9kg/s. Valores 

positivos indicam ganho de massa ao passo que valores negativos representam perda de massa. 

Para o tempo de 10 s foram analisadas as isosuperfícies desta grandeza, conforme Figura 14. É 

possível perceber que há maior quantidade de células com resíduos baixos, na ordem de 10-11 kg/s, 

e apenas alguns com valores próximos ao desequilíbrio máximo gerado. O mesmo comportamento 

ocorre para os valores negativos. 
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4.1.3 Análise do Escoamento Multifásico 

Com a malha numérica adequada selecionada (400 mil volumes), foi realizada uma análise 

detalhada das características do escoamento gás-sólido. Infelizmente poucos dados experimentais 

da fluidodinâmica estavam disponíveis, de modo que os resultados obtidos foram avaliados de 

acordo com dados de literatura bem como pela experiência com simulações de casos similares 

realizadas pelo grupo de pesquisa. Ressalta-se porém que o objetivo do Caso 1 foi a preparação de 

uma modelagem que se mostrasse adequada para aplicação ao estudo de interesse da presente 

pesquisa, o Caso 2. Desta forma, a análise dos resultados é realizada principalmente sobre a forma 

como os modelos escolhidos influenciam e descrevem o comportamento do escoamento.   

Iniciando com a análise da fase contínua, a representação da turbulência é uma 

característica de grande importância para escoamentos multifásicos confinados. Apesar da 

descrição da turbulência através de modelos de fechamento para estes sistemas ainda ser um 

problema não consolidado, o modelo aqui utilizado é empregado em muitos trabalhos numéricos 

gás-sólido, tendo produzido boa concordância de resultados com dados experimentais combinado 

a baixos custos computacionais (ZHANG e REESE 2003, BENYAHIA et al. 2005, LOPES et al. 2011).  

O impacto do modelo K-E de turbulência no sistema é percebido na Figura 15. A variável 

que transfere os efeitos da turbulência para a equação de transporte de quantidade de movimento 

é a viscosidade, que conforme mostrado no capítulo da modelagem matemática, é modificada 

para a viscosidade denominada turbulenta. Deste modo, conforme a definição desta variável, 

Equação (23), os campos b) e c) da Figura 15 participam na geração do campo a). O maior efeito da 

turbulência encontra-se acentuado próximo a Entrada 1, uma vez que a intensidade de turbulência 

é definida na condição de contorno, e na região de expansão da seção transversal do leito 

fluidizado. Há também uma variação perceptível da viscosidade turbulenta na altura da Entrada 2, 

causada pela posição ortogonal desta tubulação ao sentido do escoamento no leito fluidizado.      
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Figura 15. Campos instantâneos em 10 s de: a) viscosidade turbulenta; b) energia cinética 
turbulenta; c) dissipação da energia turbulenta da fase contínua. 

  

Apesar da fase contínua ditar o sentido do escoamento, a influência causada pela presença 

da fase dispersa é o maior desafio na modelagem do leito fluidizado. O perfil de fração volumétrica 

médio ao longo do eixo axial no leito fluidizado apresentou um comportamento menos uniforme 

porém condizente ao reportado por alguns trabalhos na literatura (LIM et al. 1995, JIRADILOK et al. 

2006, SCHLICHTHAERLE e WERTHER 2008, WU et al. 2010) para fluidização rápida. A curva do perfil 

apresentou pequena variação entre a concentração de sólidos na base e na região acima das 

entradas laterais do leito fluidizado, indicando portanto um leito ligeiramente dividido em duas 

regiões, a base um pouco mais densa e o topo diluída, Figura 16. A concentração de sólidos porém 

sempre manteve-se dentro da faixa encontrada em leitos fluidizados rápidos diluídos. Ainda foi 
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Figura 20. Campo da velocidade axial média da fase dispersa (areia) num plano central do leito 
fluidizado e em cortes transversais a 2m e 3m de altura. 

 

 Para a visualização do deslocamento do sólido no interior do leito fluidizado uma 

isosuperfície para a fração volumétrica de 15% de sólidos foi criada. A coloração desta indica a 

velocidade instantânea axial, que conforme apresentado na Figura 21, mostra o comportamento 

altamente variado do escoamento, com aglomerados de sólidos descendo ou mesmo subindo em 

algumas regiões, destacadas pelas cores azul e vermelho respectivamente. Quando analisado pelas 

médias temporais, este comportamento se torna menos volúvel e pode-se identificar um padrão 

de escoamento com maior facilidade. 
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Figura 21. Isosuperfície para fração volumétrica de 15% da fase dispersa (areia) colorida de acordo 
com a velocidade axial da fase dispersa. 

 

A presença de uma segunda fase no leito fluidizado modifica o comportamento do 

escoamento de modo significativo. A influência de uma fase sobre a outra pode ser exemplificada 

na Figura 22. O campo instantâneo de fração volumétrica da fase dispersa é sobreposto aos 

vetores velocidade de cada uma das fases. Pode-se notar que apesar das regiões com grandes 

concentrações de fração volumétrica, a fase contínua tende a um movimento predominantemente 

ascendente, com maiores velocidades nos caminhos livres que se formam na região central do 
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leito fluidizado. Já o comportamento da fase dispersa mostra uma recirculação interna e a 

dispersão dos sólidos quando o fluxo proveniente da Entrada 2 se encontra com o escoamento no 

corpo do leito fluidizado.       

 

 

Figura 22. Campo da fração volumétrica instantânea da fase dispersa (areia) em 10 s de simulação, 
sob os vetores de velocidade da: a) fase contínua; b) fase dispersa. 

 

O fenômeno que cria a configuração centro-anular pode ser melhor explicado quando se 

analisa a temperatura granular dos sólidos. Devido à inelasticidade parcial das colisões entre 

partículas e com a parede, uma fração de energia é dissipada, acarretando na redução local da 

temperatura granular. A tendência em regiões de baixa temperatura granular é ocorrer o aumento 

da concentração de partículas. As partículas se aglomeram formando clusters, reduzindo a área 

superficial de contato com a fase contínua, o que reduz a força de arraste, de modo que o 
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movimento descendente resultante do balanço de forças em cada partícula torna-se mais provável. 

Entretanto o aumento do movimento contrário ao fluxo da fase contínua aumenta a tensão de 

cisalhamento, o que por sua vez volta a aumentar a temperatura granular, afastando o material 

particulado das paredes. Na Figura 23 é possível identificar a relação descrita entre a tensão de 

cisalhamento, a temperatura granular e a fração volumétrica da fase dispersa para um corte na 

seção transversal do leito fluidizado.      

 

 

Figura 23. Cortes da seção transversal localizada a 2 m de altura, para as seguintes propriedades 
instantâneas da fase dispersa (areia) em 10 s de simulação: a) fração volumétrica; b) temperatura 
granular; c) tensão de cisalhamento. 

 

 Ao longo do comprimento do leito fluidizado, a temperatura granular apresenta valores 

elevados em algumas regiões como mostrado na Figura 24. Ainda conforme a Figura 19, para o 

mesmo instante de tempo, a maioria destas regiões possuem também maior concentração da fase 

particulada, o que indica tanto o processo de formação como de destruição dos clusters da fase 

dispersa.  
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Figura 24. Temperatura granular da fase dispersa em 10 s de simulação. 

 

 A tensão de cisalhamento da fase dispersa atinge os maiores valores nas regiões onde as 

fases se chocam, como na seção em cone acima da Entrada 1 e na região adjacente à Entrada 2, 

Figura 25. É interessante notar também que a saída em T, assim projetada para reduzir o desgaste 

do material das paredes pelo constante atrito com partículas, apresenta uma região de maior 

tensão mas que logo antes da parede superior reduz-se bruscamente.  
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Figura 25. Tensão de cisalhamento instantânea da fase dispersa em 10 s de simulação. 

 

 A análise térmica do leito fluidizado foi validada por dados experimentais. O modelo de 

transferência de calor entre as fases considera um coeficiente global para leitos fluidizados. A 

Figura 26 apresenta a comparação do resultado simulado com dados experimentais da planta 

piloto. 
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térmica do sistema só é obtida 130 mm acima da base cilíndrica. A necessidade de planejamento 

dos experimentos em consonância com os modelos da simulação numérica é uma das principais 

dificuldades encontradas para a resolução de um problema por CFD. Deste modo foi necessário 

estimar a temperatura de condição de contorno na Entrada 1, uma vez que para a correta predição 

da fluidodinâmica do escoamento multifásico, a inclusão da seção cônica do leito fluidizado era 

indispensável. A temperatura média do termopar localizado logo após a saída do sistema de 

aquecimento dos gases de fluidização do leito fluidizado foi escolhida, considerando-se que as 

perdas térmicas entre os aquecedores e o leito fluidizado são desprezíveis.    

A predição da distribuição de temperatura no interior do leito fluidizado sem reações 

químicas apresenta-se bastante uniforme, como mostrado na Figura 27. Visando simplificar o 

problema, a temperatura de ambas as fases na condição de contorno para a Entrada 2 foi definida 

como sendo a medida experimental do termopar localizado na perna horizontal da válvula-L, uma 

vez que o intuito do trabalho foi considerar apenas a geometria do leito fluidizado. Esta 

temperatura é inferior à média no leito fluidizado pois há a necessidade de injeção de ar a 

temperatura ambiente para auxiliar na fluidização no material particulado proveniente do ciclone, 

bem como devido às perdas térmicas no restante do circuito do LFC. Apesar das correntes da 

Entrada 2 entrarem a uma temperatura significativamente inferior ao gás de fluidização da Entrada 

1, o equilíbrio térmico entre as correntes é logo alcançado, mantendo-se estável até a saída, 

apresentando uma ligeira queda como consequência da perda de calor pelas paredes.    

A diferença de temperatura entre as fases determinada pelo caso simulado é pequena, 

estando de acordo com o comportamento esperado para esta categoria de leito fluidizado, pelas 

altas taxas de transferência de calor encontradas. A média temporal apresentada indica que no 

corpo do leito fluidizado ocorre uma rápida equalização da temperatura das correntes de entrada 

de ar, dos sólidos recirculados externamente ao leito fluidizado e dos sólidos que recirculam 

internamente no leito fluidizado.   
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4.2   Caso 2: Com Reação Química 

 A simulação da queima de carvão mineral introduziu novas formas de abordar o problema 

do ponto de vista matemático. Os resultados obtidos com os diferentes modelos testados são 

apresentados nesta seção. 

 

4.2.1 Condições Operacionais e de Contorno 

 As condições de operação da planta na etapa de combustão de carvão no sistema de CFBC 

também foram apresentadas pelo trabalho experimental de RAMIREZ-BEHAINNE (2007). Após a 

etapa de pré-aquecimento, quando o leito já estava a circular a uma temperatura estável suficiente 

para a ignição do combustível, foram iniciados os estudos da combustão de carvão. Assim como 

para a etapa anterior, o autor realizou uma série de experimentos orientados pelo planejamento 

composto central. Destes, foi escolhido o central, sobre o qual todos os testes de modelos foram 

efetuados. As principais condições do ensaio são apresentadas na Tabela 10.  

 

Tabela 10. Resumo das condições operacionais do CFBC na fase de combustão dos ensaios 
escolhidos de RAMIREZ-BEHAINNE (2007). 

Pressão, p  Atmosférica 

Temperatura média, T 1106 K 

Velocidade de fluidização no leito fluidizado, vf 8,5 m/s 

Inventário de sólidos inertes inicial, I 5 kg 

Excesso de ar 25% 

 

 Apesar da geometria do equipamento ser a mesma, foi introduzida uma nova entrada para 

contemplar a alimentação do carvão mineral. A nova geometria, aplicada ao caso 2, é mostrada na 

Figura 28.  
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próxima ao corpo do leito fluidizado é liberado o fluxo de ar que auxilia a injeção das partículas. 

Deste modo, foi decidido criar um tubo de alimentação de apenas 40 mm de comprimento, na 

extremidade do qual a injeção de carvão estaria localizada.  

    

 

Figura 29. Esquema do injetor pneumático de carvão mineral instalado na planta. Adaptado de 
RAMIREZ-BEHAINNE (2007). 

 

Na simulação do processo de combustão, além do ar atmosférico e da areia já presentes 

no sistema, há injeção de carvão mineral como material combustível. Assim como no Caso 1, os 

dois primeiros foram considerados como fase contínua e dispersa respectivamente, sendo ambas 

representadas pela abordagem Euleriana. Já para representar o carvão e as transformações deste, 

decorrentes do processo de queima, considerou-se cada partícula discretamente através de uma 

abordagem Lagrangeana. As condições de contorno para o ensaio incluído no Caso 2 estão 

apresentadas da Tabela 11. A hipótese do encolhimento do núcleo foi aplicada, ou seja, o diâmetro 

das partículas permanece constante, somente a massa específica varia a medida que esta perde 

massa durante a queima. 

A injeção da fase Lagrangeana ocorreu na superfície das Entradas 2 e 3. Cada face dos 

volumes de controle que as compõe contém um ponto de injeção. Esta forma de alimentar as 

partículas de carvão mostrou ser mais adequada, principalmente para a simulação do caso 

paralelizado. O número de correntes assim criadas foi significativo e permitiu boa representação 

do escoamento. 

Deve-se salientar que a temperatura da Entrada 1 não foi obtida por medição 

experimental, mas sim determinada com base na informação colhida pelo primeiro termopar na 
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base do leito fluidizado. Esta escolha foi considerada em detrimento à temperatura na saída do 

compressor, que está localizado a uma maior distância da condição de contorno da simulação, não 

sendo portanto representativo daquela região. Ainda assim, testes numéricos preliminares 

revelaram que a variação da condição de contorno térmica da Entrada 1 não tem efeito 

significativo no perfil de temperatura do leito.  

 

Tabela 11. Condições de contorno do Ensaio 1 do Caso de Estudo 2. 

 Fase Contínua Fase Dispersa Fase Discreta 

Entrada 1 

Fluxo mássico: 1,87.10-2 

kg/s;  

Intensidade de Turbulência: 

4,8%; 

Temperatura: 1100 K 

 

 

Entrada 2 

Fluxo mássico: 3,889.10-4 

kg/s;  

Intensidade de Turbulência: 

5%; 

Temperatura: 1103 K 

Fluxo mássico: Função de 

reciclo; 

Temperatura: 1103 K 

Fluxo mássico: 3,9.10-3 

kg/s; 

Temperatura: 1103 K 

Entrada 3 

Fluxo mássico: 1.10-3 kg/s;  

Intensidade de Turbulência: 

5%; 

Temperatura: 313 K 

 

Fluxo mássico: 2,5.10-3 

kg/s;  

Temperatura: 313 K 

Saída Pressão relativa: 0 Pa Pressão relativa: 0 Pa Pressão relativa: 0 Pa 

Paredes Não-deslizamento Livre-deslizamento Restituição: 0,94# 

# segundo ZHANG e REESE (2003) 

 

Nos testes experimentais, dolomita foi acrescentada ao carvão como forma de reduzir a 

emissão de SO2 na atmosfera. Porém o estudo da calcinação e sulfatação da dolomita não entrou 
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A modelagem implementada para descrever o sistema reacional é apresentada na Tabela 

12. Apenas são citados aqui os aspectos da modelagem que foram posteriormente variados, tendo 

sido todos detalhados no Capítulo 3.      

 

Tabela 12. Modelagem reativa base inicial do Caso 2. 

Modelo para reação heterogênea  Difusão e Cinética 

Produto gerado pela reação heterogênea Monóxido de Carbono 

Comportamento da partícula discreta Diâmetro constante, massa específica variável 

Condição de contorno na parede Temperatura prescrita 

Inventário de sólidos inertes Inicial 

 

 

4.2.2 Malha Numérica 

 A partir do Caso 1, foram realizados os estudos das simulações do processo de queima de 

carvão em leito rápido. Inicialmente foi considerada a simplificação da geometria para um domínio 

bidimensional. Entretanto testes iniciais com a modelagem trifásica apresentaram sérios 

problemas de divergência numérica. Assim passou-se a uma geometria tridimensional, porém com 

uma malha bastante grosseira, visando testar a viabilidade dos modelos selecionados. Esta malha 

inicial contém 20 mil volumes e através dela foi possível obter resultados parciais rápidos.  

 A análise transiente é característica intrínseca ao escoamento multifásico em leito 

fluidizados, conforme mostrado no Caso 1. A adição de uma terceira fase conservou este aspecto 

da modelagem, apesar de existir a possibilidade de incluí-la em regime permanente. Esta opção 

porém se mostrou impraticável devido a problemas de convergência. A descrição das três fases em 

função do tempo acrescentou maior estabilidade na solução e gerou resultados coerentes com o 

comportamento esperado do sistema. É importante ressaltar que os resultados que são 

apresentados como médias no tempo referem-se apenas aos últimos 5 segundos de um total de 

10 segundos simulados. Esta medida visa a reduzir o efeito da condição inicial sobre as médias, 

bem como produzir resultados que possam ser validados com dados experimentais também 

médios.      
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Tabela 13. Critérios de qualidade para a malha hexaédrica de 280 mil volumes de controle 
selecionada para o Caso 2. 

Volume médio das células 1,78.10-7 m3 

Volume mínimo de célula 2,84.10-10 m3 

Ângulo mínimo 25.83 o 

Determinante mínimo 0,188 

Razão de aspecto máxima  18,4 

 

 O desequilíbrio de massa gerado pela solução numérica para este caso foi maior uma vez 

que há reações químicas e uma terceira fase. Ainda assim, os valores gerados são várias ordens de 

grandeza menores que as vazões mássicas do sistema, garantindo assim a conservação da massa 

nas simulações. A Figura 33 mostra as isosuperfícies do desequilíbrio de massa para o tempo de 10 

s de simulação. 
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Figura 33. Isosuperfícies no leito fluidizado em 10 s de simulação do Caso 2 para os desequilíbrios 
mássicos de: a) 1.10-11 kg/s; b) 1.10-8 kg/s . 

  

 O tempo computacional requerido para rodar um caso trifásico reativo na malha 

empregada é de aproximadamente 30 dias em 8 processos paralelos em núcleos Intel Xeon 

quadcore 2,93 GHz e 16 GB de memória. Os parâmetros do solver numérico foram os mesmos 

utilizados para o Caso 1, salvo o passo de tempo máximo utilizado agora como 2.10-4 s.     
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Figura 34. Campo de fração volumétrica da fase dispersa (areia) em: a) 7 s; b) 8 s; c) 9 s; d) 10 s; e) 
média temporal. 

 

 Já a distribuição instantânea da fase discreta, Figura 35, mostra um comportamento similar 

a outra fase sólida. Apesar desta fase ser discreta, durante o pós processamento passou-se esta 

informação para um campo de concentração mássica das partículas de carvão. Deste modo é 

possível ver que a vazão uniforme proveniente das Entradas 2 e 3 encaminham-se para o fluxo 

principal do leito fluidizado, quando são então dispersadas pelo escoamento central ascendente 

do gás. Assim como para a fase inerte dispersa, as partículas Lagrangenas também se acumulam no 
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 A variação da velocidade no leito fluidizado pode ser melhor visualizada pela Figura 38 a), 

que mostra o perfil de velocidade axial e superficial calculada a partir de médias na área de cortes 

na seção transversal ao longo da altura do leito. A distribuição do sólido é diretamente 

influenciada por este comportamento, apresentando concentrações menores nas regiões de 

maiores velocidades. O perfil de fração volumétrica da fase contínua segue uma tendência da 

forma C invertido para a região acima da Entrada 2 (h = 0,42 m), conforme Figura 38 b). Tirando-se 

a média da velocidade superficial ao longo do leito fluidizado chegou-se ao valor de 8,57 m/s, 

coincidente com o valor determinado para os experimentos. 

 

Figura 38. Perfil médio ao longo do eixo axial da: a) velocidade da fase contínua (ar); b) fração 
volumétrica da fase contínua (ar). 
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 Como a interação de ambos os materiais particulados, areia e carvão, dá-se apenas com o 

contínuo, a fase discreta não toma conhecimento da fase dispersa. Apesar desta simplificação, a 

simples presença da segunda fase Euleriana modifica de modo significativo o escoamento, fazendo 

com que a trajetória das partículas Lagrangeanas de carvão sejam por conseguinte também 

influenciadas. Para melhor ilustrar este impacto, a Figura 39 mostra os vetores de velocidade da 

fase contínua e dispersa sobre um plano da fração volumétrica desta.  

 

 

Figura 39. Campos instantâneos da fração volumétrica da fase dispersa (areia) e vetores da fase 
contínua (ar) no tempo de 10 s de simulação. 
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 Pode-se perceber claramente que onde há maior concentração da fase dispersa, o campo 

de velocidade da fase contínua é fortemente afetado, ocorrendo até mesmo fluxo em 

contracorrente na região próxima a parede. Assim, a influência da fase dispersa sobre a contínua 

faz-se sentir também na fase discreta, de modo que ambas as fases particuladas percebam 

indiretamente uma a outra.       

 Quando o carvão mineral entra no sistema, modifica as propriedades e composição deste. 

Os campos médios da fração mássica simulados para este caso são apresentados na Figura 40 para 

os componentes da fase contínua, exceto o azoto (N2). Oxigênio e dióxido de carbono apresentam 

uma distribuição radial uniforme especialmente na metade superior do leito fluidizado. Os 

componentes gasosos que participam como reagentes, monóxido de carbono e voláteis, são 

degradados à medida que são liberados, tendo sua concentração reduzida significativamente até a 

saída do leito fluidizado. O vapor de água é formado tanto pela evaporação da umidade presente 

no carvão a ser alimentado como pela oxidação dos voláteis, alcançando um valor máximo de 4% 

no leito fluidizado.   
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Figura 40. Campos de fração mássica média dos componentes da fase contínua (ar) para o caso B, 
onde: a) Oxigênio; b) Dióxido de carbono; c) Monóxido de carbono; d) Monóxido de dihidrogênio; 
e) Voláteis. 
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 Apesar da Figura 40 retratar o comportamento médio da fase gasosa, variações ao longo 

do tempo são esperadas por causa do comportamento inerentemente transiente do sistema 

multifásico. Os desvios (média quadrática) em relação à média dos componentes na fase contínua 

são mostrados na Figura 41. Na base do leito fluidizado pouco ou nenhum desvio foi encontrado, 

devido à grande quantidade de movimento pela corrente convectiva ascendente proveniente da 

Entrada1, que conduz os reagentes e produtos em direção a saída do leito fluidizado. Acima da 

Entrada 2 já ocorrem expressivas variações, sendo as maiores na região da chama criada pelas 

reações homogêneas, especialmente pelo campo de e) desta figura, que representa os voláteis que 

são liberados do carvão e decompostos logo em seguida na fase gasosa. O desvio RMS dos campos 

a) e b) apresentou valores elevados em relação aos outros campos pois a concentração daqueles é 

também superior.     
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uma corrente de partículas, provenientes de um único ponto da injeção, em função do tempo 

transcorrido da entrada de cada uma destas partículas no domínio de cálculo. Assim, é importante 

frisar que as próximas figuras representam uma visão instantânea de todas as partículas presentes 

no domínio provenientes de um único ponto de entrada e não uma evolução temporal de uma 

mesma partícula. Deste modo pode-se compreender o comportamento dinâmico do sistema, bem 

como as grandes instabilidades inerentes à conduta transiente do escoamento multifásico reativo. 

 A variação da velocidade axial das partículas discretas de carvão pode ser visto na Figura 

43 enquanto que a posição das mesmas é mostrada na Figura 44. A corrente analisada foi 

originária da alimentação pela Entrada 3. Pode-se perceber que há maior concentração de dados 

nas faixas correspondentes às maiores frações de tempo de residência das partículas para o 

sistema (Figura 42), principalmente abaixo do tempo de 3 segundos.  

 

 

Figura 43. Histórico instantâneo em 10 s de simulação da velocidade axial de todas as partículas 
discretas (carvão) provenientes de um ponto de injeção pelo tempo de residência no domínio. 
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das partículas em diferentes regiões do escoamento. O tempo de resposta da partícula no sistema, 

conforme Equação (54), considerando as condições de operação e a massa específica inicial e final 

varia de 0,36 a 0,16 segundos. Ainda, o número de Stokes para estes tempos de resposta do sólido, 

considerando velocidade superficial média do gás e o comprimento característico como o diâmetro 

do leito fluidizado, ficou entre 31 e 14 respectivamente, colocando as partículas discretas na faixa 

de transição acima do regime viscoso.  

 De modo similar, o número de Reynolds das partículas, conforme definição da Equação 

(21), é mostrado na Figura 45. O regime de escoamento está localizado acima do Regime Laminar 

(Re < 0,4) e abaixo do Regime Turbulento (Re > 500), estando portanto na zona de transição 

(ORTEGA 2012). A principal fonte das oscilações no gráfico apresentado é devida à diferença entre 

a velocidade no seio da fase fluida e a velocidade da partícula. De modo geral, valores elevados de 

Reynolds significam que a partícula está numa zona de aceleração ou desaceleração, enquanto os 

valores baixos indicam que fluido e partícula fluem juntos. Além disto, o número de Reynolds da 

partícula também é função da massa específica (e diâmetro) dela e esta reduz-se conforme o 

processo de queima vai ocorrendo. Este comportamento pode ser observado pela redução dos 

picos do número de Reynolds conforme as partículas vão perdendo massa, cujo histórico é 

retratado pela Figura 46.     
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Figura 47. Histórico instantâneo em 10 s de simulação da temperatura de todas as partículas 
discretas (carvão) provenientes de dois pontos de injeção (Alimentação e Reciclo) pelo tempo de 
residência no domínio. 

  

 O carvão é alimentado na temperatura ambiente e em pouco menos de meio segundo 

tende a alcançar a temperatura do leito, em torno de 1100 K. O carvão proveniente do reciclo já 

entra a uma temperatura elevada, próxima àquela do leito. As partículas que ficam maior tempo 

no leito fluidizado podem alcançar temperaturas mais elevadas, enquanto contiverem carbono e 

estiverem reagindo.  

 Uma avaliação da temperatura da fase discreta na saída, Figura 48, indica que menos de 

0,15% das partículas que deixam o leito fluidizado estão com temperatura superior a 1625 K. A 

grande maioria das partículas está com temperatura próxima ou acima da temperatura média de 

operação do leito fluidizado. Devido ao baixo tempo de residência o equilíbrio térmico das 

partículas em processo de reação com o gás não é alcançado. Apesar da variação de temperatura 

das partículas na saída, considerou-se que, após passar pelo ciclone e pelo standpipe, as partículas 

de carvão parcialmente queimadas estão na temperatura média do leito medido na válvula-L, no 

instante em que retornam ao leito fluidizado pela Entrada 2.      
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Tabela 14. Descrição dos modelos analisados para o Caso 2. Onde Tw indica temperatura na 
parede, d é o diâmetro e I0 inventário de sólidos inertes inicial. 

Categoria Analisado Modelagem mantida Denominação 

Reação 

Difusão 

d: cte; CO; Tw: cte; I0. 

A 

Difusão/Cinética B 

Intrínseco C 

Partícula Diâmetro variável Intrínseco; CO; Tw: cte; I0.  D 

Produto CO2 Difusão/Cinética; d: cte; Tw: cte; I0.  E 

Parede Fluxo de calor Difusão/Cinética; d: cte; CO; I0. F 

Inventário Final Difusão/Cinética; d: cte; CO; Tw: cte. G 

cte = constante 

 

 A seguir são apresentados os resultados das simulações utilizando os modelos de cada 

categoria, que serão comparados com dados experimentais e analisados entre si.     

  

4.2.5.1 Mecanismos de Reação Heterogênea  

 Um outro desafio da modelagem de um problema envolvendo combustão de carvão é a 

determinação do conjunto de equações matemáticas deste processo, sendo que mecanismos de 

difusão, adsorção e de cinética química podem estar presentes. Conforme visto na descrição 

matemática, muitos dados físicos e parâmetros empíricos são necessários para fechamento dos 

modelos. Apesar da incerteza associada a algumas destas informações, principalmente pela grande 

diversidade física, química e morfológica do material reagente e das variadas condições 

operacionais empregadas na sua combustão, é possível avaliar a influência do grau de 

complexidade dos modelos nos resultados obtidos. Em sequência decrescente de número de 

hipóteses simplificadoras o modelo que considera apenas a difusão dos gases até a partícula é o 

primeiro, seguido do modelo que, além da difusão, considera também a cinética e por fim do 

modelo que também considera a difusão dos gases no interior dos poros da partícula, chamado 

intrínseco.  
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 Conforme as reações homogêneas de oxidação dos componentes voláteis e combustão 

heterogênea do coque tomam lugar, a temperatura no leito fluidizado eleva-se. Tanto no 

experimento como nas simulações há um período de transição entre o perfil inicial de temperatura 

e um perfil desenvolvido, que se forma quando a operação do equipamento entrou em um regime 

quasi-estacionário. Segundo RAMIREZ-BEHAINNE (2007) desde o início da combustão de carvão 

até a estabilização para tomada das medições, 4 horas foram necessárias. Como simulações CFD 

tridimensionais, trifásicas e transientes nestas escalas de tempo são inviáveis, iniciou-se o leito 

fluidizado já em condições o mais próximo possíveis da situação na qual os dados experimentais 

foram tirados. Ainda assim, nas simulações com o início da injeção de carvão, há um curto período 

de adequação no sistema, até que o carvão passe a fluir de por todo o equipamento, de modo que 

as médias foram retiradas apenas após esta etapa. 

 Com o objetivo de melhor visualizar o desenvolvimento dos perfis de concentração ao 

longo do leito fluidizado foram elaborados gráficos pelas médias de sucessivos planos transversais 

partindo da base da seção cilíndrica até a saída do leito fluidizado. Na altura da saída, os valores 

medidos experimentalmente foram mostrados para validação, conforme Figura 49.  

 Contudo, deve-se salientar que o ponto experimental do CO2 não foi obtido por um 

equipamento de medição, mas sim estimado a partir de uma correlação proposta para combustão 

de carvão pelo fabricante do medidor utilizado nas análises dos gases efluentes. Deste modo, as 

discussões dos resultados numéricos levam esta situação em consideração, sendo focados 

principalmente na comparação com os dados obtidos efetivamente por medições experimentais, 

caso do CO e O2. Ainda assim, os gráficos com o perfil de concentração de dióxido de carbono e o 

ponto correspondente ao valor estimado para o experimento foram expostos, visando 

complementar a análise dos resultados, devendo ser contudo considerados com cuidado na 

comparação dos erros devido as incertezas envolvidas. 

 Outro fator que deve ser considerado refere-se à apresentação entre os dados 

experimentais e numéricos. Enquanto aqueles foram apresentados por RAMIREZ-BEHAINNE (2007) 

em termos de fração volumétrica em base seca, a simulação trata o sistema em base de fração 

mássica (ou molar), estando o vapor de água presente entre os compostos transportados. A 

conversão de um grupo de dados para comparação com o outro envolve a determinação da massa 

específica de cada componente na temperatura média da saída do reator, bem como a 

transformação de base úmida em seca, ou vice-versa. 
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 O desenvolvimento do perfil de fração mássica dos componentes da fase gasosa ao longo 

do leito fluidizado ocorre conforme esperado para todas as modelagens analisadas. Na base, alto 

teor de oxigênio e baixo teor dos produtos das reações são observados, tendência que se inverte à 

medida que os gases se deslocam pelo reator. A Figura 51 complementa a Figura 49, indicando as 

diferenças absolutas entre os valores obtidos pelas simulações na saída do leito fluidizado com os 

dados experimentais.  

 Os casos A e B mostraram um consumo menor que o esperado do reagente O2 na saída do 

reator, tendo portanto a simulação resultado num valor fração mássica final maior. Já o caso C 

resultou numa maior conversão inclusive dos produtos das reações homogêneas, um indicativo da 

ação da modelagem da taxa heterogênea sobre o sistema. Ainda assim deve-se salientar que na 

planta, as reações homogêneas continuam a ocorrer quando os gases quentes deixam o leito 

fluidizado e passam pelo ciclone antes de serem resfriados. Entretanto devido às altas velocidades 

no duto de saída do leito fluidizado (acima de 22 m/s), o tempo de residência do gás até seu 

arrefecimento é baixo e as transformações químicas fora do leito podem ser consideradas 

pequenas. Por outro lado, esta pode ser uma explicação para o perfil do principal produto gerado 

(de maior fração mássica) CO2 ter ficado ligeiramente abaixo e do intermediário CO ter ficado 

acima do valor experimental. A Figura 50 mostra a taxa das reações homogêneas descritas pelas 

Equações (72) e (73) no topo do leito fluidizado para o caso B. Nesta figura é possível observar que 

há reações ocorrendo na tubulação de saída.  
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Figura 50. Taxa instantânea em 10 s de simulação do caso B das reações homogêneas das 
Equações: a) 72 (Voláteis); b) 73 (CO). 

     

 A fração mássica de CO nos gases efluentes apresentou as maiores discrepâncias, porém 

como sua concentração é pequena frente aos outros gases analisados (na ordem de 100 ppmv), 

logo as diferenças absolutas são baixas. A concentração de CO na simulação A ficou mais próxima 

aos dados experimentais do que nos casos B e C, apesar da maior diferença quando analisam-se O2 

e CO2. Isto deve-se a menor geração de produtos pela reação heterogênea que considera apenas a 

difusão externa e que posteriormente reflete-se na concentração de oxigênio e dióxido de carbono 

no sistema. Este resultado já era esperado, pois a condição operacional da planta estudada não se 

enquadra na Zona 3. 

 Já os casos B e C mostraram resultados bastante similares no perfil da composição dos 

gases efluentes. A modelagem intrínseca retrata com maior fidelidade os fenômenos físicos, porém 

a determinação destes com precisão ao longo do processo de combustão é de difícil obtenção, 
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laterais 2 e 3, a temperatura predita pelo caso A foi menor que os outros dois casos pela menor 

taxa de reação heterogênea.  

 

4.2.5.2 Diâmetro Partículas  

 O modelo intrínseco permite contemplar além da variação da massa específica também a 

variação do diâmetro da partícula de carvão ao longo do processo de reação. Apesar da limitação 

apontada por MITCHELL et al. (2007) a este modelo, realizou-se um teste com o intuito de verificar 

a influência desta variável, mesmo que de uma forma simplificada, no sistema. 

 Assim, foram comparados os resultados obtidos pelo modelo intrínseco considerando o 

diâmetro das partículas constantes e este diâmetro variável ao longo do processo de queima em 

conjunto com a redução da massa específica da partícula, casos C e D respectivamente.   

 Com a massa específica e o diâmetro variando em função da massa da partícula, 

parâmetro α da Equação (99), a dinâmica da evolução da combustão deve refletir este 

comportamento. Apesar da variação entre o diâmetro máximo e o mínimo encontrado no sistema 

ter sido de 13%, o diâmetro médio de Sauter ficou muito mais próximo ao inicial, apenas 3,7% 

menor, conforme Tabela 15. 

 

Tabela 15. Dados da variação do diâmetro das partículas discretas de carvão para o caso D após 10 
s de simulação. 

Diâmetro Carvão [μm] 

Máximo (inicial) 431 

Mínimo 374 

Médio Sauter 415 

  

 A formação de produtos foi ampliada pela redução do diâmetro das partículas, como 

mostrado na Figura 53. A tendência do desenvolvimento do perfil das espécies química é similar, 

porém o caso D apresentou um consumo maior de oxidante e como consequência uma maior 

geração dos produtos.    
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 A intensidade do calor liberado pela combustão heterogênea completa deve ter um efeito 

local superior, uma vez que toda a energia contida na oxidação do coque é liberada pontualmente, 

enquanto a reação incompleta implica numa geração de calor inicial quando o carbono sólido 

passa ao monóxido de carbono e uma segunda etapa do monóxido ao dióxido de carbono. Porém, 

além da diferença no produto gerado pelos casos B e E, há também uma variação na forma pela 

qual o calor de reação gerado é tratado. Quando a combustão heterogênea é completa, assume-se 

que todo CO2 é formado na superfície da partícula, porém apenas 30% do calor é mantido por ela, 

sendo o restante transferido à fase contínua do volume de controle no qual a partícula discreta se 

encontra. O motivo desta descrição deve-se ao fato de mesmo considerar combustão heterogênea 

completa, a reação na superfície do sólido (i. e. nos poros) gera principalmente CO, que devido à 

inibição da sua oxidação causada pela presença do material inerte, faz com que CO2 seja gerado 

fora da partícula de carvão (HAYHURST e PARMAR, 1998). O fator de 30% é baseado na relação 

entre os calores de formação dos produtos (BOYD e KENT, 1986), sendo portanto uma parte da 

energia liberada na fase gás. Já quando a combustão é incompleta todo o calor gerado permanece 

na partícula. A Figura 58 ilustra a diferença obtida entre a consideração do produto gerado no 

desenvolvimento térmico do sistema. 
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como um vaso adiabático (WANG et al. 2009). Pode-se também estimar o fluxo de calor perdido 

pelas paredes por convecção natural, conforme realizado no Caso 1. Outra condição aplicável seria 

determinar uma temperatura constante na parede, sendo que esta bastante utilizada em trabalhos 

de simulação numérica de combustores de carvão (HUILIN et al. 2000, MURHPHY e SHADDIX 2006, 

ASOTANI et al. 2008). Por fim, é possível estimar a perda térmica como uma percentagem da 

capacidade térmica total do equipamento, como fizeram GRÄBNER et al. (2007) ao determinarem 

este valor em 1,5%. Estas duas últimas alternativas foram testadas para o sistema reativo.  

 A condição de temperatura constante na parede foi estimada como a temperatura média 

do leito fluidizado durante os experimentos, enquanto para a condição de fluxo de calor foi 

considerado o valor adotado por GRÄBNER et al (2007) sobre a energia produzida pela queima do 

carvão. Entretanto, como apenas o leito fluidizado foi simulado, determinou-se que este 

representa aproximadamente metade da área das paredes do loop, sendo portanto responsável 

por 50% das perdas térmicas. Deste modo, foi calculado o valor de 270W/m2 para as perdas do 

leito fluidizado pelas paredes do equipamento.  

 Os perfis de temperatura ao longo do comprimento do leito fluidizado, obtidos para os 

casos com a condição de temperatura constante (B) e fluxo de calor negativo (F) nas paredes são 

comparados na Figura 59. 
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Figura 62. Perfil médio de fração volumétrica da fase dispersa (areia no caso B e areia/cinzas no 
caso G) ao longo do eixo central do leito fluidizado. 

 

  A maior concentração do material inerte é percebida principalmente na altura da Entrada 

2, devido ao aumento do Gs do sistema. Também ocorreu a acentuação da forma C do perfil, com 

maior acúmulo de sólidos na região próxima à saída. A porosidade média do leito passou de 0,982 

no caso B para 0,957 no caso G. O impacto da ampliação da presença da fase dispersa se mostrou 

significativo nos resultados, principalmente no balanço térmico do reator.  

 A Figura 63 mostra a diferença entre as reações químicas na fase contínua para ambos os 

casos (resultados do caso G menos resultados do caso B). Valores positivos indicam incremento no 

caso G em relação ao caso B, enquanto valores negativos apontam o contrário. O calor liberado 

pelas reações homogêneas foi deslocado para cima para caso com maior inventário de sólidos. 

Tanto a taxa da reação dos voláteis (Figura 63 b)) como da oxidação do monóxido de carbono 

(Figura 63 c)) passaram a ter maior intensidade na parte superior do leito fluidizado. Além disto, 

esta última reação também mostrou deslocamento das regiões de maior intensidade entre as 
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CFBCs. Outros trabalhos também reportaram comportamento similar em relação ao inventário de 

sólidos no sistema. HU et al. (2012) reportaram um estudo realizado numa unidade de 135MW 

com diferentes inventários de sólidos, sendo que quanto maior o inventário de sólidos, menor a 

temperatura média em diversas regiões do circuito, inclusive no leito fluidizado. Uma outra 

conclusão tirada pelos autores foi uma menor conversão do carbono, que foi atribuído a uma piora 

na mistura gás-sólido apesar do aumento do tempo de residência, o que não ocorreu nestas 

simulações.  

 Outro motivo pelo qual o perfil de temperatura da simulação numérica foi tão fortemente 

influenciado pelo maior inventário de sólidos inertes deveu-se a recirculação externa destes. No 

Caso B, a vazão média de sólidos deixando o leito fluidizado foi de 0,51 kg/s, enquanto que para o 

Caso G este valor foi de 2,03 kg/s. Deste modo, para o Caso B aproximadamente 24% do leito de 

material inerte deixa o domínio de controle por segundo. Já para o Caso G este valor sobe para 

55%, uma vez que a vazão do gás de fluidização é a mesma, porém o material inerte é menos 

denso, menor e está presente em maior quantidade (mistura de areia e cinzas). Como o circuito 

completo não foi simulado, a reentrada dos sólidos pela Entrada 2 dá-se a mesma temperatura 

para ambos os casos, esta baseada em medidas experimentais coletadas na válvula-L. Isto significa 

que a energia térmica levada para fora do leito fluidizado pelo material inerte (vazão mássica vezes 

diferença de temperatura média entre a saída e a reentrada) no Caso G é em torno de 3,4 vezes 

maior. A consequência é a estabilização da temperatura do leito.    
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5  Conclusões e Sugestões 

 Em posse de todos os resultados obtidos para as diferentes modelagens aplicadas, chega-

se ao ponto em que as conclusões do trabalho possam ser obtidas e, baseando-se nos objetivos 

previstos no início do estudo, avaliar o desempenho do mesmo.  
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5.1 Conclusões 

 A modelagem e simulação de um leito fluidizado de uma unidade de LFC projetada para 

atuar com o processo de queima de carvão mineral foi realizada com êxito. Este trabalho foi 

dividido em duas etapas, a primeira considerando a unidade como um leito fluidizado não 

isotérmico a altas temperaturas e a segunda incluindo neste leito a combustão de carvão. 

 A modelagem do escoamento a quente mas sem reações químicas foi necessária para a 

determinação dos modelos de escoamentos multifásicos e para implementar as condições de 

contorno que melhor se adequaram ao problema. Nesta etapa surgiu a questão da determinação 

do inventário de sólidos que estariam presentes apenas no leito fluidizado e não no circuito 

completo. Uma solução foi encontrada, possibilitando a simulação do sistema partindo já de uma 

condição inicial que permitiu alcançar o estado pseudo-estacionário com rapidez. 

 A simulação trifásica e transiente do processo de queima de carvão mineral foi investigada 

e diversos aspectos da modelagem foram estudados. Os principais desafios encontrados nesta 

etapa foram a complexidade dos fenômenos envolvidos e a incerteza relacionada a algumas 

informações físicas e operacionais necessárias como dados de entrada para o problema.   

 Dentre os modelos utilizados para representar a combustão heterogênea do coque 

resultante após a devolatilização do carvão, aqueles que consideram tanto a difusão como a 

cinética se mostraram mais adequados. Nesta categoria, tanto o modelo de difusão/cinética como 

o intrínseco produziram resultados similares. Apesar do modelo intrínseco ser mais completo, por 

levar em consideração a difusão dos reagentes e produtos nos poros da partícula, este requer mais 

informações empíricas, que nem sempre podem estar prontamente disponíveis. 

 A determinação da variação do diâmetro das partículas de carvão ao longo do processo de 

combustão ainda requer modelos que consigam efetivamente representar o comportamento 

destas. A relação algébrica constante testada para relacionar a variação do diâmetro e da massa 

específica em função da massa da partícula produziu resultados ligeiramente mais afastados dos 

experimentais que a consideração de diâmetro constante ao longo do processo de queima. 

 A modelagem da combustão através da representação da reação heterogênea incompleta 

em LFCs se mostrou mais realista que a adoção da combustão completa no processo de conversão 

do carbono sólido. Apesar da unidade ter sido projetada para operar com excesso de ar, a reação 

na superfície da partícula gera em sua maioria CO a altas temperaturas. Este CO é posteriormente 

oxidado a CO2 na fase gasosa por meio de uma reação homogênea. Esta abordagem em duas 

etapas conseguiu representar com maior exatidão o processo de queima estudado. 
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 Já a condição de parede mostrou ter pouca influência no balanço térmico do sistema. A 

consideração de uma temperatura constante ou um fluxo de calor negativo produziram resultados 

similares. Ainda assim, estas condições são aproximações por utilizarem valores constantes em 

todas as paredes do leito fluidizado. Mesmo com a variação desta condição não foram encontradas 

diferenças significativas, portanto ambas são adequadas para utilização como condição de 

contorno.  

 Por fim, a determinação do inventário de sólidos inertes do processo de combustão 

mostrou ser o aspecto fundamental para uma predição mais acurada do escoamento. Na planta 

piloto, os resultados experimentais são retirados após o leito estar em operação por um longo 

período de tempo (horas), para que seja alcançada uma condição quase estacionária. Por outro 

lado, a simulação CFD é capaz de representar apenas alguns segundos de tempo real, de modo que 

a condição inicial do sistema escolhido para o estudo numérico deve ser o mais próximo possível 

do estado estável da planta. Por esta razão a determinação do inventário de sólidos medida ao 

final do experimento, composto por areia e cinzas, se mostrou mais próxima da condição real de 

operação do que o inventário inicial de sólidos inertes. Entretanto, deve-se salientar que para o 

caso G a fase dispersa representa dois materiais sólidos distintos que foram agrupados numa fase e 

descritos através de suas propriedades médias. Para uma representação mais realista seria 

necessário separá-las em duas fases Eulerianas distintas, porém o custo computacional foi 

considerado demasiado elevado para a execução desta abordagem.            

 Como as predições das simulações dos perfis de temperatura e composição foram 

coerentes com os dados experimentais para todos os casos testados em maior ou menor grau, 

pode-se afirmar que a modelagem empregada é adequada para representar a queima de carvão 

mineral no sistema. Especialmente pelo fato de apenas uma parte do circuito do CFBC ter sido 

simulado (leito fluidizado), as condições de contorno calculadas foram tão importantes como a 

definição dos mecanismos da combustão. 

 Encontrar trabalhos na literatura que incluam uma terceira fase para representar o 

material reativo é muito raro em estudos de CFD sobre combustão de carvão. Devido a baixa 

fração mássica do carvão em relação aos sólidos inertes, esta abordagem mostrou-se viável e 

produziu resultados satisfatórios.   

 Uma das principais vantagens resultantes deste estudo reside na obtenção de informações 

detalhadas de todo o volume do leito fluidizado durante o processo de queima de carvão, que 

podem servir para otimizar o projeto ou operação deste, pelo entendimento da fluidodinâmica do 



159 
 

escoamento multifásico, térmico e reacional. Outra vantagem das informações obtidas pela 

simulação reside na possibilidade de identificar adequadamente pontos para monitoramento 

durante a operação do equipamento.     

 

5.2 Sugestões 

 Como direção para trabalhos futuros, sugere-se aprimorar a modelagem da fase discreta. 

Algumas simplificações foram efetuadas no presente trabalho, mas que merecem ser analisadas 

em maiores detalhes. O diâmetro das partículas é uma variável que requer atenção especial. Ela 

pode variar devido a uma variedade de fatores. O diâmetro pode aumentar devido ao processo de 

mudança de fase e liberação do material volátil no interior do carvão, de modo que a partícula se 

torna mais porosa. Também pode sofrer redução do diâmetro em função da queima do coque, que 

conforme a literatura, não varia linearmente com a variação da massa específica. Há ainda a 

quebra e fracionamento que ocorrem devido ao choque com outras partículas ou com o 

equipamento. Todas estas formas de variação do diâmetro são dependentes da configuração 

geológica do carvão e também do processo de queima ao qual são submetidos. Poucos trabalhos 

na literatura apresentam propostas para a modelagem destes problemas, de modo que dados 

empíricos se tornam necessários. 

 Outro ponto que pode ser melhorado na modelagem do problema refere-se a descrição da 

interação da fase discreta com a fase dispersa. A influência que o sólido inerte tem sobre o carvão 

só foi determinada indiretamente, pelo efeito de ambas as fases sobre a fase contínua. Uma 

representação mais realista deveria incluir o acoplamento total entre as fases, porém o tempo 

computacional ainda apresenta-se como uma restrição a esta alternativa. 

 Tentativas foram realizadas no sentido de modelar, em conjunto com a combustão do 

carvão mineral, a calcinação e sulfatação do calcário, porém estas não obtiveram sucesso. As 

partículas de calcário também foram descritas pela abordagem Lagrangeana, porém a reação de 

superfície de sulfatação não ocorreu em conjunto com a combustão do coque. Próximos trabalhos 

podem procurar incluir estas reações e assim realizar o balanço de SO2 no sistema. 

 Ainda, aconselha-se a incluir na modelagem do problema reativo a transferência de calor 

por radiação. A adição deste mecanismo tornará o problema mais completo, principalmente para 

uma melhor descrição da fase discreta.  
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 Finalmente sugere-se que a modelagem utilizada seja implementada em outras 

configurações de LFCs com outras condições operacionais, ou mesmo outras tecnologias, como 

regeneradores de FCC por exemplo, visando enriquecer o estudo da modelagem trifásica com 

combustão.           
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