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Resumo

A queima de carvdo mineral em Leito Fluidizado Circulante (CFBC) tem interessado pesquisadores
por vérias décadas, tendo sido propostos inimeros modelos matematicos que visam descrever os
complexos fendbmenos de transferéncia de massa, energia e quantidade de movimento deste
sistema gas-sdlido. A fase sélida é uma mistura de materiais inertes, como a areia e a cinza de
carvdao, um agente desulfurizante, além do proprio combustivel. A técnica de Fluidodinamica
Computacional tem sido aplicada com sucesso para simular ndo somente escoamentos
multifasicos mas também problemas que envolvem reag¢les quimicas e troca de calor. Apesar
disto, a caracterizagdo individual dos diversos materiais da fase sélida ndo é muito estudada. Deste
modo, neste trabalho foi pesquisada a representagdo numérica do escoamento no interior de um
leito fluidizado por CFD. Numa primeira etapa estudou-se a fluidodinamica gds-sélido a quente e
numa segunda a implementacdo de uma abordagem trifasica para representar o processo de
gueima de carvdao mineral. Assim, a fase gas e o material inerte foram considerados fluidos,
conforme a abordagem Euleriana, enquanto o material reativo foi representado pela descri¢ao
Lagrangeana. A combustdo ocorre principalmente num leito fluidizado de 4 m de altura e 0,1m de
diametro, operado no regime de baixa densidade de sdlidos e rdpida fluidizacdo. As reagdes do
sistema sdo aquelas que ocorrem na fase gasosa devido a liberacdo de volateis do carvao, bem
como a reagao heterogénea do carbono. Os resultados das simulacdes CFD mostraram-se de
acordo com os dados experimentais disponiveis para temperatura e composi¢cdo dos gases de
saida. A escolha de modelos de reagdo heterogénea e do inventdrio de sélidos do sistema se
mostrou de grande importancia a simulacdao do processo. Conclui-se que a abordagem trifasica
apresentada mostra-se vidvel para sistemas nos quais a massa de material reativo sélido no

sistema representa apenas uma fragdo da massa total dos sélidos 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 Introdugao

Aos leitores desta tese, independente de sua formacdao ou conhecimentos especificos,
deseja-se proporcionar um aprofundamento gradativo no tema da modelagem matematica da
combustdo de carvao mineral em Leito Fluidizado Circulante. Buscou-se abordar todos os assuntos
relevantes aos fendbmenos envolvidos de modo direto e claro. Em pontos chaves referéncias sdo
fornecidas para discussdes mais amplas sobre conhecimentos que fogem do escopo deste texto.
Os resultados encontrados através da reprodug¢do de uma planta piloto em um dominio virtual sdo

analisados e validados sob o ponto de vista da engenharia.



1.1 Motivacdo da Pesquisa

Atualmente, as reservas de carvdao mineral no Brasil somam ao redor de 32,3 bilhdes de
toneladas. Em barris equivalentes de petréleo, a energia contida nesta quantidade de combustivel
representa, isoladamente, quase 57% das reservas totais disponiveis no pais (BEN, 2011). Apesar
disto, surpreende o fato de que o consumo de carvao mineral na matriz energética brasileira ndo
supera ainda 2%, sendo que a producdo em 2010 somou 5,6 milhdes de toneladas. Também em
2010, 80,7% do consumo de carvdao mineral nacional foi destinado a geracdao de energia elétrica,
enquanto o restante foi utilizado diretamente pelas industrias para geragao de vapor. Ja o carvao

mineral utilizado pela induistria metalurgica provem integralmente de importagdes.

Na geragao de eletricidade, por exemplo, varios motivos apontam para a baixa participagdo
do carvao mineral extraido no Brasil na matriz energética, com trés deles merecendo destaque. O
primeiro fator é a associacdo desta fonte de energia como sendo altamente poluente pela
sociedade, tornando o recurso economicamente menos atrativo frente as demais fontes de
energia primaria, principalmente as unidades hidroelétricas. Um segundo motivo é a caracteristica
fisico-quimica do carvdo nacional, particularmente desfavordvel, devido a alta proporgao de cinzas
e de enxofre contida na sua estrutura em comparagdo com a dos outros carvdes usados na geragao
de vapor em outras partes do mundo, o que contribui para uma queima menos eficiente e impd&e
maiores dificuldades na reducdo do impacto ambiental nas caldeiras convencionais atualmente
disponiveis. Finalmente, em terceiro lugar, cabe mencionar o atraso na implanta¢do de tecnologias
e procedimentos de combustdo mais modernos, como os oferecidos pela combustdo em Leito
Fluidizado Circulante (LFC) (Circulating Fluidized Bed Combustion - CFBC), que tém obtido sucesso
em paises desenvolvidos para uso de carvdes considerados de baixa qualidade. Esta tecnologia
permite a aplicacdo conjunta de metodologias para reducdo de poluentes, como a captura de SO,.
Neste ultimo 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 avango

importante no uso racional dos combustiveis sélidos de origem féssil disponiveis no pais.

A tecnologia CFBC foi dominada pelos paises desenvolvidos ha mais de trés décadas, sendo
logo implantada comercialmente para a geracdo de energia elétrica. Nos ultimos anos, ela teve
ampla difusdo comercial em paises da Asia, principalmente na China, onde usinas de porte
consideravel estdo sendo implementadas. No Brasil, o cenario é bem diferente, pois pesquisas
tedricas e experimentais relacionadas a esta tecnologia sdo ainda incipientes. A revisdo da

literatura mostra que sao poucos os estudos de combustao de carvao nacional em sistemas CFBC



publicados até o momento. Mesmo num contexto global, poucos dos trabalhos disponiveis

envolvem pesquisas com aplicacdo de técnicas de fluidodindmica computacional (CFD -

Computational Fluid Dynamics) confrontadas com informacdes experimentais.

O estudo deste tipo de sistema de combustdo através de técnicas CFD permitird elevar o

grau de conhecimento sobre os fendbmenos envolvidos em qualquer regido do equipamento. Ao

contrdrio de estudos experimentais, mudangas de condi¢cBes operacionais ou de geometria

poderdo ser analisadas e avaliadas tecnicamente com rapidez e sem grandes custos.

1.2 Objetivo Geral

Esta tese tem como objetivo principal modelar e simular, através da técnica de CFD, o
fenémeno da combustdo de carvdo mineral brasileiro numa unidade piloto CFCB. Deseja-
se validar os resultados obtidos com dados experimentais e, deste modo, ampliar o
conhecimento sobre as caracteristicas da fluidodindmica, da transferéncia de calor e de

massa que ocorrem no interior do equipamento.

1.3 Objetivos Especificos

Elaborar um estado da arte sobre simulagdo de combustores em Leito Fluidizado
Circulante, bem como levantar informagdes fisico-quimicas dos materiais envolvidos e das
cinéticas de reagdo.

Adotar uma geometria correspondente a um equipamento real com condi¢Bes
operacionais conhecidas.

Determinar a modelagem que melhor se adeque para a representacdo dos fenémenos de
transferéncia de massa, energia e quantidade de movimento no escoamento multifasico
turbulento.

Realizar simulac¢des tridimensionais e transientes da fluidodindmica multifasica, sem e com
reagdes de combustao.

Validar os resultados obtidos com dados da planta experimental.



1.4 Organizagao da Tese

De modo a facilitar o acompanhamento da pesquisa aqui descrita, a tese esta separada por
capitulos, iniciando com a apresentacao e identificacdo da motivacao para a o desenvolvimento do
problema a ser estudado. No Capitulo 2 é mostrada a fundamentacdo tedrica do sistema
investigado, bem como uma revisao da literatura, que visa levantar o estado da arte na drea do
trabalho. No Capitulo 3 s3o apresentadas as ferramentas que foram utilizadas para a descricdo e
posterior simulacdo numérica do sistema fisico. Neste capitulo inclui-se em detalhes a
caracteriza¢do da unidade, com sua funcionalidade e os materiais empregados. No Capitulo 4
apresenta-se os principais resultados obtidos com a modelagem proposta, além de uma discussao
sobre estes. No Capitulo 5 faz-se um apanhado geral do trabalho e ressaltam-se as suas conclusdes

finais, bem como sugestdes para a sequéncia da pesquisa.



2 Fundamentagdo Teorica

A tarefa de modelar Leitos Fluidizados Circulantes leva inevitavelmente ao estudo
profundo dos fendOmenos de transporte. O escoamento gas-sélido a altas temperaturas com
transferéncia de massa entre as fases no interior do equipamento torna o estudo dos LFCs
altamente complexo. Diversas abordagens tém sido empregadas na descricdio dos fendbmenos
envolvidos, sendo o CFD uma das mais recentes e ja bastante difundida. Neste capitulo sdo
discutidos o funcionamento do sistema de LFC, bem como as caracteristicas das modelos

apresentados pela literatura para estudar os fendmenos inerentes ao regime de fluidizagdo rapida.



2.1 Leitos Fluidizados Circulantes

Muitos processos de transformacao quimica requerem o contato entre diferentes estados
de matéria, como é o caso das reacdes heterogéneas gas-sélido. 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 (KUNIl e LEVENSPIEL 1969). Estes
equipamentos operam com material sélido na forma de particulados, que inicialmente
depositados na forma de um leito passam a se comportar como um fluido devido ao gds passado
através deles. Dentre as aplicagBes industriais, a mais conhecida é a combustdo de carvao,
biomassa ou residuos para a geragdao de energia. Outras aplicagdes incluem dessulfurizacao de
gases, calcinagdo, produgdo de cimento e craqueamento catalitico de petréleo (RAMIREZ-

BEHAINNE 2007).

Quando a vazdo 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 fluidizacdo rapida,
denominado de Leito Fluidizado Circulante (LFC). Apesar da grande quantidade de variagdes de
design dos equipamentos, o funcionamento de um LFC é conceitualmente um processo simples. O
equipamento em si ndo possui partes moveis, sendo que apenas a alimentagdo 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 gds-sélido.

O sistema é composto por quatro mddulos principais. O primeiro é o leito fluidizado, ou
riser - reator vertical, no qual o leito de sdlidos é fluidizado. A corrente gds-sdlida que deixa o leito
fluidizado passa posteriormente por uma unidade de separa¢do de fases, como um ciclone por
exemplo, no qual o gas efluente deixa o sistema. Os sélidos colectados pelo ciclone sdo despejados
no standpipe, ou coluna de retorno, para finalmente atingirem a valvula de recirculacdo de
particulas. Este ultimo mddulo é responsavel por reconduzir os sélidos de volta ao leito fluidizado
mediante a garantia de uma perda de carga que permita o cumprimento do balanco de pressdo no
sistema fechado. Alguns dos dispositivos mais comuns de retorno das particulas ao leito fluidizado

sdo valvulas tipo L, J ou loop-seal (KUNII e LEVENSPIEL 1969).
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Figura 1. Esquema simplificado de operagdo de uma unidade de leito fluidizado circulante.

O objetivo do sistema é a transformacdo quimica de particulados através do veemente
contato entre as fases, que ocorre com maior intensidade no leito fluidizado, fazendo deste o
mddulo de principal interesse para o estudo dos fenOmenos. Portanto o conhecimento do

escoamento multifasico no seu interior é a chave para alcancar a eficiéncia esperada do processo.

Duas importantes varidveis de operacao do leito fluidizado sdao as vazoes de alimentagao
de gds e de sdlidos (esta ultima pode ser proveniente tanto dos sélidos recirculados como de
sélidos alimentados externamente ao circuito). A combinacdo entre elas define como o sistema ira
operar. Se a vazao de gas e sdélidos for pequena, porém ainda superior a velocidade terminal da
particula, ambas as fases irdo escoar em sentido ascendente. A medida que aumenta-se a

alimentacao de sdlidos, o padrdao ascendente colapsa e um processo de recirculagao interna ird
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ocorrer no leito fluidizado. Este ultimo regime cria um comportamento caracteristico, no qual um
fluxo diluido ascendente se forma no centro do leito fluidizado e outro fluxo denso e descendente
aparece préximos as paredes. Este padrdo 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

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

Tabela 1. Caracteristicas de categorias de fluidizacdao de sdlidos.

Leitos fluidizados de

baixa velocidade

Leitos fluidizados

circulantes

Leitos de transporte

diluidos

Tempo de
residéncias das

particulas

Regime

hidrodinamico

Velocidade
superficial do gas

(m/s)

Diametro médio das

particulas (mm)

Taxa de saida de

sélidos (kg/m?s)

Fragdao volumétrica

de gas

Mistura do gas

Grandes periodos de
tempo (minutos ou

horas) no reator

Borbulhante,
turbulento, com uma

interface definida

Abaixo de 2

0,03a3

0,1 até>s

De 0,6 a 0,8 no leito,
muito maior na

regidao acima

Dispersao axial

substancial

Circulam repetidas
vezes pelo reator,
tempo medido em

segundos

Rapida fluidizagao,
podendo ter base do

leito densa

De3al6

0,05a5

15 até 1000

Média de 0,8 a 0,98

no leito fluidizado

Dispersao axial

intermediaria

Passam uma vez pelo

reator

Transporte

pneumatico

De 15a 20

0,02 2 0,08

Até 20

Maior que 0,99

Pouca dispersao axial




2.2 Material Particulado

Devido a grande variedade de materiais particulados de interesse industrial que sao
submetidos a processos de fluidizacao, surgiu a necessidade da classificacdo das caracteristicas de
fluidizacdo generalizadas para todos os tipos de material particulado, de acordo com as
propriedades fisicas destes. Neste contexto GELDART (1973) foi pioneiro na criacdo de um sistema
de classificacdo. 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 diferenga da massa especifica do material particulado e do material fluidizante pelo

tamanho das particulas. A Figura 2 mostra a divisdo proposta pelo autor.

5000 |— D
E
S
2
= 1000 |-
a’ B
|‘ﬂ =
© 500} —
100 1 |||.‘ [ L1110l
10 50 100 500 1000

dy(um)

Figura 2. Classificacdo de materiais particulados sob fluidizacdo por ar atmosférico a temperatura e
pressdao ambientes, definido por GELDART (1973).

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

maneira:



O grupo A é caracterizado de modo geral por materiais de pequeno didmetro, na faixa
entre 30 e 100 um e massa especifica até 1400 kg/m>. Apresentam boa fluidizagdo, normalmente

com formacao de pequenas bolhas quando alcancada a velocidade minima de formacao de bolhas.

O grupo B abrange particulas de 100 a 1000 um. A fluidizacdo tende a gerar bolhas que
coalescem ao acenderem pelo leito, fazendo com que o borbulhamento seja vigoroso. E neste

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

O grupo C é composto por particulas pequenas, abaixo de 30 um, sendo muito coesas e de
dificil fluidizagdo. As forgas interparticulas sao significativas, de modo que blocos de particulas
sejam transportados. Grande possibilidade de ocorrer formagdo de canais e caminhos

preferenciais.

Por fim, o grupo D é composto pelas maiores, acima de 1000 um, causando a formagdo de
caminhos preferenciais. A opera¢do de leitos com estas particulas se da geralmente no regime de

jorros.

Entretanto, o estudo de GELDART (1973) foi realizado apenas a temperatura e pressao
ambientes, de modo que sua classificagdio ndo pode ser livremente empregada para outras
condi¢Bes operacionais. Com o intuito de ampliar a validade desta classificacdo, YANG (2007)
realizou estudos de leitos fluidizados e apresentou uma reinterpretacdo da classificacdo original.
Este autor se baseou na hipdtese da importancia relativa dos fen6menos laminares e turbulentos
gue governam o comportamento de fluidizacdo, conforme proposto por GOOSSENS (1998). Assim,
a classificagdo estendida dos particulados foi determinada em func¢do da massa especifica relativa
entre solidos e fluidos pelo numero de Arquimedes (Ar). Deste modo, segundo o autor, é possivel
reunir num grafico materiais particulados distintos, fluidizados a diferentes temperaturas e

pressées e por fluidos com propriedades variadveis.

Estudos da dindmica da transferéncia de energia térmica em unidades de LFC sdo ainda
pouco desenvolvidos devido a sua complexidade. Segundo GLICKSMAN (1997) a transferéncia de
calor esta intimamente relacionada com a fluidodinamica do escoamento nos leitos envolvendo
processos combustivos. Cada particula que recebe energia térmica ao passar por uma reacgdo
exotérmica troca calor com o gas a sua volta, com as outras particulas, que podem estar sofrendo
reacdes semelhantes ou serem inertes e também com as paredes ou trocadores de calor utilizados
em sistemas de geracdo de energia. Isto leva a identificacdo de trés processos de transferéncia de

calor: leito-paredes, gds-particulas e particulas-particulas (MIHALIKO et al. 2004).
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2.3 Material Combustivel

O carvao é um mineral com alto teor de carbono e na maioria dos casos baixo teor de
enxofre e nitrogénio. Entretanto a composicdo fisica e quimica dos diferentes tipos de carvao
mineral apresenta grandes variacées. O carvao é formado pelo depdsito sucessivo de material
bidtico em local apropriado, apds um longo periodo de tempo sob pressdo. De modo geral, quanto
maior a profundidade e tempo depositado, maior é a concentracdo de carbono e o poder calorifico

do carvdo (SCHWEINFURTH 2004).

Neste lento processo, o material formado inicialmente é a turfa, que é considerada o
precursor do carvao. A denomina¢do do material mineral como carvdao comega com o Linhito, o
mais baixo na classificagao dos tipos de carvao mineral. Este tipo é utilizado principalmente para a
geracao de energia elétrica. Em seguida aparece a categoria Sub Betuminoso, que além da
aplicacdo para geragao de energia eléctrica também é empregado como fonte de hidrocarbonetos
aromaticos leves. O carvdao Betuminoso é empregado para geragdo de energia e vapor, sendo
também utilizado para produzir o coque para uso na industria de metalurgia. Por fim a categoria
mais elevada recebe a denominacdo de Antracito e é utilizada principalmente para aquecimento

doméstico e comercial. Um resumo da classificacdo do carvdo é ilustrado na Figura 3.

Uma vez que o carvao mineral foi um dos primeiros combustiveis sélidos descobertos pelo
homem apds a biomassa, o desenvolvimento inicial da tecnologia de queima ocorreu de forma
intensiva, porém principalmente empirica. Com o passar do tempo, a pesquisa cientifica passou a
buscar modelos fundamentais, o que gerou conhecimentos mais detalhados do processo. A
modelagem foi baseada principalmente em experimentos com particulas isoladas, de modo que os
processos fundamentais que governam o aquecimento, devolatilizacdo, pirdlise e combustdo

pudessem ser identificados.
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Figura 3. Classificacdo do carvdao mineral, adaptado de SCHWEINFURTH (2004).

De acordo com o tamanho do particulado, o processo de queima acontece de diferentes
formas. O mineral pode ser queimado sobre grades quando as particulas sdo maiores que 25 mm
de diametro, em leitos fluidizados quando seu didmetro for menor que 10 mm, em suspensao com
particulas menores que 75 um e finalmente como microparticulas de carvao seco ou em lamas

(coal water slurry) para particulas na faixa de 4 a 10 um (ANNAMALAI e RAYN, 1993).
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2.4 Simulagao Numérica com as Técnicas de Fluidodinamica Computacional

A Fluidodindmica Computacional (CFD) é o termo geral que se da a simulacdo numérica,
através da resolucdao de um conjunto de modelos matematicos, que descrevam um sistema fisico
em que haja escoamento. Todavia, fendmenos adicionais também podem ser descritos, como a
transferéncia de energia térmica, cinética de rea¢des quimicas ou mudancas de fase (ANSYS

FLUENT 2009).

A difusdo inicial desta técnica pode ser associada a industria aeroespacial na década de
1960, quando passou-se a contar com o apoio do CFD. Em pouco tempo, outras areas passaram a
investigar e aplicar esta técnica para as mais diversas situagdes fisicas. Atualmente a resolugcdo de
problemas de engenharia através da simulagdao numérica com técnicas de CFD se tornou bastante
popular, tanto no meio académico como no industrial. Grandes nimeros de publicacdes do meio
cientifico assim como a disponibilidade de softwares, de cddigo aberto ou comerciais, ajudaram na

divulgacdo e ampliagdo da base de conhecimentos gerados para CFD (MALISKA 2004).

Uma das principais vantagens recai na flexibilidade de alterar condi¢des geométricas e de
operacdo, bem como recriar situagdes em condigdes extremas, téxicas ou possivelmente danosas,
sem criar qualquer risco a pessoas ou ao meio ambiente. Por outro lado, uma das limita¢des do
CFD é o poder computacional requerido para descricdes mais complexas ou realistas de problemas
fisicos, ou sistemas muito grandes, de escala industrial. Todavia, com o crescente desenvolvimento
de processadores aliados a algoritmos cada vez mais robustos,a mecanica dos fluidos

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

A aplicagdo de CFD para casos com apenas uma fase alcangcou um nivel bastante avangado,
sendo que a maioria dos casos foram simulados com sucesso (ANDERSON 1995). Entretanto para a
descricdo de escoamentos multifasicos ainda ha grandes desafios na correta predicdo do

comportamento desta complexa categoria.

Ha duas principais formas de modelar a fase particulada em escoamentos multifasicos por
CFD. A primeira, denominada Lagrangeana, ou modelo de particulas discretas, acompanha
individualmente a trajetdria dos particulados, através de uma equacao para o balango de forgas na
particula. A interacdo entre as particulas pode ser descrita por uma forca potencial, pelo choque
dindmico ou pode ser negligenciado para casos diluidos (VAN WACHEM 2000). A outra abordagem,
denominada Euleriana, considera que o conjunto de particulas tem o comportamento de um
fluido, ndo sendo portanto necessario representar cada objeto por si sé. Esta abordagem trata a

fase particulada como um continuo, através de médias das escalas de movimento das particulas
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individuais. Entretanto modelos estatisticos complexos sdo necessarios para transcrever o
comportamento de particulas individuais para um continuo. A transcricao mais difundida é
denominada de Teoria Cinética do Escoamento Granular (KTGF), desenvolvida na década de 1980

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

A modelagem de reacdes quimicas homogéneas pode ser descrita por mecanismos simples
de reacbes diretas ou mesmo com vdrias reacdes intermedidrias. Ainda podem levar em
consideracdo a turbuléncia do escoamento. Porém, quando trabalha-se com escoamentos
multifasicos a descricdo de reagbes heterogéneas ainda é desafiadora em simulagdes numéricas
com as técnicas de CFD. A complexidade dos fen6menos envolvidos pode fazer com que
instabilidades numéricas ocorram, além do custo computacional elevar-se, fator que deve ser

sempre considerado.

Para a fase particulada ha mais uma metodologia, baseada na abordagem Lagrangeana,
gue leva em consideragdo a interagao entre as particulas. Esta metodologia denominada Discrete
Element Model (DEM) é adequada para simular o movimento de particulas em leitos densos.
Reagdes quimicas também podem ser implementadas acoplando-se DEM com informacgdes de

uma fase continua 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 trés fases para simular o escoamento reativo
de um leito fluidizado borbulhante de areia e carvdao mineral. A fase continua foi descrita através
das equacoes de Navier-Stokes e ambas as fases sélidas foram representadas através de particulas
discretas pela metodologia DEM. Como o leito é denso, a interacdo entre as particulas é um
aspecto fundamental que deve ser modelado. Dois sistemas foram estudados, o primeiro com
apenas uma particula de carvdao de 3 mm em um leito de areia de 0,5 mm e o segundo caso uma
pequena quantidade de particulas de carvdo de 1 mm no mesmo leito. O nimero total de
particulas calculadas ndo superou 7500, principalmente devido ao grande custo computacional
requerido para uma descricao tdo detalhada dos sdélidos. Na modelagem da reacdo de queima de
carvao foi considerado que a queima gera somente CO, uma vez que o leito denso inibe a oxida¢do
do CO a CO, na camada préxima a particula. Os resultados alcancados sdo bastante satisfatérios,
representando com precisdo valores de temperatura e tamanho das particulas de carvao, bem
como temperatura e composicdo dos gases de combustdo no leito estudado. Entretanto a
aplicacdo desta metodologia para sistemas maiores, como LFCs, ainda é inviavel devido ao grande

numero de trajetdrias a serem seguidas e portanto ao alto custo computacional.
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2.5 Revisao da Modelagem Matematica Aplicada a CFBCs

A revisdo apresentada a seguir contém alguns dos principais trabalhos publicados na
literatura que tiveram influéncia nesta tese. Apesar dos trabalhos ndo estarem separados por
temas, da-se uma ideia da evolucdo da modelagem e simulacdo de sistemas gas-sélido aplicada a

combustdo.

GRIFFITHS (1995) fez uma extensa revisdo sobre modelagem da combustdo de
hidrocarbonetos. O autor também descreveu as caracteristicas necessdrias dos estudos
experimentais para que as informag¢des obtidas possam fundamentar a modelagem matematica,
especialmente os modelos cinéticos. Adicionalmente foi realizado um estudo das aplicabilidades
dos métodos analiticos e dos métodos numéricos para a resolucdo de diversos problemas

envolvendo reagdes quimicas.

FORTSCH et al. (1998) analisaram a combustdo de carvdo em um reator de combustio
estagiada, modelado por uma abordagem Euler-Lagrange. Especial aten¢do foi dada a producdo de
NO, através da identificacdo das fontes geradoras deste em cada estdgio das particulas. Deste
modo, as rea¢Oes das etapas de devolatilizagdao foram divididas em duas fases, representadas por
um total de oito reagdes. A reacdo heterogénea foi considerada incompleta, sendo o mondxido de
carbono posteriormente oxidado na fase gasosa. As predicGes das simulagdes se aproximaram bem
dos dados experimentais, mostrando a importancia do modelo complexo utilizado para o balanco

de NO,.

SOTUDEH-BHAREBAAGH et al. (1998) utilizaram um modelo unidimensional para a
simulacdo de um LFC, alimentado com uma mistura de carvao e calcario. Apesar das simplificagcdes
inerentes as simulagdes deste tipo, a modelagem das rea¢des quimicas mostrou-se de interesse. As
etapas descritas dividiram-se em devolatilizacdo e subsequente reagdo homogénea dos volateis,
reacao heterogénea com o carbono restante no carvao, formacdo de NO, e absor¢do de SO,. No
gue se refere a ultima parte, o processo de captura de SO, pelo calcario ocorre em duas etapas,
sendo a primeira a calcinacdo e a segunda a sulfatacdo. A primeira etapa foi considerada
instantanea, sendo apenas a segunda modelada. Esta hipdtese foi considerada de grande
importancia para o presente trabalho, uma vez que sendo instantanea, pode-se simplificar a

modelagem do CFBC.
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ALVES et al. (2000) analisaram por meio de técnicas de CFD a aplica¢do de LFC ao processo
de FCC da industria de refino de petréleo. Um modelo de dois fluidos turbulento foi utilizado para
caracterizar o escoamento de particulas de catalisador e areia em um leito fluidizado, sob condicao
de fluidizacdo rapida. Duas geometrias e diferentes condicbes operacionais foram testadas e
validadas com boa concordancia com dados experimentais disponiveis na literatura. O trabalho
mostrou que a modelagem aplicada para o escoamento multifdsico com a KTGF para descrever as

propriedades da fase particulada conseguiu representar as caracteristicas do sistema multifasico.

VAN WACHEN (2000) investigou detalhadamente a KTGF na representacdo da
fluidodinamica da fase dispersa em LFCs. Esta tese contém uma ampla discussdo sobre as bases
tedricas, bem como uma estimulante discussao dos resultados da aplicagdao da KTGF ao caso de
interesse. Segundo o autor, a principal restricdo no projeto de reatores de LFC recai no problema
de scale-up. Isto deve-se ao fato do escoamento em leitos fluidizados serem sistemas cadticos
deterministicos. Assim sendo, o autor afirma que métodos nao lineares baseados na entropia de
Kolmogorov poderiam determinar as imprevisibilidades do sistema e assim o comportamento

fluidodinamico.

HUILIN et al. (2000) utilizaram um modelo unidimensional, permanente que incluiu a
fluidodinamica, a transferéncia de calor e as rea¢Ges de combustdo num leito fluidizado circulante.
Os autores separaram o modelo fluidodinamico em duas regides distintas, uma inferior densa e
outra superior diluida. Do mesmo modo, as reagdes também foram segregadas pelas regides.
Enquanto que na regido densa ocorre a secagem, a devolatizacao e a queima do carbono, na regiao
diluida ocorre a queima do carbono e a adsor¢ao de SO,. Os resultados foram validados para uma
planta de 35 ton/h e particulas de carvdo de 1,96 mm de didmetro médio. Apesar de o modelo
conseguir representar um reator de LFC, os autores afirmaram que mais dados sdo necessarios

para tornar o modelo mais confiavel.

COSTA (2002) desenvolveu um modelo matematico para a combustdo de carvao
pulverizado, analisando o escoamento gas-sélido em uma regido de um LFC. Grande énfase foi
dada ao mecanismo de reagdo proposto, contendo 500 reacGes e 88 espécies. O processo de
reducdo de SO, também foi estudado, tendo sido ainda determinada a influéncia da dgua neste. Os
resultados obtidos pelo autor foram validados para devolatilizacdo, consumo global de massa,
temperatura da particula, extensdo da calcinacdo e sulfatacdo e para a composicdo dos gases
efluentes. Pontos de injecdo de agua também foram incluidos, buscando favorecer o percentual de

captura de SO,.
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LOEFFLER et al. (2002) investigaram experimentalmente a oxidacdo do CO em leitos
fluidizados. Os parametros avaliados foram: temperatura, razdo ar-combustivel, concentracdo de
CO na entrada, relacdo H/C, didmetro e fracdo volumétrica das particulas. Os autores afirmaram
gue a temperatura, a relacdo ar-combustivel e o didametro das particulas foram os parametros que
mais influenciaram nos resultados. Este uUltimo parametro influenciou de forma inversamente

proporcional na oxidacdo de CO, para a faixa de particulas estudadas, de 250 a 1500 um.

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 caracteristicas fluidodinamicas
do escoamento gas particulado e a cinética de regeneragdo do catalisador pela queima do coque e
um modelo tridimensional que contemplou apenas a fluidodinamica do escoamento monofasico
em uma geometria industrial. O processo de regeneracao de catalisador FCC tem similaridades
com o processo de queima de carvao mineral. A abordagem de dois fluidos foi utilizada pelo autor
para descrever ambas as fases. A rea¢do de queima de coque foi representada por uma equagao
cinética do tipo Arrhenius para a oxidacdo do carbono a CO e CO, sendo um relagdo

estequiométrica empregada para a determinagdo da razdo entre os produtos formados.

LI et al. (2003) realizaram um estudo tridimensional em CFD, através da abordagem
multifdsica com o modelo Euleriano-Euleriano para a combustdo de carvao. A preocupagao dos
autores foi prever a formacdo de NO,, de modo que algumas caracteristicas especiais foram
adotadas na simulac¢do, tais como: uma versdo do modelo de turbuléncia k-épsilon-kp modificado
e um modelo de segunda ordem de momento para as taxas de reacdo. Segundo os autores, o
modelo de turbuléncia modificado foi necessario devido a caracteristica essencialmente
anisotrépica do escoamento, o que o modelo k-épsilon regular ndo descreve adequadamente.
Também foram apresentados dados cinéticos da reacdo de oxidacdo do carbono com oxigénio,

para cada reacdo individualmente, ao invés de acopladas.

SHENG et al. (2004) utilizaram o pacote computacional Ansys Fluent para simular a queima
de carvdo. A abordagem Euleriana-Lagrangeana descreveu as fases gas e particulada
respectivamente, enquanto a turbuléncia foi descrita através do modelo k-épsilon. As reacdes
foram representadas através do modelo Probability Distribution Function (PDF). Os autores
concluiram que, apesar dos resultados sobrestimarem as reacGes de queima, técnicas de CFD

predisseram corretamente outros comportamentos do caso estudado.
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WENDT (2004) realizou um estudo experimental e tedrico da ignicdo de uma particula de
carvao mineral, como fun¢do da forma e tamanho. Um modelo unidimensional, baseado no
trabalho de DU e ANNAMALAI (1994), foi desenvolvido considerando também os fenGmenos de
transferéncia de massa e calor no interior da particula. Os resultados encontrados foram
condizentes com os experimentos, sendo as diferencas atribuidas a incertezas na estrutura das
amostras. Experimentos em microgravidade foram conduzidos com a finalidade de encontrar uma
relacdo entre a forma da particula e o processo de ignicdo. Os resultados destes experimentos

mostraram que nao ha dependéncia em relagao a forma.

ZHOU et al. (2004b) deram sequéncia ao estudo fluidodindmico e analisaram a combustdo
de carvdo mineral via simulagdo CFD através da abordagem Euleriana-Lagrangiana num leito
fluidizado borbulhante. O modelo de turbuléncia LES foi adotado para a fase continua. Um
conjunto de rea¢cdes homogéneas e heterogéneas descreveu a cinética de queima de carvao. Foi
determinado que a contribuicdo de transferéncia de calor por colisGes é baixa, menor que 5% do

total transferido.

BENIM et al. (2005) reproduziram o comportamento hidrodindmico de uma escala
laboratorial de um separador de carvao pulverizado, através da abordagem Euleriana-Lagrangena.
Os autores estudaram a influéncia dos modelos de turbuléncia para as particulas, bem como o
numero de correntes de particulas injetadas no dominio. Devido a forma operacional, no reator
havia duas saidas para os sélidos. A razdo do fluxo massico obtida numericamente entre elas foi
validada por dados experimentais. Para as condi¢gdes operacionais do sistema, foi determinado que
a influéncia das particulas sobre o gds é desprezivel. Do mesmo modo, a inclusdo de um modelo de
turbuléncia para as particulas ndo mostrou diferencas significativas no que diz respeito a

caracteristica divisoria do escoamento.

MILIOLI e MILIOLI (2006) estudaram a dessulfuracdo de um gas com calcdrio em um
sistema CFB por meio de técnicas de CFD. Os autores utilizaram a abordagem Euleriana-Euleriana
para a descricdo da fluidodinamica do escoamento. Nas simula¢des, o leito fluidizado foi
considerado como o dominio do estudo, inicialmente através de uma simulagdo em estado
estaciondrio que serviu como condicdo inicial a simulacdo transiente, da qual os resultados finais
foram obtidos. A reacdo de calcinacdo também foi contemplada através de uma cinética que
obedecia a equacdo de Arrhenius. O tempo de residéncia da fase sélida foi o parametro chave na

taxa de adsor¢do de SO,, cuja predicdo ficou abaixo dos valores esperados. Os autores também
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indicaram que a representacao rigorosa da fluidodinamica deve ser observada para que resultados

aproximem-se do comportamento encontrado experimentalmente.

FILKOSKI et al. (2007) estudaram a queima do carvdo pela abordagem Euleriana-
Lagrangeana. Foram utilizados dois softwares, um desenvolvido pelo préprio grupo de pesquisa e
outro comercial. Simulagées tridimensionais transientes, representando a turbuléncia através do
modelo k-épsilon, com reagdes de combustdo modeladas de acordo com a abordagem PDF foram
realizadas. A radiacdo também foi considerada através do modelo simplificado P-N, conhecido
como P-1. Os resultados, quando comparados com dados experimentais mostraram-se bastante
satisfatérios, prevendo corretamente os perfis de temperatura no equipamento. Houve variagdes
entre os softwares utilizados, porém a opinidao dos pesquisadores foi favoravel a utiliza¢do do

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

ASOTANI et al. (2007) estudaram a combustdo de carvdo pulverizado, processo cujo
diametro das particulas é menor que aquelas usadas em CFBs. O foco do trabalho foi a igni¢do do
carvao, ou seja, na importancia da ordem dada a modelagem dos processos de devolatilizagao e de
combustdo. A maioria dos trabalhos apresentados na literatura considera que estas etapas sdo
sequenciais, primeiramente ocorre a devolatilizacdo e posteriormente a reagdo heterogénea do
carvao, aqui considerada incompleta. Entretanto esta abordagem faz com que a igni¢cdo do carvao
seja atrasada para os casos em que estas etapas se sobrepGem, como no estudo de carvdo
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 predi¢Ges

de temperatura e composi¢do de gases de saida.

MITCHELL et al. (2007) desenvolveram um modelo para predizer as variagGes fisicas em
particulas de carvdo em processo de queima. O modelo busca prever a taxa de reacdo,
temperatura, diametro, densidade e area superficial durante todo o histdrico da particula.
Entretanto apenas uma Unica particula foi analisada, através de simulagdo numérica direta, ndo
sendo levado em conta o equipamento como um todo. Estes estudos foram considerados
fundamentais para a obten¢do de conhecimento sobre o comportamento dos modelos
matematicos aplicados a sistemas particulados reativos, porém a transferéncia direta para
simulacdes que também contemplem o escoamento multifasico completo ainda ndo se mostraram
vidveis. Dos resultados obtidos pelos autores, notou-se que parametros que geralmente sdo
considerados constantes nas simulagdes que utilizam CFD tém na verdade um comportamento ndo

linear durante o processo de queima das particulas, como acontece por exemplo com o parametro
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que relaciona a variacdo da massa especifica em conjunto com o didmetro devido a perda de

massa do carvao.

SYRED et al. (2007) confrontou um importante aspecto da modelagem da queima de
carvdao mineral mas que geralmente é desconsiderado, o fracionamento e quebra das particulas
em leitos fluidizados. E conhecido que a distribuicdo inicial de tamanhos de particulas, pardmetro
determinado nos estudos de combustdo, ndo se mantém ao longo do processo de queima. A
fragmentacdo pode ocorrer principalmente devido a fatores como tensdes térmicas, pressdes
localizadas devido a devolatilizagdo ou ainda devido ao processo oxidativo que causa erosdo a
estrutura sdlida, deixando-a fragil. Embora os mecanismos de quebra sejam conhecidos, um
modelo geral ndo foi desenvolvido devido as grandes incertezas envolvidas no processo real, bem
como a variagdes entre os diferentes tipos de carvao 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 simplificagdes, devidas tanto as limitagdes do software como ao tempo
computacional necessdrio. Os autores ressaltam a dificuldade de implementar tal modelo e de
validd-lo, uma vez que existem poucos dados experimentais de distribuicdo de diametros das
particulas de carvdao ao longo do processo de combustdo. Mesmo assim, os resultados de
composicdo de gases e temperatura obtidos foram favoraveis, mostrando que o modelo foi

vantajoso para os sistemas estudados.

PALLARES e JHONSSON (2008) estudaram um modelo semi-empirico para mistura de
diferentes tipos de materiais combustiveis. O foco do trabalho também foi colocado sobre a
modelagem do processo de queima, com as etapas de evapora¢do da umidade, devolatilizacdo e
combustdo heterogénea do carbono presente na particula. Neste trabalho a fragmentacdo do
sélido combustivel também foi investigada, porém determinada através de uma taxa fixa, baseada
em estudos de outros autores. O tamanho médio das particulas usadas foi de 8 mm, maiores do

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

PAPADIKIS et al. (2008) apresentaram um dos Unicos trabalhos em CFD encontrados que
utiliza-se da abordagem Euler-Euler-Lagrange para um sistema gas-sélido, no qual o sélido é
decomposto em um fluido Euleriano e uma particula 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 particula discreta, dependendo da fragdo volumétrica do fluido ao

seu redor. Para simplificar o problema, os autores utilizaram apenas uma particula Lagrangeana,
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cujo movimento no leito foi monitorado. As simulacdes mostraram que a particula permaneceu
durante todo o tempo no leito de areia, nunca subindo até a regido diluida do escoamento. Além
do arraste, a massa virtual também foi considerada, porém com a forca de arraste sendo indicada

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

DAS et al. (2008) realizaram um estudo experimental de perfil axial de concentracdo de
solidos ao longo de um leito fluidizado de LFC com diferentes sélidos. Particulas de catalisador de
FCC, carvao, areia e minério de ferro foram fluidizadas individualmente e misturadas. A influéncia
do didametro das particulas, da densidade, da taxa de recirculagdo de sdlidos e da velocidade
superficial do gas sobre o perfil de concentra¢do de solidos foram estudados. Para as condig¢bes
operacionais utilizadas, foram encontrados os perfis classicos que dividem o leito fluidizado em um

fundo denso e uma regiao diluida.

HIGUERA (2008) procedeu com um estudo da influéncia do tamanho das particulas e da
velocidade do escoamento da fase gasosa sobre a combustdo de carvdo mineral. Apesar do autor
calcular apenas uma particula, os resultados obtidos indicam que a taxa da reagdo aumenta com a
velocidade da particula enquanto que a temperatura da particula permanece independente do
tamanho e da velocidade, sendo apenas fun¢do da temperatura do gas e da concentracdo de
oxigénio. Também foi concluido que o coeficiente de arraste ndo sofre influéncia pela presenca de
uma chama produzida pela camada de CO ao redor da particula. A maior concentragao de CO, ao
redor das particulas apresenta apenas importancia a altas temperaturas (acima de 1300 K),
guando a reacdo endotérmica de gaseificacdo ocorre. A temperatura minima para esta reacdo

ocorrer diminui quando o tamanho da particula aumenta.

WANG et al. (2009) trabalharam num leito fluidizado para modelar a gaseificacdo de
carvao. A abordagem Euleriana para ambas as fases foi utilizada, sendo que a fase gas foi descrita
pelo modelo de turbuléncia k-épsilon, ao passo que a fase particulada foi modelada através da
Teoria Cinética do Escoamento Granular. As reacées homogéneas e heterogéneas de pirdlise e
combustdo foram consideradas, sendo descritas através do modelo hibrido Arrhenius-Eddy
Dissipation, o qual calcula a taxa de reacdo sendo limitada conjuntamente pela cinética e pela
mistura dos reagentes. A composicdo de saida dos gases de combustdo calculados foi comparada

com valores experimentais, mostrando boa concordancia com estes.

PELTOLA (2009) estudou a dinamica das particulas ndo reativas em uma unidade LFC
piloto. Estes estudos envolveram a descricdo experimental baseada em medi¢des por imagens

como fonte detalhada de dados para a validacdo de simulaces através de CFD do leito. O autor
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apresentou uma descricdao detalhada da metodologia experimental empregada, apontando os
pontos fortes e fracos da mesma. O cddigo aberto OPENFOAM foi utilizado para descrever o
escoamento gds-sdlido através da abordagem de dois fluidos. Entretanto o leito experimental foi
desenvolvido visando a simulacdo bidimensional do escoamento. Modifica¢cdes foram propostas ao
solver para torna-lo mais eficiente e condizente com os fenémenos fisicos, porém os resultados

ainda apresentaram diferengas com os valores medidos.

STURM et al. (2010) estudaram o escoamento em sistemas de transporte pneumatico
denso. A abordagem utilizada baseou-se no acoplamento entre as metodologias CFD para a fase
fluida e DEM para a fase sdlida. Deste modo foi possivel para os autores simularem as
caracteristicas da fase sélida através da abordagem Lagrangeana levando em consideragao as
interagdes particula-particula ainda em conjunto com o escoamento do gas. Estes sistemas sdo
computacionalmente intensivos, de modo que o numero de particulas simuladas deve ser
coerente. Assim sendo, os autores se valeram de algumas simplificacgdes, como adoc¢do de
condi¢Bes de contorno periddicas para realizar um estudo de um duto de escala industrial. O
diametro das particulas estudadas foi relativamente grande, de 3,0 mm e 0,5 mm. Bons resultados
foram alcangados, para perda de carga, fracdo de vazio e velocidade do leito. Detalhes na descricdo
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-empirico tridimensional. Tanto a fluidodinamica quanto as rea¢Ges de queima de
carvao e outros combustiveis foram estudadas. O modelo previu concentracdo de sdlidos,
composicdo do gds e temperaturas de forma bastante satisfatéria, mostrando a importancia da

modelagem das reac6es homogéneas e heterogéneas para o balanco energético.

WANG et al. (2010b) realizaram um trabalho experimental para melhor entender a
fluidodindmica de um escoamento multifasico em um leito fluidizado de um LFC. As condicbes
operacionais utilizadas pelos autores se aproximam muito com o trabalho de RAMIREZ-BEHAINNE
(2009), mostrando dados adicionais da fase particulada. Os autores também realizaram simula¢Ges
com o modelo de arraste Energy Minimization Multi-Scale (EMMS) através do software MFIX. As
simulagdes foram realizadas para duas configuracGes geométricas de saida, uma suave e outra
abrupta, sendo que para a ultima uma maior concentracdo de sdélidos no topo do leito fluidizado
foi encontrada, confirmando resultados encontrados por JIN et al. (1988) para leitos fluidizados

rapidos.
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BERMUDEZ et al. (2011) modelaram o processo de gaseificacdo de carvio mineral através
de uma abordagem Lagrangeana para as particulas. Para o carvdao com alto teor de cinzas
estudado, um modelo que considera apenas a variacao da temperatura e massa especifica de cada
particula foi adotado. Os autores também consideraram as particulas como permanecendo
esféricas, com diametro e massa especifica das cinzas constantes. Esta hipétese somente é valida
para carvoes desta natureza. Como na maioria das simulacdes Lagrangeanas, a condutividade
térmica do sdlido foi considerada alto o suficiente para ndo haver gradientes internos de
temperatura, de modo que as taxas de evapora¢do de umidade e devolatiliza¢do sao uniformes em
cada particula. Os autores propuseram uma modelagem alternativa para a descri¢gdo no processo
de gaseificacdo e combustdo, tirando a énfase dos parametros cinéticos, que ndo sdo bem
conhecidos. Esta abordagem, apesar de ser baseada em experimentos de laboratério e ndo em

uma unidade piloto ou industrial, foi validada com sucesso.

GHAREBAGHI et al. (2011) realizaram simulagdes CFD da combustdo de carvao pulverizado
através da abordagem Euleriana-Lagrangiana. Especial atenc¢do foi dada para a modelagem da
turbuléncia na fase continua, tendo sido utilizado o modelo LES. Apesar do maior detalhamento do
fenémeno da turbuléncia e da predicdao da chama, os resultados para temperatura encontrados
foram similares aos obtidos com modelos RANS. Ja para modelar o processo de queima das
particulas de carvdo, modelos convencionais de devolatilizagdo e combustdo do coque foram
utilizados. Segundo os autores, uma andlise mais detalhada dos sub-modelos empregados deve ser

realizada para predi¢Ges mais precisas.

LOPES et al. (2011) estudaram através de CFD o comportamento de um leito fluidizado de
FCC, cujo material sdlido classifica-se no grupo A de GELDART (1973). Além do estudo da
fluidodindmica do escoamento em geometria complexa, reacdes de craqueamento de odleos
pesados em fracGes leves foram consideradas. As reagdes homogéneas foram representadas por
equacdes cinéticas do tipo Arrhenius, ndo para os componentes individuais da mistura, mas sim
pelo agrupamento destes em conjuntos representados por propriedades fisicas e quimicas médias.
Também foi aplicada uma abordagem trifasica, considerando o sistema Euleriano-Euleriano-
Lagrangeano, onde esta Ultima fase representou a alimentacdo de éleos pesados que rapidamente
se vaporizam. Deste modo, as particulas Lagrangeanas sdo calculadas apenas numa pequena
regido do dominio de controle, sendo logo transferidas para a fase continua. Deste modo, bons

resultados foram alcangados para a conversado dos grupos de componentes.
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ZHOU et al. (2011) investigaram a modelagem e simulagdo por CFD de emissGes de gases
poluentes como o NO, e o SO, em leitos fluidizados circulantes alimentados com carvao. A
abordagem de dois fluidos foi utilizada para um leito fluidizado bidimensional. Uma condicdo de
contorno de temperatura constante foi utilizada para as paredes, porém foram adicionados termos
fontes para corrigir a curvatura para uma representacao 2D plana. Cinéticas da literatura foram
utilizadas para a representacdo dos compostos nitrogenados. A adicdo de calcario também foi

estudada, sendo determinada sua influéncia sobre a concentragdo final de SO,.

HASHIMOTO et al. (2012) desenvolveram um novo modelo para representar a
devolatilizagdo do carvdo mineral, denominado processo de devolatilizagdo tabulado. Nesta
proposta, uma base de dados foi montada incluindo histdricos de temperatura e parametros de
devolatilizagdo, que foram entdo empregados a cada passo de tempo numa simulagdo transiente
em CFD. Os resultados mostraram que houve diferenca entre os modelos convencionais e o

modelo proposto, que apresentou maior grau de precisdo na validagdo com dados experimentais.

CHANG et al. (2012) estudaram a transferéncia térmica em um leito fluidizado turbulento
denso. Em especial, foi modelada a transferéncia de calor entre as particulas de classes distintas.
SimulagGes Euleriana-(n)Euleriana foram realizadas com o modelo proposto. Os autores
concluiram que a transferéncia térmica particula-particula em relacdo a transferéncia gas-particula
ficou na faixa de 1,27% a 3,09% confirmando a simplificagdo adotada por outros trabalhos que

consideram este fenOmeno desprezivel.

Com esta revisdo buscou-se conhecer o caminho ja trilhado por outros pesquisadores e
identificar as lacunas pouco estudadas que pudessem ser melhor investigadas neste trabalho. O
gue se encontrou foram trabalhos com variadas abordagens para a representacdo do processo de
gueima de carvdao em leitos fluidizados, cada qual com suas hipdteses simplificadoras e que
levaram a resultados mais ou menos promissores. Neste contexto, foram verificados poucos
trabalhos que levam em conta mais de uma fase sélida na simulacdo numérica pelas técnicas de

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

No ambito da fluidodinamica computacional sdo utilizadas equacdes de transporte, de
carater genérico, para descrever a acao das forcas motrizes que buscam restaurar o equilibrio do
sistema. Além destas, sdo utilizadas equacbes constitutivas, geralmente de base empirica,
adicionadas a modelagem para o fechamento das lacunas dos modelos tedricos. Neste capitulo sdo
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
fendbmenos fisicos e quimicos envolvidos no processo de queima de carvdo mineral em leito

fluidizado rapido.
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3.1 Unidade Experimental

A unidade experimental para queima de carvao mineral instalada no Laboratério de
Processos Térmicos e Engenharia Ambiental (ProTEA) da Faculdade de Engenharia Mecanica da
UNICAMP foi utilizada como base para este estudo numérico. Esta unidade foi projetada para
operar no regime de leito fluidizado circulante. A operacdo da unidade e obtencdo 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.
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Figura 4. Esquema da unidade de combustdo de carvao, 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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forma-se o leito fluidizado e onde as particulas de carvao sdo alimentadas através de uma rosca
sem-fim. Ar pré-aquecido é fornecido na base do leito fluidizado por um compressor do tipo roots.
Na saida do leito fluidizado hd um ciclone tangencial, que separa e despeja os sdélidos, conduzindo-
0s por um standpipe. Estes se acumulam na base, formando um leito denso, o que forga as
particulas a entrarem novamente no leito fluidizado, passando por uma valvula do tipo L.
Medidores de temperatura e pressao foram instalados ao longo do leito fluidizado e em outros
pontos de interesse no sistema. Também foram coletados dados de concentra¢do de componentes
da fase gasosa na saida da chaminé. Todo o circuito foi fabricado em ago inoxidavel AlSI 310 e foi
isolado termicamente por manta ceramica, restringindo as perdas térmicas a valores aceitdveis.

Ainda, o particulado fino que escapa do sistema é coletado por um filtro mangas.

3.2 Caracterizagao dos Materiais

Trés materiais granulares distintos sdo alimentados no sistema: areia do tipo quartzosa que
é um material inerte necessdrio para a estabilidade térmica e dinamica do sistema, calcario tipo
dolomitico, como absorvente de SO,, além do carvdo mineral, o combustivel de interesse deste

estudo.

A Tabela 2 mostra as propriedades da areia industrial quartzosa. O principal objetivo em
alimentar a areia ainda na fase de pré-aquecimento é promover a uniformidade térmica do
circuito, evitando zonas frias que possam dificultar a ignicdo do carvao. Também insere-se maior
massa deste material frente ao combustivel, com o intuito de promover o correto balanco de
pressao no sistema e fluxo de particulas, obrigando estas a descerem pelo standpipe e retornarem

ao leito fluidizado sem qualquer equipamento mecanico movel.

Tabela 2. Propriedades fisicas do material inerte, areia quartzosa, segundo RAMIREZ-BEHAINNE
(2007).

Massa especifica, p 2680 kg/m’
Calor especifico, Cp 830 J/kg.K
Diametro médio de Sauter, d 353 um
Classificacdo de Geldart Grupo B
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A areia utilizada pertence ao grupo B da classificacdo de GELDART (1973). Apesar desta
classificacdo de fluidizacdo para sélidos ter sido obtida a temperaturas ambientes, YANG (2006) a
revisou para temperaturas mais elevadas e prop0s uma classificacdo corrigida. Mesmo nesta nova

classificagdo, verificou-se que as particulas de areia permanecem no grupo B.

O material absorvente de SO,, a dolomita, é composto ndo apenas de carbonato de célcio,
mas também de carbonato de magnésio. A absor¢do do didxido de enxofre é devida apenas ao
calcio, de modo que o teor deste elemento havia sido utilizado nos balangos que determinaram a
quantidade a ser alimentada no sistema misturada ao carvdo. A Tabela 3 mostra as propriedades

fisicas e quimicas da dolomita.

Tabela 3. Propriedades fisicas e andlise elementar do material absorvente, dolomita, segundo
RAMIREZ-BEHAINNE (2007).

Massa especifica, p 1203 kg/m’
Diametro médio de Sauter, d 111 pum
Classificagao de Geldart Grupo A

Composicao elementar em massa:
Calcio 0,17

Magnésio 0,081

Por outro lado, o material combustivel escolhido foi o carvdo mineral oriundo de Criciima
em Santa Catarina. Este carvao é considerado de baixa qualidade, uma vez que apresenta baixo
teor de carbono e alto teor de cinzas. A composi¢cdo quimica do carvdo foi determinada através de
uma andlise elementar, enquanto uma andlise imediata forneceu informacgdes sobre os grupos de

materiais e o poder calorifico liberado pela queima do mesmo, conforme Tabela 4.
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Tabela 4. Propriedades fisicas, andlise elementar e andlise imediata do material combustivel,
carvao mineral.

Massa especifica, o 1586 kg/m’
Diametro médio de Sauter, d 431 pm
Classificagao de Geldart Grupo B

o oo #,
Composicao elementar em massa™*:

Carbono 0,8081
Hidrogénio 0,0548
Oxigénio 0,0859
Nitrogénio 0,0183
Enxofre 0,0329

Composicao imediata em massa:

Carbono fixo* 0,3586
Material volatil* 0,2470
Cinzas* 0,3944
Umidade 0,0062
Poder Calorifico Inferior 19.580 kJ/kg

* Livre de cinzas, * Base seca

As andlises elementares e imediatas deste carvdao haviam sido determinadas por MORITA
(2009), baseado em analises realizadas pelo Instituto de Quimica e pelo Laboratério Didatico da
Faculdade de Engenharia Mecanica, ambos da Universidade Estadual de Campinas bem como
pelas analises realizadas pelo CIENTEC do Rio Grande do Sul em relatério de ensaio numero

7308/18686 de 2003. O Poder Calorifico Inferior foi obtido por RAMIREZ-BEHAINNE (2007).

A distribuicdo granulométrica dos materiais sélidos é apresentada de forma resumida na
Figura 5. A areia apresenta a menor faixa de distribuicdo, sendo um material de tamanho
uniforme, enquanto o carvao e a dolomita apresentam uma distribuicdo mais ampla. Ainda assim,

o didametro médio de Sauter da areia e carvao sdao mais proximos e maiores aos da dolomita.
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Figura 5. Distribuicdo granulométrica do carvao mineral, areia e dolomita, conforme dados de
RAMIREZ-BEHAINNE (2007).

3.3 Modelagem Matematica

Inicialmente foi definido que o volume de controle a ser aplicado ao sistema de CFBC
deveria restringir-se somente ao leito fluidizado, uma vez que a simulagdo numérica detalhada de
todo o loop exigiria um tempo computacional inviavelmente elevado, devido principalmente a
presenca do ciclone, cujo escoamento rotacional requer modelos mais avancados de turbuléncia
(DIAS et al. 2008). O standpipe e a valvula-L também apresentam seus desafios, uma vez que estes
operam com leitos densos, o que acarretaria inclusdo de modelos complementares para colisdao
entre particulas de sdélidos no caso da descricdo discreta da fase particulada, tornando
possivelmente necessaria a inclusdo da metodologia DEM (SIMSEK et al. 2012), também muito

custosa computacionalmente.

Apds determinado o objeto de estudo, partiu-se para a busca da melhor forma para
reproduzir os fendmenos fisicos associados ao escoamento multifasico reativo a altas
temperaturas, inerentes a operagdo do LFC para queima de carvdo mineral. Deste modo, este
estudo foi dividido em duas etapas. Numa primeira fase, foi buscada a representagdo apenas do
escoamento multifasico a altas temperaturas, sem no entanto considerar os fendmenos de
transferéncia de massa entre as fases e o transporte de espécies quimicas. Esta etapa foi validada
com dados experimentais obtidos do trabalho de RAMIREZ-BEHAINNE (2007) na fase de pré-

combustdo, ou seja, com o conjunto inertes e gases circulando a temperaturas em torno de 673 K.
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Uma vez escolhida a modelagem da fluidodinamica, procedeu-se a determina¢do do modo
como seria incluido o carvao mineral e de qual forma seriam introduzidas as reacdes homogéneas
e heterogéneas 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 combustdo. O grande desafio da presente pesquisa consistiu na passagem da primeira
para a segunda etapa, uma vez que a complexidade dos fenébmenos 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 condi¢cdes de operagdo e da modelagem matematica e

numérica para cada caso sao apresentados a seguir.

3.3.1 Caso 1: Modelagem Sem Reag¢do Quimica

A abordagem denominada de modelo de dois fluidos (Euleriano-Euleriano) foi utilizada
para representar o escoamento multifasico neste estudo sem reagdes quimicas. Simulagdes por
técnicas de CFD permitem que o escoamento em qualquer geometria possa ser estudado. Para
gue as equagles possam ser discretizadas espacialmente através do Método dos Volumes Finitos
(MVF), torna-se necessdario desenhar uma malha numérica para a geometria proposta. Em cada
volume de controle da malha gerada as equac¢bes de transporte de massa, quantidade de
movimento e energia devem ser integradas. Equac¢des adicionais especificas para o tipo de
escoamento estudado, chamadas de equagdes constitutivas, sdo acrescentadas a modelagem do
problema. Para o sistema proposto de um leito fluidizado circulante, no qual escoam gds e sdélidos
particulados, modelos de turbuléncia, propriedades da fase particulada bem como troca de calor

entre as fases foram agregadas a modelagem matematica do caso.

O equacionamento matemadtico do escoamento estudado é apenas apresentado, uma vez
gue todos os modelos utilizados estdo disponiveis na literatura. Para uma discussdo mais
aprofundada sobre o desenvolvimento e tratamento das equagdes sugere-se os trabalhos de

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

A equacdo da continuidade para uma fase i, que pode ser tanto gas com sélido, é dada pela

Equacdo (1) abaixo:
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E(Eipi)-FV'(EipiUi):O (1)

Onde € é afragdo volumétrica, p é a massa especifica, t é otempo e § é o vetor velocidade.

A equacdo da quantidade de movimento para a fase gas é expressa pelo balanco de forcas

aplicado a um volume de controle, que na forma diferencial pode ser expresso pela Equagdo (2).
0 - I - . om—
E(Sgngg)-FV '(EgnggUg) = —Egv Pg +V Tg + EgpPgg + Bgs(Us —Ug) (2)

Onde g é o vetor da forca da gravidade, p é a pressdo e B5: é o termo de transferéncia de

guantidade de movimento entre as fases, para um caso multifasico.

A massa especifica do gas é funcdo da composicdo do gds, além da temperatura e pressao.
Como as condi¢Bes de operacdo que serdo estudadas encaixam-se numa regido de pressdes
moderadas e temperaturas moderadas a elevadas, a equacao de gas ideal é utilizada para prever
esta caracteristica como uma média da propriedade de cada componente puro da fase gasosa,

conforme Equacdo (3).

1 RTOVY G
ps P M

Ja o tensor tensdo da equacdo de quantidade de movimento para um fluido Newtoniano é

dado pela Equacao (4).

—

Tg ZEQHg((VUg +NUg)T)—§NUg)7) (4)
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Onde p é a viscosidade dinamica do fluido. Esta viscosidade é fun¢do da temperatura e é

determinada a partir da correlacdo empirica de Sutherland (SUTHERLAND e MAASS, 1932). Os

autores utilizaram-se de dados até 550 K para obter esta correlagao, Equagao (5).

3
_CiT? (5)
T+C:2

Ug

sendo que para ar C; = 1,458.10° kg/m.s.K** e C, = 110,4 K.

Entretanto estudos posteriores expandiram os dados da faixa de temperatura e novas

correlagGes foram propostas, como por exemplo por LO et al. (1966), Equacao (6).

5

pg =C1(C2T—C3)° (6)

onde C;, C; e C3 sdo constantes cujos valores sao 4,38.10’2, 1,01.10’3 e 9,3.10’2 respectivamente. A

viscosidade é obtida em centiPoises e temperatura em Kelvin por esta correlagado.

Ainda assim, valores muito préximos sdo obtidos a altas temperatura pela correlagcdo
proposta por Sutherland, Figura 6, de modo que esta foi utilizada para prever o comportamento da

viscosidade do fluido gasoso.
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Figura 6. Comparagdo das correlagdes de Sutherland e Lo et al. para a viscosidade em fungao da
temperatura.

Ja para a fase sdlida, a Equacgdo (7) expressa o balanco de quantidade de movimento.

%(Espsl_js) +V ‘(fspsUst) =V 7_:5 + Sspsg +6£(Ug —Ds) (7)

A descricdo do tensor tensdo Ts , apresentado na Equacgdo (8), necessita de equagbes de
fechamento para ser computado. Quando colisGes entre particulas dominam o escoamento, uma
analogia com a teoria cinética dos gases pode ser utilizada. Deste modo, a Teoria Cinética do
Escoamento Granular (KTGF), que fornece equagdes constitutivas para a viscosidade e a pressao da
fase soélida é aplicada. Varios autores desenvolveram modelos dentro desta teoria, sendo que os

utilizados neste trabalho sdo apresentados com mais detalhes nas Equagdes (9) a (16).

fs:(_ps +A5V~US)T+HS((VUS+NUS)T) %NUS)T) (8)
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Onde As, a viscosidade da fase sélida devido a colisbes de particulas e Us, a viscosidade dindmica

da fase sdlida, sdo dadas pelas Equacdes (9) e (10) propostas por LUN et al. (1984) e GIDASPOW

(1994) respectivamente.

As :igszpsdsgo(l‘f‘E)\/E (9)
3 n

Espsds A/ o

4 9\
s =—&sPsdsgo(1+e) — +
Hs =P go( )(n) 6(3—¢)

[1+§(1+e)(3e—1)ssgo] (10)

O coeficiente de restituicdo, e, € uma medida da energia dissipada pela colisdo entre
particulas da mesma fase. O valor de 0,9 foi utilizado, conforme estudo de JIRADILOK et al. (2006).
Na modelagem da viscosidade da fase dispersa, a temperatura granular, &, é o termo relacionado

com as flutuagBes da energia cinética turbulenta da particula, conforme Equagdo (11).
1 .

O ==us’ (11)
3

Realizando um balango para a temperatura granular, chega-se a Equac¢do de transporte

(12).

%(%(espsﬁ)wLV'(espsUsﬂ)j = (—psl +Ts):Vis +V - (ksV ) —yo + @gs (12)

O primeiro termo do lado direito representa a geracao de energia pelo tensor tensao da
fase sodlida, o segundo termo a difusdo de energia, o terceiro termo a dissipacdo por colisdo
particula-particula de energia e o ultimo termo a dissipacdo ou producdo de temperatura granular
causada pela influéncia da fase gasosa sobre as particulas. Entretanto, conforme apontado por
VAN WACHEN (2000), é comum simplificar o balango para uma expressao algébrica, Equagdo (13),
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desconsiderando os termos convectivos e difusivos da Equacdo (12), uma vez que os termos de

dissipacao e producao sao dominantes nas regides densas do escoamento.
0=(—p57+ﬁ):Vﬁs—yﬂ (13)

Ha ainda o termo da funcdo de distribuicdo radial, go, relacionado ao empacotamento

maximo do sdélido em questdo. Para particulas em leitos fluidizados, o valor de 0,63 é adotado para
o0 empacotamento maximo, conforme ANSYS FLUENT (2009), e a fungdo proposta por OGAWA et

al. (1980) é aplicada para a determinacgao da distribui¢ao radial.

-1

%
go = 1—( £ j3 (14)

E's,max

Por outro lado, o termo para descrever a pressao da fase sélida, ps , é dado pela soma da
pressao devido a contribuicdo cinética e a colisional, pf“ Equacdo (15) segundo LUN et al. (1984),

e pela pressdo em escoamentos densos, psf , Equagdo (16) por JOHNSON e JACKSON (1987).

Pt = pses[1+ 2(1+e)esgo | O (15)

Es — Es,min n
(Es,max - Es)p

Onde as constantes Fr = 0,05, n =2, p = 3 e &s,min= 0,55 conforme sugerido por VAN WACHEN
(2000).

Um aspecto de fundamental importancia para a modelagem de escoamentos multifasicos
€ o0 termo que representa a interagdo entre as fases. Bgs pode ser decomposto em mais termos,

cada qual com sua contribuicdo. Para escoamentos gas-solido as forcas de arraste, empuxo, massa
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virtual, forgas de Brownman e de Saftman, além da termoforese podem ocorrer. Entretanto, dentre
as forgas atuantes sobre os sdlidos, apenas a gravidade e o arraste contribuem significativamente
para particulas dos grupos A e B de Geldart operadas em leitos fluidizados (PROSPERETTI e
TRYGGVASON, 2007), de modo que apenas o arraste é considerado no termo de interagdo entre as

fases.

Trabalhos anteriores em leitos fluidizados (BASTOS et al. 2008, HODAPP 2009) também se
preocuparam em modelar o balango de forgas interfasicas, tendo sido considerada somente a forga
de arraste. Vérias propostas de correlacdes estdo disponiveis na literatura, algumas baseadas em
dados empiricos, outras apenas em dados simulados. Uma das mais difundidas é a proposta por
GIDASPOW (1994), também utilizada neste trabalho, a qual utiliza a correlagdo de Ergun para
regides densas e a correlagdo de Wen e Yu para locais com baixa concentracao de sdélidos. Deste

modo, o arraste para &, < 0,8 é calculado por:

5 L
Es Us —Ug|Es
8 = 150=2H2 +1,75| ole=ps (17)
Egds ds
E quando &5 > 0,8 corrigido para a presenc¢a de mais particulas:
3 Us —U Es
6p =3, Ol 2 (18)

ds

O coeficiente de arraste Cp é relacionado ao numero de Reynolds da particula pela seguinte

expressao:

24 0,687
Co = R—e(1+ 0,15Re™™") para Res <1000 (19)
Co=0,44 para Res 21000 (20)
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Onde o numero de Reynolds para a particula é dado por:

_ ‘l_js — ag|pgdp

Mg

Res (21)

Para escoamentos com altos valores de Reynolds, a turbuléncia é uma caracteristica que se
torna natural e ndo pode ser evitada. Diversos modelos matematicos ja estabelecidos para a
representacdo da turbuléncia em escoamentos fluidos sdo introduzidos por vdrios autores como
McCOMB (1990), GARDE (1994), FERZIGER e PERIC (2002). Ja a modelagem da turbuléncia em
escoamentos multifasicos torna-se significativamente mais complexa do que em um caso
monofdsico. ENWALD et al. (1996) e posteriormente PEIRANO e LECKNER (1998) publicaram
extensas revisdes de modelagens para escoamentos gds-sélido que contemplam a descrigcao da
turbuléncia. Para o caso de escoamentos com uma fase secundaria diluida, onde as colisdes entre
particulas podem ser negligenciadas, o processo dominante das flutuagdes turbulentas da fase
secundaria é devido a influéncia provocada pela turbuléncia da fase primaria. Deste modo, a
representacdo da turbuléncia na fase secundaria pode ser relacionada com propriedades da fase

continua e ao tempo de relaxa¢do das particulas.

Através da aplicacdo de médias de Reynolds sobre as equacGes de Navier-Stokes (equagdes
RANS) é possivel obter equagbes de conservagdo validas para representar escoamentos
turbulentos. Deste modo apds a realizacdo de tal operacdo na equacdo de quantidade de
movimento, Equacdo (2), o Unico termo novo gerado é conhecido como tensdo de Reynolds e

precisa ser constituido para que o modelo seja fechado e passivel de solugao.

O tensor de Reynolds para os modelos que se baseiam na relagdo turbuléncia-viscosidade

depende da seguinte equacao:

— 2 L — —
Tg = —E(pgKg +ngt,gV 'Ug)/ +ngt,g(VUg +NUg)T) (22)
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Onde K, é energia cinética turbulenta e define-se vt como a viscosidade turbulenta cinematica do

gds. Deste modo é possivel reduzir o problema de seis componentes do tensor de Reynolds para

apenas um, o escalar viscosidade turbulenta (FOX 2003).

Para descrever a variagao da viscosidade turbulenta por todo o dominio, ha uma categoria
de modelos que se baseiam em equacdes de transporte. Dentre estes, o modelo de duas equacdes
k-épsilon (K-E) é utilizado para modelar a turbuléncia no escoamento multifasico estudado. Neste
modelo as flutuagdes turbulentas sao descritas pelo balanco do transporte da producdo e da
dissipagdo de energia cinética turbulenta. De acordo com a Hipdtese de Boussinesq, uma analogia
é feita entre a transferéncia da quantidade de movimento e o transporte cinético molecular, de
modo que o fluxo é proporcional ao gradiente de velocidade. Para relacionar os efeitos da
turbuléncia no escoamento, é adicionado um termo de viscosidade turbulenta que reune estas

flutuagdes e é adicionado a viscosidade do fluido da fase continua.

O modelo K-E originalmente proposto, também denominado padrdo, foi posteriormente
modificado para representar com mais precisdo escoamentos turbulentos. Uma destas
modificages propostas leva o nome de K-E RNG e é adotado para o presente trabalho. Nesta
versdao do modelo K-E, a viscosidade turbulenta é escrita como fun¢do da energia cinética

turbulenta, conforme Equacdo (23), para altos numeros de Reynolds.

2

K
Mtg = ng,u E—g (23)

g

Onde Eg é o termo da taxa de dissipacdo da energia cinética turbulenta e Cu é uma constante do

modelo.

Por outro lado, para baixos nimeros de Reynolds o modelo RNG utiliza uma expressao
diferencial (Equacdo (24)) para o calculo da viscosidade efetiva, diferentemente do K-E padrdo

apropriado apenas para altos nimeros de Reynolds.

2
Piks |_ 172

\Ealg [.A13—1+Cﬁ

d dt (24)
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Onde [1 é arazdo entre a viscosidade efetiva e a viscosidade dindmica. A integracdo de [I permite

uma descricdo mais precisa do efeito da variacdo do nimero de Reynolds sobre o escoamento

turbulento, além de melhorar a descri¢ao préximo a paredes.

O tempo caracteristico dos turbilh&es turbulentos, T, é definido como:

Tt,g =ECHK—g (25)
2 Eg

A escala de comprimento para os turbilhdes, L, é dado por:

%
Lt,g = \/Ecu KL (26)
2 E

Para o cdlculo da turbuléncia, as varidveis K e E sdo transportadas através das Equagdes

(27) e (28) respectivamente.

0 ~
E(EgpgKg)-F \Y '(EgnggKg) = V'(fng/Jt,gVKg)‘l‘ £9Gk,g —Egngg + EgPg HKg (27)

2(E'gngg)'|'V'(f.:.'gpgl_ngg) =V '(ngE[lt,gVEg)‘FEg E—gClE(GK,g +Cse —CZEpg)
ot Kqg (28)

—Re + EgPg HEg

Onde [] é o termo de interacdo e representa a influéncia da fase dispersa sobre a fase continua,
Giq € a produgdo de energia cinética turbulenta, C;¢ e Czr s30 constantes do modelo. Os termos &k

e £ representam o inverso do nimero efetivo de Prandtl e sdo calculados pela Equacdo (29).
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0,6321 0,3679

|6-1,3929 77| §-2,3929 " _ s

\€0-1,3929]  |€0—2,3929) e (29)

Para altos numeros de Reynolds a relagdo entre Ug e Le € muito menor que a unidade.

O termo [[k, pode ser derivado a partir da equacdo instantdnea da fase continua,

conforme Equacdo (30), onde o termo Kjs € o coeficiente de transferéncia turbulento.

M
Kgs - -
HKQ = E g (Kgs —2Kg + Ure 'Udr) (30)
p—1 €9 Py

Onde a velocidade relativa é dada pela Equagao (31).
Urel = l_js - l_jg - l_jdr (31)

De acordo com SIMONIN (1990) a velocidade drift (Ud-) representa a dispersdo das
particulas pelas grandes escalas turbulentas da fase gasosa, através da correlacdo entre as

flutuagdes de velocidade da fase gasosa e a distribuicdo espacial do sdélido particulado.

- D:s D
Udr = —[ : Ves — id Vggj (32)
Wsg€s WsgEg

Onde os termos Dy e Dy, sdo coeficientes de dispersdo e ws; € o nimero de Prandtl turbulento.
Esta equacdo é obtida assumindo que o sélido esteja suspenso em um fluido cuja turbuléncia seja
isotrépica. Se a turbuléncia fosse modelada anisotropicamente, os coeficientes de dispersao

seriam substituidos por tensores.

Ja o termo [z é dado pela Equacio (33).
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[1e; =Cse —I1x (33)

g

Ainda na Equagdo (29) o termo Re é uma das principais diferengas entre os modelos K-E

RNG e K-E padrao. Este termo é expresso conforme Equagdo (34).

C 31—yj52

Ke(1+86:n?)

Re =

Sendo que a constante 6: é relacionada com a constante de von Karman e n representa uma

relagdo entre a escala de tempo turbulenta e a escala de tempo média das tensdes (S), conforme

YAKHOT et al. (1992). Esta ultima é representada pela Equagado (35).

n=s— (35)

A turbuléncia na fase dispersa é baseada no calculo de escalas de tempo e comprimento
gue caracterizam o movimento do particulado. Assim, o tempo de relaxacao de uma particula, em

ligacdo com os efeitos inerciais é dado pela Equagdo (36).

Tsg = E<Ps (&+Cvj (36)

Ao passo que a escala de tempo integral Lagrangeana calculada para a trajetdria das particulas é

definida pela Equacao (37).
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Tty

Ttsg = —————
J(1+Cs?) 37)

Onde
_ [Gssfres (38)
Ltg
E a constante Gg:
Cs =1,8-1,35c0s” (39)

Na qual ¢ é o angulo entre a velocidade média da particula e a velocidade média relativa

particula/gés. A razdo entre os dois tempos caracteristicos é dada pela Equagdo (40).

Tt,sg

Nsg = (40)

Tsg

Os termos turbulentos para a fase dispersa sao expressos de acordo com SIMONIN e

VIOLLET (1990), conforme Equacgdes (41) a (45).

2
Ks = Kq [Mj (a1)
1+ nsq
Ky = ng[b =g ] (42)
1+nNsq
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1
Dt,sg = Engrt,sg (43)

2 1
Ds =Dt,sq + (5 Ks — 5 stg jTF,sg (44)
-1
b=(1+cv)[ﬁ+cvj (45)
Py

Com exce¢do de C3t e (s, @S outras constantes tém seus valores idénticos ao do modelo

K-E RNG monofasico. Os valores adotados para as constantes sao apresentados na Tabela 5.

Tabela 5. Valores dos parametros do modelo de turbuléncia multifasica adotado.

Parametro Valor Equacao
Constante do Modelo K-E, Cy 0,0845 (23), (25), (26)
Constante do Modelo K-E, Cie 1,42 (28)
Constante do Modelo K-E, Cz¢ 1,68 (28)
Constante do Modelo K-E, C3e 2 (28), (33)
Constante do Modelo K-E, Ci 100 (24)
Coeficiente de adi¢do de massa, Cv 0,5 (45)
Inverso do nimero efetivo de Prandtl, éo 1 (29)
Inverso do nimero efetivo de Prandtl, £ = &« 1,393 (29)
Numero de Prantl Dispersivo, wsg 0,75 (32)
Constante RNG, no 4,38 (34)
Constante RNG, B: 0,012 (34)
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Numa préxima etapa da modelagem, o balango de energia em sistemas multifasicos é

considerado. A Equacdo (46) representa o transporte de entalpia para a fase genérica i.
0 - >
E(EipiHi)-i—V'(Ui(EipiHi+p)):V' ke VTi —2ihj Ji+(tef -U) |+ Fn (46)

Onde ke é a condutividade térmica efetiva, a qual é calculada pela soma da condutividade do

material mais a condutividade térmica turbulenta. J, representa a taxa difusiva da espécie quimica
j e o terceiro termo do lado direito da equagdo acima representa a transferéncia de energia devido
a dissipagao viscosa, sendo esta ultima negligenciada. Todas as outras formas de gera¢do de calor

sdo condensadas no termo fonte Fs.

A variavel transportada H pode ser expressa por:

2
H:hmfx —£+U? (47)
o}

Na qual h,,, é a soma da entalpia para cada espécie quimica ponderada pela sua fragdo massica e
é integrada da temperatura de referéncia (estipulada em 298,15K) até a temperatura local

conforme:

r
Amix = J.ijdT (48)

Tref

Para as fases sodlidas, o calor especifico do material foi considerado invaridvel com a
temperatura, como hipdtese simplificadora. A taxa de transferéncia de energia térmica entre as
fases é dada pela diferenca de temperatura e por um coeficiente volumétrico global. Este

coeficiente esta relacionado ao nimero de Nusselt conforme Equagdo (49).
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_ 6ks$g€sNU

fas d?

(49)

Onde ks é a condutividade térmica do sdlido e Nu é o niUmero de Nusselt. O nimero de Nusselt é
determinado pela correlacdo obtida por RANZ-MARSHALL (1952), que é uma fun¢do do numero de

Reynolds da particula e do nimero de Prandtl, Equagdo (50):

Nu =2+0,6Re’? pro73* (50)

e o0 numero de Prandtl:

_ Cpug
k

Pr (51)

3.3.2 Caso 2: Modelagem Com Rea¢do Quimica

Na segunda etapa da pesquisa, foram incluidas nas simulagdes a combustdo de particulas
de carvdao no mesmo leito fluidizado até entdo operado em condi¢Ges de pré-combustdo. A
modelagem do sistema multifasico reativo por CFD é uma tarefa desafiadora. Ha algumas

possibilidades para a inclusao do carvao nas simulagdes:

e Uma nova espécie quimica na fase dispersa (Euler-Euler);
e Uma nova fase dispersa (Euler-Euler-Euler);

e Uma nova fase discreta (Euler-Euler-Lagrange);

A primeira opg¢do possui algumas restricdes, principalmente quanto a caracterizacao do
material sélido, uma vez que a areia e o carvao tém propriedades distintas. A segunda opcao,
incluir uma nova fase Euleriana, corresponderia com maior fidedignidade aos sélidos, porém a
relacdo madssica entre inertes e combustiveis é pequena, de modo que o tempo de cdlculo

adicional pela baixa fragdo volumétrica seria pouco eficiente computacionalmente.
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A grande vantagem da formulagdo Lagrangeana deve-se a possibilidade de acompanhar a
histéria de uma particula, pela trajetéria individual no espago-tempo. Assim é possivel estabelecer
o efeito entre as particulas e o gas circundante através dos termos fonte de massa, quantidade de
movimento e energia. Esta modelagem é a que mais se aproxima da realidade fisica, tendo porém
sua aplicacdo limitada pelo numero de particulas a serem acompanhadas, uma vez que a
integracdo das equagdes de movimento e de transferéncia de calor e massa é realizada para cada

uma das trajetdrias acompanhadas.

Entretanto esta abordagem apresenta uma simplificacdo que deve ser considerada quando
deseja-se emprega-la. A interagdo particula-particula é negligenciada de modo que a aplicagdo de
uma fase Lagrangeana é adequada somente a escoamentos diluidos. Como regra pratica, o
desenvolvedor do software Fluent afirma que é vdlido utilizar esta abordagem para uma fragao
volumétrica da fase de até 10%, acima da qual os choques entre particulas passam a modificar o

escoamento da fase discreta, comportamento nao representado por este método.

Considerar a equacdo de Newton para o balanco de forgas numa particula é o ponto de
partida para a modelagem Lagrangeana de sélidos, Equacao (52), na qual o observador acompanha

a trajetéria do volume de controle selecionado. A taxa de transferéncia de quantidade de
. ;. . , g a
movimento é igual a soma das forgas externas agindo sobre a particula, F,’ a forca pesoe F, a

forca de arraste particula-fluido.

dup

= Fpg +Fy (52)

Para particulas pertencentes aos grupos A e B da classificacdo de GELDART (1973) em
leitos fluidizados, os termos da forca de arraste e da gravidade sdo considerados. Outras forgas
atuantes, como Lift de Saftman, Magnus, ou massa virtual podem ser negligenciadas pela baixa
razdo entre a massa especifica do fluido e da particula, gerando assim diminuta influéncia no
balanco final de forcas (SMOOQOT e SMITH 1985). Ainda, a forca devido ao impulso provocado pela
saida de massa da particula, como pela evaporacdo da umidade ou volateis e queima do coque,
também poderia ser considerada. Entretanto considera-se que a particula perca massa
uniformemente por sua superficie, o que resulta no cancelamento das componentes de modo que

este termo também ndo gera influéncia na varia¢do da velocidade da particula.
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O termo da equagdo que deve ser modelado corresponde ao termo da forga de arraste

entre as fases. Este foi descrito, seguindo CROWE et al. (1998).

F L.
LzL(Ug—UP) (53)
mp Tp

O tempo de resposta da particula, cujo sentido fisico é o tempo em que uma particula,
partindo do repouso, alcanca (1-1/exp) da velocidade do fluido ao seu redor é dada pela Equagdo

(54).

d 2
r, =229 (54)
18ug
Ja o fator de arraste f é definido conforme Equacgdo (55).
Cp Re
= 55
f >4 (55)

Vdrias correlagbes foram propostas para diferentes tipos de particulas e faixas de
operacdo. A correlacdo de MORSI e ALEXANDER (1972) para particulas esféricas sélidas, Equagdo

(56), na qual a3, a, e az assumem valores especificos em diferentes faixas de nimero de Reynolds,

foi utilizada.
Co=a:+ ;—2 + R032 (56)
e e

No estudo de escoamentos particulados o nimero de Stokes é um importante parametro
adimensional a ser considerado, Equacdo (57). Este relaciona o tempo de resposta da particula

pelo tempo de resposta do fluido.
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T
st=-2 (57)
Tyg

O tempo de resposta da particula é dado pela Equagdo (54). J&4 o tempo de resposta do
fluido é dado pela relagao entre a velocidade deste e o tamanho caracteristico do escoamento,

Equacgdo (58).

Tg =— (58)

Quando o St é baixo, o escoamento da particula esta fortemente ligado ao escoamento do
fluido. A medida que St aumenta esta relacdo diminui de intensidade, até que o fluido ndo tenha
mais influéncia sobre a trajetdria da particula. A Figura 7 esquematiza o comportamento do

escoamento granular de acordo com o nimero de Stokes.

Regime viscoso Regime transi¢ao Regime inercial
—_
<€ a2
,l
1
/
’l

St<5 5«<St<40 St >40

m— Particula = w= = Fluido

Figura 7. Regimes de escoamento gds-sélido em relagdo ao numero de Stokes, adaptado de
SINCLAIR (2011).
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Ao contrario do Caso 1, nesta segunda etapa o transporte de espécies quimicas na fase
continua é considerado. Tem-se portanto uma equacao diferencial parcial para cada espécie i

envolvida, conforme Equacgdo (59).

- T
%(pYi)-FV‘(pUYi):—V‘[_(pDI,m +i)VYI —Dr,;VT]+n +Si (59)

Sct

Onde Y; é a fragdo massica da espécie i. O primeiro termo no lado direito representa o fluxo
difusivo das espécies quimicas, que aqui é aproximado pela Lei de Fick adaptada para
escoamentos turbulentos. Uma vez que a difusdo turbulenta é geralmente predominante, a
difusdo laminar completa (Equagdes de Maxwell-Stefan) pode ser negligenciada. Ainda, D;, é 0
coeficiente de difusdo mdssica, Dr; é o coeficiente de difusdo térmica, aqui negligenciado, Sc; é o
numero de Schmidt turbulento, r; é a taxa liquida de produc¢do ou consumo da espécieie S; é o

termo fonte para a espécies geradas ou consumidas em outra fase.

Reacdes quimicas homogéneas podem ser modeladas de modos distintos. A taxa cinética é
determinada por uma expressdo que segue o comportamento de uma expressdo do tipo
Arrhenius, que considera que a reacdo quimica é o fator limitante na transformacdo de reagentes
a produtos. Esta modelagem é geralmente adequada para as regies laminares do escoamento e
guando os reagentes estdo completamente misturados. A outra forma modela a taxa de modo a
considerar que o tempo de mistura dos reagentes passa a limitar a taxa da reacdo, ndo mais a
cinética, e consequentemente os efeitos turbulentos do escoamento sdo determinantes. Seguindo
a metodologia corrente (WANG et al., 2009), aplicam-se ambas as formas de calcular a taxa da

reacdo e utiliza-se o menor valor obtido.

O balanco geral para cada espécie quimica é a soma dos balangos das Ny reacdes nos quais

a espécie participa:

NRr
n=MiY fir (60)
r=1
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Onde M,,; é o peso molecular da espécie i e ri,r é a taxa cinética da espécie i na reagdo r.

Considerando uma reacdo genérica irreversivel (Equacdo (61)):

zN:Sb',-,riL)iSb",-,,i (61)

i=1 i=1

Onde Sb é o coeficiente estequiométrico de i e N é o numero de espécies no sistema. Deste modo

a taxa da reacgdo cinética para a espécie i é dada por:

N e+ jr
lci,r = (Sb”i,r —Sb,i,r) er[Cj,r] (62)

J=1

Onde C;, é a concentragdo molar da espécie j na reagdo r, njr é a ordem da reagdo para os

reagentes, r)”,-,r para os produtos e k, é a taxa cinética, que é data pela Equacdo (63):
—Er

ke = A T® exp(—) 63
RT (63)

Onde A, é o fator pré exponencial, B; é o expoente da temperatura, E, é a energia de ativacdoe R é

a constante universal dos gases.

Ja a taxa da reacdo turbulénta é baseada no trabalho de MAGNUSSEN E HJERTAGER
(1977). Uma vez que as reacdes quimicas de combustdo homogéneas sdo muito rapidas, pode-se
assumir que a taxa da combustdo é controlada pela de mistura em escala molecular dos turbilhGes
de material combustivel e oxigénio, ou seja, pela taxa da dissipacdao dos turbilhdes. Como o
combustivel e o oxigénio aparecem como quantidades intermitentes, ha uma relagdo entre as
flutuagOes e a concentracao média das espécies. Deste modo, a taxa de dissipacdo da turbuléncia
pode ser relacionada com a concentracdao média das espécies que participam da reacao Equacao
(64).
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. E Y
fie =Sb'i  MiAps —mink| ——— 64
Pk [Sb K,,MW,KJ (64)

Por outro lado, o oxigénio e o combustivel podem estar no mesmo turbilhdo, separado dos
turbilhdes contendo os produtos gerados. Neste caso, a taxa da combustdo é determinada pelo
avanco da chama, pelo mesmo mecanismo descrito. A Equacdo (65) leva em conta a dissipagdo

destes turbilhdes.

. E 5w,
fie =Sb'iMiABpy — — =0 (65)

K>S M

Em ambas as equagdes, Y« representa a fragdo mdssica de um reagente especifico, Ya a
fracdo mdssica de um produto qualquer, A e B sdo constantes empiricas. A taxa turbulenta é entao

assumida pelo menor valor local entre as duas expressdes.

3.3.2.1 Processos Fenomenoldgicos da Queima de Carvao.

O processo de queima de uma particula de carvao pode ser dividido em cinco etapas
principais:
e Aquecimento da particula e libera¢cdo da umidade.
e A pirdlise do carvao, na qual os volateis desprendem-se e passam para a fase gasosa.
e Queima dos volateis através de reacGes homogéneas.
e Queima do coque, constituido principalmente de carbono, por rea¢des heterogéneas.

e A particula de cinzas remanescente comporta-se como inerte.

A Figura 8 ilustra este processo. Para uma correta representacao da queima de carvao

mineral, todos estas etapas devem ser consideradas na modelagem matematica do problema.
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€0 +0,—> CO,

H,0 Volateis + 0, —> H,0 +CO

Aquecimento Devolatilizacao Combustao Coque Cinzas

Figura 8. Esquema representativo das principais etapas no processo de combustao de carvao
mineral.

O balango de energia geral para cada particula é dado pela Equagdo (66). Devido a
presenga de mais de uma fase Euleriana, a radiacdo foi desconsiderada nos calculos de
transferéncia de calor entre as fases. Também foi considerado que o gradiente de temperatura

interno é préximo de zero, de modo que a conducdo de calor no interior da particula fosse

desprezado.
dTp dmyp dmy
mp(| =hAp(To —Tp ) — fn Hr + Ln 66
»Cp at ol ») = L (66)

Onde Cp é o calor especifico, h é o coeficiente de transferéncia de calor convectivo determinado
pela correlagdo de RANZ-MARSHALL (1952), A, é a area superficial da particula, Hz é o calor gerado
pela reacdo heterogénea, f,, é a fragdo deste calor absorvida pela particula e L, é o calor latente de

vaporizagao.

Quando a particula comporta-se como um corpo inerte, apenas o primeiro termo do lado
direito da Equacgdo (66) é considerado. Esta condicdo ocorre até que a particula alcance a
temperatura de vaporizagdo da umidade ou depois que todo o processo de combustdo tiver sido

completado, restando apenas as cinzas.

A liberacdo de componentes com baixo ponto de vaporizacdo ocorre a medida que a
particula de carvdo é aquecida. Por volta de 313 K a umidade presente comeca a evaporar,
causando também uma branda dessorcdo de outros componentes armazenados nos poros. A

partir deste ponto inicia-se o processo de decomposicdo térmica de substdncias organicas
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presentes no carvdo, denominado de pirdlise. 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 carvdo betuminoso. SILVA FILHO e MILIOLI (2008) determinaram, para um carvao
nacional similar ao utilizado na planta piloto de RAMIREZ-BEHAINNE (2007), a temperatura de 740

K para o inicio da devolatilizacdo, valor este adotado no presente trabalho.

Este processo pode ser subdividido em duas etapas. Nas temperaturas mais brandas,
durante a assim chamada pirdlise primadria, as ligacdes fracas das macromoléculas sdao rompidas e
o carvao é separado em hidrocarbonetos leves, alcatrdao e coque. Os componentes devolatilizados
sdao compostos principalmente por hidrocarbonetos de cadeia curta como CH,, C;H,, C;He, HCN e
outros gases como H,, H,0, CO e CO,. O alcatrdo, que a temperatura ambiente é um liquido, torna-
se nas temperaturas da pirdlise primaria um gds composto por cadeias mais longas de
hidrocarbonetos. Com a continuacdo do aquecimento da particula, comega a segunda fase da
pirdlise, denominada pirdlise secundaria. Nesta o alcatrdo é quebrado em compostos de menores
cadeias ou se deposita no sélido. Também durante esta etapa podem ocorrer rachaduras ou

mesmo a fragmentacgao da particula.

A composicao final do material devolatilizado ndo depende somente da composi¢cdo do
carvao, mas também da taxa de aquecimento, ou seja, das temperaturas de operagdo do
combustor. Segundo GORNER (1991) a quantidade de volateis desprendidos num combustor com
carvao pulverizado pode variar de 1,3 a 2 vezes a quantidade desprendida em um processo a
temperaturas mais brandas. Na transformacdo quimica do carvdo, segue-se a difusdo dos
componentes envolvidos na devolatilizacdo para a superficie da particula de carvao, onde estes
passam para a fase gas, difundem-se e tomam parte de reagdes homogéneas, o que torna este
processo similar a queima de combustiveis liquidos em forma de goticulas. Entretanto a descri¢do
deste processo s6 pode ser feita de modo geral, uma vez que a grande variedade de carvées

requer um estudo detalhado para cada tipo em determinadas condi¢Ges operacionais.

Deste modo uma modelagem generalizada para o processo de devolatilizacdo deve ser
vista como uma simplificacdo do processo real. Ainda assim é possivel distinguir entre o processo

de secagem e de devolatilizacdo da particula de carvao.

Para determinar a evaporacdo da umidade presente na particula de carvao, KUO (2005)
apresentou um modelo baseado na abordagem classica de Spalding, que leva em conta a mudanca
de fase de uma particula, uma vez atingida a temperatura de vaporizagdo e posteriormente

ebulicdo. A taxa pela qual a umidade evapora é determinada pela transferéncia de calor do meio
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para a particula e pela diferenga de concentracao da umidade na particula e no meio. Através da
continuidade da massa na superficie da particula, pode-se escrever o balanco de evaporagao
conforme a Equacdo (67) para o periodo decorrente entre a temperatura de vaporizagdo e de
ebulicdo e pela Equagdo (68) uma vez atingido o ponto de ebuli¢do da dgua. Este processo ocorre

antes do inicio da devolatilizacao.

Mo e (Crp—Cire ) A (67)
dt
dt piCpgdp h

Onde k. é o coeficiente de transferéncia massico, calculado a partir do numero de
Sherwood, C; é a concentragdo do vapor do liquido, k,; é a condutividade térmica do gase pi éa

massa especifica do material liquido.

Para a descrigao da devolatilizacdo o modelo proposto por KOBAYASHI et al. (1976) tornou-
se bastante popular. Este é governado por duas taxas concorrentes, r; para temperaturas brandas e

r, para temperaturas mais elevadas. Um esquema do modelo é apresentado na Figura 9.

r (1- o) Coque + a; Volateis

Carvao

(1- o) Coque + a, Volateis

Figura 9. Esquema do modelo de duas reages concorrentes para representacdo da devolatilizacdo
durante o processo de queima de carvao mineral.

As taxas das devolatilizacdo sdo dadas pelas Equacdes (69) e (70) respectivamente.
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—Er
rn=Ariexp = j (69)
RT,

p

—E
r: = Ar2 exp( 2 j (70)
RT,

p

Um balanco das duas expressdes gera a Equacdo (71), que representa a devolatilizagdo em

cada particula no tempo.

mv(t)
(1—f/,0 )mp,O —Mc

= j:(ozm +azr:)exp(— J:(h +r2 )dt )dt (71)

Onde m,(t) é a quantidade de volateis desprendidos até o momento t, fi, é a fragdo massica de
umidade, m,o é a massa inicial da particula de carvdo, a; e o, sdo fatores de produgdo e m, a

massa de cinzas na particula.

O material volatil liberado na fase gasosa passa por reagdes homogéneas de oxidagao.
Como a fragdo das diferentes substancias que compd&e os volateis ndo é conhecida, utiliza-se os
dados da analise elementar para determinar a composi¢cdo em termos de carbono, hidrogénio,
oxigénio e nitrogénio. Assim um pseudo-componente (C,HxO,N,) chamado Volateis é criado como
uma mistura destes compostos. A oxidagdo homogénea dos volateis é considerada em duas
etapas, sendo que na primeira o carbono é oxidado parcialmente a mondxido de carbono,
conforme Equacdo (72). Numa segunda etapa este é entdo completamente oxidado a didxido de

carbono, Equacdo (73).

Voldteis + 5102 —2—> 2CO + s63H20+ spaN: (72)
CO+ 502 —“ 5 CO: (73)
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Também a queima do carbono fixo ou coque é um fendbmeno bastante complexo. O coque
é composto por uma quantidade significativa de carbono, que possui uma baixa pressao de
vaporizacdo, de modo que uma volatilizacdo e subsequente oxidacdo na fase gasosa ndo sao
possiveis (ANNAMALAI e RYAN, 1993). Rea¢bes heterogéneas sdo descritas pelos seguintes

processos, sendo que a taxa da reacao é dada pela etapa limitante:

l. Difusdo das espécies da fase gas para a superficie da particula;
II.  Adsorg¢do das moléculas nos sitios ativos da particula;
Il Formacgao dos produtos a partir das moléculas adsorvidas;
V. Desorgao dos produtos formados;

V. Migracao dos produtos através do filme até o seio da fase gas.

A taxa da reagdo apresenta caracteristicas préprias de acordo com as condicdes
operacionais adotadas. De modo geral, a literatura distingue trés zonas principais no processo de
combustdo heterogénea do coque remanescente na particula de carvao apds a devolatilizacdo,

conforme representado na Figura 10.

Taxa da reagao

Zona 3 Zona 2 Zonal

1T

Figura 10. Esquema com as divisGes por zonas de queima pelas regides de temperatura.
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A dependéncia exponencial com a temperatura das reacdes de superficie da Zona 1, tem
como resultado que, em temperaturas mais baixas, a cinética das reacdes de superficie é o fator
limitante, determinando assim a taxa da reacdo. Em temperaturas mais elevadas, as reacdes de
superficie sdo rapidas, de modo que a difusdo nos poros e na fase gds tornam-se limitantes.
Forma-se um processo controlado pela difusdo, com relativas baixas energias de ativacdo. Apesar
da transicdo de uma zona para outra ser funcdo das caracteristicas fisicas e quimicas do carvao e
condicGes operacionais, MITCHELL e MA (2005) citaram que para combustdo de carvdo pulverizado

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

A concentragao de oxigénio no meio também influencia a determinag¢do da zona de reagao,
uma vez que baixas concentragdes fazem com que a difusdo controle o processo (LIXING 1993).
Ainda, a velocidade relativa da fase gasosa com a particula irdo afetar a taxa da reagdo se esta
estiver na zona controlada pela difusdo, sendo porém pouco importante quando a cinética

determina a queima.

Além da dependéncia com a temperatura, o tamanho das particulas também tem grande
influéncia sobre o mecanismo determinante da queima de coque. Segundo DENNIS et al. (2006),
de modo geral, para particulas grandes (diametro maior que 1,5 mm) a difusdo externa a particula,
tanto do O, para a superficie quanto dos produtos de reacdo para a fase gas, sdo determinantes
para a taxa da reagdo. Esta é portanto regida pelas leis da transferéncia de massa. J& para
particulas menores, a taxa da reagdo passa ser funcdo também da cinética quimica e da difusdo
interna nos poros da particula. HIGUERA (2008) comenta que particulas na ordem de milimetros
geralmente queimam como esferas que se contraem, ao contrario da queima a diametro

constante, como é o caso de particulas menores.

Considerando a evolugdo da particula, dois modelos idealizados podem ser adotados
(HANNES 1996). O primeiro denominado modelo do encolhimento da particula (Shrinking Particle
Model) assume que a particula queima apenas em sua superficie. A medida que a reacdo avanca,
as cinzas restantes se destacam da parte ainda ndo reagida, reduzindo o didmetro da particula e
permitindo a continuacdo da queima superficial. J& o segundo modelo, denominado de
encolhimento do nucleo (Shrinking Core Model) também considera uma camada limite de gas ao
redor da particula, pela qual as espécies quimicas se difundem. Entretanto o diametro da particula
permanece constante e somente o nucleo de coque vai sendo consumido, de fora para dentro,
mantendo uma camada de cinzas ao redor do nicleo ndo reagido, garantindo assim que a

estrutura da particula original permaneca intacta. Via de regra, segundo SOUNDARRAIJAN et al.
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(2008), carvao com baixo teor de cinzas terd uma maior fracdo de sua massa consumida pelo
processo de queima, de modo que a estrutura do material mineral tendera a se fragmentar mais
facilmente. Por outro lado, isto € menos provavel de ocorrer em particulas com alto teor de cinzas.

A Figura 11 esquematiza o processo idealizado por ambos os modelos.

Encolhimento da Particula

Nucleo nao

Encolhimento do Nucleo reagido
_‘.//' \‘\.‘ 4 ‘
—> | | —> |
A y A y
\\»--.,,_ __7_// \\-.,._
o o Camada de
cinzas

Figura 11. Representacdo dos modelos que descrevem o comportamento das particulas de carvado
durante a combustdo, adaptado de HANNES (1996).

Ao contrdrio das reacSes homogéneas dos volateis, os mecanismos das reacles
heterogéneas ainda ndo sao completamente conhecidos. Determinagdo experimental da taxa de
reacao heterogénea em sua maioria é relacionada a concentra¢do do oxidante na fase gasosa e a
superficie externa da particula, sendo considerada assim uma taxa global, com combinac¢ao dos
processos de difusdo e cinética, expressa em uma equacdo do tipo Arrhenius. A seguir sdo
apresentadas separadamente as principais formas de modelagem da taxa de rea¢do de queima de

coque.

Difusdo

Se a difusdo dos compostos quimicos entre a superficie da particula e o seio da fase
gasosa, processos | e V da queima heterogénea, controla a taxa global de reagdo, entdo o problema

pode ser resolvido com as leis de transferéncia de massa e a fluidodinamica. A relacdo da Equacao
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(74) é derivada do modelo proposto por BAUM e STREET (1971) sem a contribui¢do cinética da

taxa de reacgao superficial.

dmp — _4ndpDi,m M (74)
Sbox (Tp - Too)

onde m, é a massa da particula, Y, € a fragdo massica do oxigénio, T, é a temperatura da particula,
T é a temperatura do gds ao redor da particula, D;, é o coeficiente de difusdo massica turbulento
do oxidante na fase gasosa (fun¢do do Numero de Schmidt e da viscosidade turbulenta) e Sbox é o

coeficiente estequiométrico do oxidante.

Cinética heterogénea

De modo geral, as reages heterogéneas sdo descritas de forma analoga as homogéneas,

sendo a taxa da reagdo expressa pela Equagdo (75).
N

fir =ke [ JICiSb; ] (75)
j=1

onde C; é a concentragdo na superficie da espécie j por unidade de area. A adsor¢do de cada
espécie gasosa j ocupa uma fragdo dos sitios de carbono na superficie (§;), enquanto que a area
coberta por todas as espécies (6) é dada pelo somatério dos ;. Deste modo a adsor¢do aumenta &
enquanto que a desor¢do diminui 6. Além disto, uma fragdo das moléculas que colidem com a
superficie retornam para a fase gas sem serem adsorvidas. Se a taxa de colisdo da moléculas da

espécie j é dado por [ e o coeficiente de acomodacdo para adsorc¢do é dado por @;, entdo a taxa

de adsorcao por unidade de area é dado por:

lrags = Dj(1-6) (76)
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onde

ksNaT \"”
-] o

sendo que C; é a concentragdao da espécie j, kg € a constante de Boltzmann e N, é o numero de

Avogadro.

J4 a taxa de retorno pela desorgdo da espécie i por unidade de drea é dado por:
Fdes = XjOj (78)

onde X, é uma constante de proporcionalidade.

Para valores constantes ou em estado estaciondrio de 6 ; a taxa de adsorgdo é igual a taxa

de desorc¢do, de modo que para um Unico componente (j = 1)

ri@;

- 9
(xi +T®;) (79)

A taxa de reacdo para a espécie principal pode ser entdo escrita conforme Equacdo (80).

- Xil[i®;
fir=Xj6=—"——— 80
: (xi +T®j) (80)

A modelagem pode ser simplificada para alguns casos especiais. A seguir sdo descritos trés

situagGes possiveis: a), b) e c).

a) Adsorgdo controla o processo.
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Se a taxa de colisdo for baixa ( x; >>T;®;), a taxa da reacdo pode ser reescrita conforme

Equacdo (81).

fl"i,r = /—/'CD/' (81)

Como [ é proporcional a concentragdao da espécie j na fase gasosa, a reagao controlada

pela adsorgao pode ser considerada de primeira ordem, de modo que a taxa da reagdo é expressa

pela Equagdo (82).

~ —Eri
lir = Ar exp ijw 82
( RT (82)

b) Desorgdo controla o processo.
Se a taxa de desorcdo é lenta comparada com a taxa de adsorcdo ( x; <<I;®@;) entdo a

taxa da reagdo torna-se simplesmente:
fir = Xi (83)

Neste caso, todos os sitios ativos estdo cobertos e portanto a concentracdo de nos sitios é

independente da concentra¢do da espécie, de modo que a reagao é de ordem zero.

¢) Reacgdo controla o processo.

A transferéncia de oxigénio para o carbono acontece através de O,, CO, e H,0. A

combustdo heterogénea do coque acontece através de uma ou mais das seguintes reagées:

C+050. ——> CO (84)
C+0; —— CO: (85)
C+C0O, ——> 2CO (86)
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C+H20——> CO+H: (87)

O processo dominante nas condi¢Ges tipicas de combustdo é o mecanismo da Equacgdo (84)
enquanto o mecanismo da Equac¢do (85) é significativo na condi¢cdo de ignicdo (ANNAMALAI E
RAYN, 1993). A energia de ativacdo (E,/R) para a Equacdo (84) fica em torno de 2,62.10* K e para a
Equag3o (85) este valor é de 2.10" K. A reacdo da Equacdo (86) é conhecida como reducdo de
Boudouard e apresenta um E/R em torno de 4.10* K. Como as energias de ativa¢do s3o da mesma
ordem de grandeza, pode-se dizer que estas reag¢Ges possuem proximas sensibilidade a
temperatura. Para carvao queimando com ar atmosférico, as concentracdes de CO, e H,0 sao
baixas o suficiente para que as reagles representadas pelas Equagbes (86) e (87) sejam
despreziveis. Por outro lado, o processo de gaseificacdo de carvdo é baseado nestas reagdes para a

producdo de CO e H,.

A reagdo com o vapor de dgua é 50 vezes mais rapida do que com CO, para temperaturas
acima de 2073 K segundo HOWARD e SAROFIM (1978). Ja MATSUI et al. (1983) determinaram que
estas reagdes ocorrem na mesma taxa a temperaturas de 1150 K, porém ainda assim de 10%a 10°

vezes mais lenta que a reacao da combustdo incompleta do carbono na faixa de 1100 K a 1200 K.

A determinacdo de qual o produto primdrio da reacdo heterogénea, aquele gerado na
superficie do carbono, é um tema ainda estudado. Sabe-se que a combustdo pode gerar CO,, CO
ou uma relagdo entre eles. Outra questao associada refere-se a saber onde a oxidagdao homogénea
do CO é mais significativa, se no filme ao redor da particula ou distante dela. Varias pesquisas
experimentais foram realizadas, porém nao se chegou a um consenso devido a complexidade do
fenémeno, caracteristicas fisicas e quimicas do material e condigdes operacionais bem como da
dificuldade em obter medi¢des precisas sem contudo assumir significativas simplificagdes (SCALA,

2011).

Para temperaturas acima de 1000 K o principal produto da rea¢do heterogénea deve ser
mondxido de carbono, segundo dados obtidos por varios estudos experimentais, conforme
reportado por HAYHURST e PARMAR (1998). Entretanto, em principio, pelo menos uma parte pode
se oxidar a CO; ainda no filme gasoso ao redor da particula. Neste caso, como consequéncia, pode-
se relacionar o CO, formado como produto primario da reacdo, uma vez que o calor gerado estara
na particula. Porém leitos fluidizados parecem ser uma excessdo, uma vez que a presenca do
material inerte préximo as particulas reativas inibe a oxidacdao do CO a CO,, através da remocgao

heterogénea de radicais OH e HO,. Ainda assim, algum CO, pode ser formado ao redor do coque
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antes que o CO difunda-se para longe da superficie externa do sélido (HAYHURST e PARMAR,
2002).

Para particulas grandes (na ordem de milimetros) tem-se que a difusdo controla o processo
de combustdo, tanto da difusdo o oxigénio para a superficie como do produto gerado para o meio.
Neste caso a oxidacdo do CO na difusao pode ser maior do que para particulas menores. Assim, a

reacdo (84) pode parecer ser a reagdo (85), segundo HAYHURST e PARMAR (1998).

Ha também divergéncia na literatura quanto a ordem da reac¢do, variando entre ordem
zero a um para o oxigénio. De fato, é provdvel que a ordem dependa da temperatura, da
concentragdo de oxigénio e da natureza do carbono que estd sendo oxidado (MULCAHY e SMITH,

1969).

Um dos trabalhos que procurou relacionar a geragdo do produto da combustdo com a
temperatura foi desenvolvido por TOGNOTTI et al. (1990). Os autores determinaram através de

medigOes de particulas Unicas aquecidas por feixe de laser a relagdo apresentada na Equacgdo (88).

mco

—-B
= Aopox,sno exp( T 0 ) (88)

Mmcoz P

sendo os valores sugeridos pelos autores A, = 0,02, B, = 3040 K e ny = 0,21. Assim, para uma
pressao parcial de oxigénio de 10% e uma temperatura da particula de 1100 K, a producdo de CO é

predominante.

Modelos complexos

Uma vez apresentados os fendmenos separados, passa-se aos modelos mais completos,
que fazem uso de mais de uma etapa do conjunto que representa o processo de queima
heterogéneo. Dois modelos sao apresentados a seguir, o primeiro € uma combinacao do processo

difusivo e cinético e o segundo um modelo intrinseco.
Difusdo/Cinética
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As condicdes de operagdo do sistema experimental utilizado neste trabalho colocam a
combustao do carvao na zona 2. Apesar da difusao do gas nos poros das particulas ser importante,
a falta de informacdo detalhada sobre o carvao utilizado no sistema foi determinante para a
escolha de um modelo que incorpore estes efeitos sem no entanto modeld-los explicitamente.
Deste modo, a taxa da reacao heterogénea é determinada por uma média harmdnica de um termo
de difusdo (Equagdo (89)) e outro cinético (Equagdo (90)), resultando na Equagdo (91), conforme

BOYD e KENT (1986).

r. C1[05(Tp +Tw)]o‘75
d =

89
7 (89)
—Er5
r- =C2ex 90
2 p( RT) (90)
dmo Aop C1C2[0.5(T» +T-)]°” exp(—Ers /RT) (1)
dt o C1[0.5(Ty + T )]°” +Cadp exp(—Ers / RT)

Sendo que m, é a massa da particula, A, é a drea superficial da particula, p, é a pressdo parcial do
oxigenio, T, é a temperatura da particula, T~ é a temperatura do gas ao redor da particula, C; e C,
sdo as constantes difusiva e cinética respectivamente, d, é o didmetro da particula e Es é a energia
de ativacdo. Apesar de C; poder ser determinado como fung¢do do nimero de Sherwood (WANG et
al., 2009), como simplificagdo um valor constante foi adotado. Os parametros C, e E,; utilizados
englobam o efeito da difusdo gasosa nos poros do carvao. O didmetro da particula é considerado

constante, sendo que apenas a massa especifica varia durante o processo de queima.

SILVA FILHO e MILIOLI (2008) realizaram uma analise experimental para determinacdo dos
parametros cinéticos de uma variedade de carvao nacional. O valor encontrado para energia de
ativacdo, dentro da faixa reportada por outros trabalhos experimentais, foi utilizado neste
trabalho. O fator pré-exponencial encontrado pelos autores, contudo, ndo pode ser utilizado, uma
vez que este era apenas funcdo da variacdo da massa do carvdo (unidade de s™), ao passo que o

presente modelo leva em conta também a concentragdo de O, e tamanho da particula (unidade de
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kg.s*.m?2.Pa™)). Ainda segundo estes autores, os valores reportados para o fator pré-exponencial
variam em muitas ordens de grandeza, ndo sendo possivel estabelecer uma faixa de valores tipicas
de carvao. Portanto, devido a falta de dados sobre o carvdao mineral nacional, o valor utilizado por

FIELD (1969) foi adotado.

Intrinseco

O modelo intrinseco aqui apresentado é baseado no trabalho de SMITH (1982) assumindo
uma reacao de ordem um. Este modelo parte do pressuposto, assim como o anterior, de que a
reacdo heterogénea inclua os efeitos da difusdo das moléculas até a superficie da particulas bem
como a cinética da reacdo. A principal diferenca reside no modo como a taxa cinética é calculada,

sendo que neste modelo ela contém informagdes da difusdo nos poros da particula.

Partindo da Equacgdo (91), a taxa cinética r. é agora reescrita conforme Equacdo (92).
d
I'e = Nef ?pppAgkri (92)

onde n.s é o fator de efetividade que representa a relagdo entre a taxa real de combustdo com a

taxa obtida se a resisténcia pela difusdo nos poro nao existisse, conforme Equacdo (93).

3

om’

Nef = (m cothem —1) (93)

sendo que @m é o modulo de Thiele:

0,5
= d_p(SboxppApkripox j (94)

2 De pox
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onde pox € a massa especifica do oxidante na fase gas, A, é a area superficial especifica interna da
particula de coque e D, é o coeficiente de difusdo efetivo nos poros da particula. Tomando-se
como hipdétese simplificadora que a distribuicdo dos poros é unimodal e que as difusdes de

Knudsen e no seio da fase gds procedam em paralelo, tem-se a Equagdo (95) para D..

-1
o= 81, 1) 5
Kn 0

onde  é a tortuosidade dos poros, cujo valor adotado de V2 corresponde a um angulo médio
dos intersticios de 45 °, de acordo com sugestdo de LAURENDEAU (1978). @ é a porosidade da

particula de coque, conforme Equacgao (96).

o=1-2 (96)

Pr

sendo que p, e p, 30 as massas especificas aparente e real da particula de coque.

Ainda da Equacdo (95), Dy, é o coeficiente de difusdo de Knudsen. Esta difusdo é
caracterizada por ocorrer em poros longos com estreito diametro e pelas frequentes colisdes das
moléculas do gas com as paredes dos poros. O coeficiente de difusdo de Knudsen é dado pela

Equacdo (97).

DKn = 97Fp (97)

ox

onde 7p é o raio médio dos poros.

Ainda na Equacgdo (94) k. representa a reatividade intrinseca que é modelada através de

uma equacao cinética, Equacao (98).

67



—Eri

kri = Ari exp (98)

Tp

Um fator importante na modelagem da queima do carvdo é dado pela relagdo entre a
reducdo da massa especifica da particula e o diametro devido a perda de massa e a alteragdo
estrutural que ocorre neste processo. Trés cenarios podem ocorrer: a) a particula pode manter seu
diametro durante o processo de queima enquanto a massa especifica varia; b) a massa especifica

pode permanecer constante e o diametro variar; c) ambos podem variar simultaneamente.

Quando ambas as propriedades variam, o modelo usualmente empregado considera que a
varia¢do no tamanho da particula estd relacionada com o médulo de queima a e o grau de queima

da particula, de acordo com Equacgao (99).

(99)

O valor de a varia de 0 a 0,333, sendo que o limite inferior corresponde ao caso a), o limite

superior ao caso b) e um valor intermediario ao caso c).

Entretanto MITCHELL et al. (2007) apresentaram resultados questionando a validade desta
aproximacdo. Para condicGes correspondentes a Zona 2, a reducdo do didmetro e da massa
especifica varia ndo-linearmente ao longo da queima de uma particula. Isto significa que a deveria

ser uma fungdo e ndo uma constante, porém os autores nao propuseram um modelo alternativo.

Além do material organico, carvao também ¢é constituido por minerais. No processo de
combustdo estes sdo descritos como cinzas. Estes também sofrem transformacgdes térmicas ou
guimicas, sendo a primeira forma predominante. Estes processos transformam as propriedades
dos minerais, o que foi observado gerar efeitos cataliticos. Entretanto, na maioria dos estudos
sobre simulagdo de queima de carvao, as cinzas sdo consideradas inertes, responsaveis apenas por

manter a forma das particulas.
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A Tabela 6 mostra de forma resumida os valores adotados para os parametros dos modelos

de devolatilizacdo, de reacdes homogéneas e heterogéneas. Desta Ultima categoria, foram

considerados os modelos de difusdo, difusdo/cinética e intrinseco.

Tabela 6. Resumo dos parametros envolvidos nas etapas de devolatilizacdo e combustao do carvao.

Parametro Valor* Equacdo

A 2.10°s™ (69)

A 1,3.10"s™ (70)

E, 1,046.10° J/kgmol (69)

Devolatilizacao

E. 1,674.10° J/kgmol (70)

a; 0,3 (71)

a; 1 (71)

Sbh; 1,34 mol (72)

Sb, 1,48 mol (72)

Shs 1,66 mol (72)

Sh, 0,0378 mol (72)

Sbs 0,5 mol (73)

Reacio Homogénea Ans 2,119.10" Kg/m>.s (63)
An 2,239.10" Kg/m*>.s (63)

Es 2,2027.10% J/kgmol (63)

E. 1,7.10% J/kgmol (63)

A 4 (64) e (65)

B 0,5 (65)

C: 5.10 " m?.kg/s.K*" (91)

Reacgdo Heterogénea c,? 8,596.10™" kg/m”.s.Pa (91)
Es"” 8,51.107 J/kgmol (91)
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A, 3.10° m? (94)

A 3,0198.107 s (98)
E,® 8,51.10" J/kgmol (98)

©) 0,5 (96)
7 1,5.10" m (97)

Q 1,4142 (95)
o 0 (99)
a® 0,25 (99)

*Todos parametros foram fornecidos pela base de dados do software utilizado a excecdo de: a)
FIELD (1969); b) e c) SILVA FILHO e MILIOLI (2008); d) Para os casos com didametro constante; e)

Para os casos com diametro variavel, SMITH (1971).

3.4 Método Numérico

As equacbes de transporte provenientes da mecanica dos fluidos somente podem ser
resolvidas analiticamente para casos bastante simplificados. Quando deseja-se representar um
escoamento em mais de uma dimensdo ou seu histérico ao longo do tempo, sdo necessarios
métodos que geram solucdes aproximadas para a obtencdo de algum resultado. H4 uma série de
métodos numéricos desenvolvidos para este fim, aplicdveis a certas classes de problemas. Um
método bastante utilizado quando se trabalha com sistemas de equac¢des diferencias parciais é o
Método dos Volume Finitos (MVF). O principio deste método baseia-se na conserva¢do de uma
guantidade fisica sobre qualquer volume finito, ou volume de controle. Com esta caracteristica é
possivel adaptar volumes de controle a qualquer geometria que se queira estudar, dividindo-a em
tantos volumes quanto forem necessarios para que as escalas caracteristicas do problema se

tornem relevantes.

O software comercial Ansys Fluent utiliza-se do chamado solver baseado na pressdo para
resolver os campos das varidveis pertinentes ao escoamento. Neste procedimento as equagdes de
guantidade de movimento sdo resolvidas para a obtencdo dos campos de velocidade. O campo de

pressdo por sua vez é obtido por uma equacgdo da correcdo da pressdo pela relacdo entre a
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continuidade e a quantidade de movimento. De modo geral, classifica-se a solugdo do prolema nas

seguintes etapas:

e Divisdo do dominio fisico em volumes de controle;

e Integracdo das equagdes governantes em cada volume de controle para equagdes
algébricas;

e Linearizacdo das equacdes discretizadas e termos fonte;

e Solugdo do sistema resultante.

Os valores das varidveis sdao guardadas no centro de cada volume de controle. Porém, o
termo convectivo torna necessario calcular o valor da variavel também na face do volume. Deste
modo, um procedimento de interpolacdo do tipo Upwind é adotado. Mesmo assim, os termos

difusivos continuam sendo calculados por um esquema de diferengas centrais de segunda ordem.

BENYAHIA et al. (2007) fizeram uma andlise da aplicagdo de esquemas Upwind de ordem
um e dois para escoamentos multifasicos em regime core-annulus. Segundo os autores, conforme
a malha vai sendo refinada, a diferenca encontrada no resultado entre eles diminui, convergindo
para um mesmo valor. Assim, de modo geral, os esquemas de ordem um s3o menos custosos
computacionalmente quando comparados aos esquemas de ordens superiores, porém em

contrapartida, tendem a requerer malhas mais refinadas.

Em simulagOes transientes as equag¢des de transporte devem ser discretizadas tanto no
tempo quanto no espac¢o. A integracdo temporal é implicita, sobre um passo de tempo At
determinado. Todas as equagdes sdo resolvidas iterativamente para um determinado passo de
tempo, até que um critério de convergéncia seja alcancado. Deste modo, avangar a solucdo em um

passo de tempo requer um certo numero de iteragdes por passo de tempo.

O passo de tempo utilizado em simulagdes transientes de escoamentos multifasicos
incompressiveis € um parametro importante na estabilidade da simulagdo. Passos de tempo
menores tendem a tornar a simulacdo mais estavel, porém podem ser proibitivos no quesito
tempo computacional. A determinacdo exata do tamanho do passo de tempo deve ser escolhida
para cada caso baseada nas condi¢Ges de contorno e estabilidade numérica do sistema. De acordo
com alguns trabalhos do grupo de pesquisa (BASTOS et al. 2008, ROSA et al. 2008, LOPES et al.
2011), chegou-se a uma faixa de valores proprios para leito fluidizado. Como referéncia,
usualmente inicia-se a simulacdo com um passo de tempo na ordem de 10~ s elevando-se o valor

final de até 10™s.
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Ja a fase Lagrangeana utiliza a mesma malha numérica das fases fluidas, porém o MVF nao
é método numérico pelo qual as equacdes do particulado sdo resolvidas. As equacdes da trajetodria
e qualquer outra equacdo, como de massa ou energia térmica, sdo resolvidas por integracao
numérica discreta no tempo. As equacdes diferenciais ordinarias podem ser integracdo analitica,
assumindo-se que a variacao da propriedade entre os passos de tempo é pequena, ou ainda por
integracao numérica, através dos esquemas de Euler implicito ou trapezoidal. O método de Runge-
Kutta também pode ser utilizado para a resolucdo destas equagdes. Na formulacdo transiente, o
passo de tempo da integracao 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 particulas discretas sdo atualizadas a cada passo de tempo do escoamento fluido. Por
fim, a quantidade de movimento, a massa e o calor gerados ou consumidos pelas particulas sdao
computados nos termos fontes das respectivas equagdes de transporte da fase continua. Este é
denominado de acoplamento de duas vias, no qual a fase continua influencia a fase discreta e

vice-versa.

Assim, com o conjunto de equagdes que compde a modelagem de cada caso definido e
ajustado o método numérico, parte-se para a resolucdo dos problemas. Por fim, obtidos os

resultados, passa-se entdo a sua analise.
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4 Resultados e Discussoes

O escoamento multifasico com e sem adicdo de carvao mineral foi o objeto de interesse
nos Caso 1 e Caso 2 respectivamente. Uma descricao detalhada de todos os fen6menos envolvidos
nas condi¢des operacionais do sistema foi viabilizada pela simulagdo numérica através das técnicas

CFD. As andlises das duas etapas deste estudo sdo apresentadas individualmente a seguir.
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4.1 Caso 1: Sem Reag¢dao Quimica

Os resultados da modelagem matemadtica aplicada ao escoamento gds-sélido em um leito
fluidizado a altas temperaturas sao descritos nesta secdo. Apesar de aparentemente simples
guando comparado ao objetivo final do presente estudo, esta etapa é de fundamental importancia

para a correta predicdo do comportamento do sistema na etapa de combustao.

4.1.1 Condicoes Operacionais e de Contorno

As condigBes de operagdo da etapa de aquecimento do sistema de CFBC, anterior ao inicio
do processo de combustdo, foram minuciosamente estudadas e apresentadas por RAMIREZ-
BEHAINNE (2007). O autor realizou uma série de experimentos baseados no modelo estatistico de
planejamento composto central. Destes, foi escolhido o caso que representou ponto central do

modelo, cujas condigdes sdo apresentadas na Tabela 7.

Tabela 7. Resumo das condi¢Bes operacionais do sistema de CFBC na fase de pré-combustdo do
ensaio escolhido de RAMIREZ-BEHAINNE (2007).

Pressdo, p Atmosférica
Temperatura média, T 673 K
Velocidade de fluidizagdo no leito fluidizado, uy 6 m/s
Inventario de sdlidos total, / 6,5 kg
Fluxo massico de ar na valvula-L, mg 2 kg/h

Conforme prévio esclarecimento, apenas o leito fluidizado foi o objeto de estudos das
simulagdes. Deste modo, uma vez determinado o dominio de calculo, foi elaborada a geometria do
equipamento, representada na Figura 12. O MVF requer a divisdao da geometria em pequenos
volumes de controle, de modo que uma malha foi construida sobre a geometria do leito fluidizado.
Tanto a geometria como a malha foram desenhadas com o auxilio do software comercial Ansys

ICEMCFD 11.0.
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Saida

Entrada 2

T Entrada 1

Figura 12. Detalhes das entradas e saida na geometria construida para o leito fluidizado do CFBC
para o estudo de fluidizacado.

Na simulacdo do leito fluidizado rapido, apenas ar atmosférico e areia de quartzo foram
considerados como fase continua e dispersa, respectivamente. A abordagem Euleriana-Euleriana
determina que ambas as fases sejam consideradas fluidos. Deste modo a fase continua foi definida
como um gas ideal, enquanto a fase dispersa foi representada através da KTGF. As condi¢Oes de

contorno para o Caso 1 estdo apresentadas na Tabela 8.
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Tabela 8. Condig¢des de contorno do Caso de Estudo 1.

Fase Continua (Ar) Fase Dispersa (Areia)

Fluxo massico: 2,46.107 kg/s;
Entrada 1 Intensidade Turbulenta: 4,2%;

Temperatura: 900 K

Fluxo massico: 5,56.10™ kg/s;
Fluxo mdssico: Fungdo de reciclo;
Entrada 2 Intensidade Turbulenta: 5%;
Temperatura: 624 K
Temperatura: 624 K

Saida Pressdo relativa: O Pa Pressdo relativa: O Pa

Paredes N3do-deslizamento Livre-deslizamento

A intensidade de turbuléncia para a Entrada 1 foi determinada de acordo com a correlagdo
proposta por WANG et al. (2010a), a qual relaciona a intensidade de turbuléncia com o nimero de
Reynolds na fronteira de entrada. Para a Entrada 2 o valor de intensidade de turbuléncia médio
(5%) sugerido pelo software foi escolhido, uma vez que nesta entrada a fase continua flui

juntamente com a fase dispersa, tornando dificil o cdlculo de um valor mais preciso.

Uma fungdo para o cdlculo do fluxo massico de sélidos que retornam ao leito fluidizado foi
implementada. Esta funcdo soma a massa da fase dispersa que sai do dominio por cada uma das
faces da superficie delimitada como saida a cada passo de tempo, inserindo este valor como
condicdo de contorno na Entrada 2. Deste modo, garante-se que a massa de sélidos do sistema

seja conservada.

Um aspecto de fundamental importancia para uma descricdo realista do escoamento no
leito fluidizado foi a determinac¢do do inventdrio de sélidos. Uma vez que parte do circuito que
compde o sistema nao foi simulada, todo o sdlido presente no ciclone, standpipe e na valvula-L
devem ser desconsiderados. Usualmente utiliza-se um fluxo de recirculagdo mdssico médio
constante, medido experimentalmente na saida do leito fluidizado (LAN et al. 2009, LOPES et al.
2011, WANG et al. 2010a). No entanto com esta abordagem o tempo de simulacdo necessdrio até
o sistema atingir um estado pseudo-estaciondrio pode ser elevado demais, dependendo das

condi¢Oes operacionais.
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A solugdo proposta consiste em determinar o inventario de sdélidos presentes apenas no
leito fluidizado. Deste modo pode-se reduzir o tempo computacional, uma vez que a inicializacao
do problema pode ser efetuada com o inventdrio completo do leito fluidizado. O desenvolvimento
do escoamento num leito fluidizado rapido ocorre em um curto espaco de tempo, pois altas vazdes
de ar sdo alimentadas ao leito fluidizado, fazendo com que o tempo de residéncia médio seja
baixo. A metodologia para a determinacdo da condicdo inicial de sdlidos no leito fluidizado foi

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

A condigdo de contorno térmica nas paredes foi determinada através de um balango de
energia para convecgdo natural de gases ao redor de um corpo sélido (INCROPERA e DEWITT
2002). A temperatura da parede externa foi determinada através de medig¢des na planta, cujo valor
maximo de 338 K foi considerado para o cdlculo do fluxo térmico. Deste modo, o fluxo de calor

estimado perdido pelo leito fluidizado para o ambiente foi de 175 W/m?>.

O conjunto do modelo numérico que garantiu a convergéncia da solugao foi o acoplamento
pressao-velocidade SIMPLE multifdsico, o cdlculo dos gradientes pelos minimos quadrados nas
células e as discretizacbes espacial e temporal de primeira ordem Upwind e implicita
respectivamente. O residuo estipulado para que as equagbes de transporte fossem consideradas

. . . 3 s, e
convergidas foi determinado em 1.10” em valores absolutos. O passo de tempo maximo utilizado

foi de 1.10™s.

4.1.2 Malha Numérica

Para garantir que os resultados obtidos sejam independentes do tamanho, e por
consequéncia do nimero de volumes de controle da malha, foi construido um conjunto de malhas
variando de 100 mil a 800 mil volumes de controle. A diferenca de pressdo entre a base e a saida
do leito fluidizado, bem como o perfil de velocidade da fase dispersa foram extraidos depois de 10
segundos de simulagdo, como médias temporais dos ultimos 4 segundos simulados, conforme
Figura 13. A pouca variacdo entre os resultados da pressdao no leito fluidizado para malhas com
refino superior a 200 mil volumes, combinada com a andlise do perfil de velocidade da fase

dispersa, resultaram na escolha da malha de 400 mil volumes de controle para as simula¢des CFD.
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Figura 13. Comparacdo dos resultados para o teste de malha do Caso 1, no qual foram analisados:
a) diferenca de pressao relativa entre a base e a saida do leito fluidizado; b) perfil da velocidade
axial média da fase dispersa no raio a 3m de altura.

Os critérios de qualidade da malha selecionada também estdo de acordo com o sugerido
pelo desenvolvedor do software para a modelagem aplicada. A Tabela 9 apresenta maiores

detalhes da malha de 400 mil volumes de controle.
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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" m?
Volume minimo de célula 6,17.10°m?
Angulo minimo 27.54°
Determinante minimo 0,392

Razdo de aspecto maxima 28,5

O desequilibrio no balango de massa pode ser quantificado em todo o dominio de
controle. Além do valor global do somatdrio dos residuos monitorado a cada passo de tempo,
pode-se ter uma visdo do erro massico em cada volume da malha. O valor mdximo do
desequilibrio obtido foi de 9,1.10° kg/s, enquanto que o minimo 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 isosuperficies desta grandeza, conforme Figura 14. E
possivel perceber que ha maior quantidade de células com residuos baixos, na ordem de 10" kg/s,
e apenas alguns com valores préoximos ao desequilibrio maximo gerado. O mesmo comportamento

ocorre para os valores negativos.
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Figura 14. Isosuperficies no leito fluidizado em 10 s de simula¢do para os desequilibrios massicos
de:a) 1.10 kg/s; b) 1.10° kg/s .

O tempo computacional de 30 dias foi necessario para rodar 10 segundos de simulagdo, na
malha selecionada, paralelizada em 8 particdes e computadas em processadores Intel Xeon

quadcore 2,93 GHz e 16 GB de memdria, para o caso multifasico.
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4.1.3 Analise do Escoamento Multifasico

Com a malha numérica adequada selecionada (400 mil volumes), foi realizada uma analise
detalhada das caracteristicas do escoamento gdas-sélido. Infelizmente poucos dados experimentais
da fluidodinamica estavam disponiveis, de modo que os resultados obtidos foram avaliados de
acordo com dados de literatura bem como pela experiéncia com simula¢des de casos similares
realizadas pelo grupo de pesquisa. Ressalta-se porém que o objetivo do Caso 1 foi a preparacao de
uma modelagem que se mostrasse adequada para aplicacdo ao estudo de interesse da presente
pesquisa, o Caso 2. Desta forma, a analise dos resultados é realizada principalmente sobre a forma

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

Iniciando com a andlise da fase continua, a representa¢do da turbuléncia é uma
caracteristica de grande importancia para escoamentos multifasicos confinados. Apesar da
descricao da turbuléncia através de modelos de fechamento para estes sistemas ainda ser um
problema n3o consolidado, o modelo aqui utilizado é empregado em muitos trabalhos numéricos
gas-solido, tendo produzido boa concordancia 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 turbuléncia no sistema é percebido na Figura 15. A varidvel
gue transfere os efeitos da turbuléncia para a equagdo de transporte de quantidade de movimento
é a viscosidade, que conforme mostrado no capitulo da modelagem matematica, é modificada
para a viscosidade denominada turbulenta. Deste modo, conforme a definicdo desta varidvel,
Equacdo (23), os campos b) e c) da Figura 15 participam na gera¢do do campo a). O maior efeito da
turbuléncia encontra-se acentuado préximo a Entrada 1, uma vez que a intensidade de turbuléncia
é definida na condicdo de contorno, e na regido de expansdo da sec¢do transversal do leito
fluidizado. Ha também uma variacado perceptivel da viscosidade turbulenta na altura da Entrada 2,

causada pela posi¢do ortogonal desta tubulacdo ao sentido do escoamento no leito fluidizado.
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Viscosidade Energia Cinética Dissipagdo Energia

Turbulenta[Pa.s] Turbulenta[J/kg] Turbulenta[m?/s3]
5.00e-03 10.0 500.0
4.00e-03 8.0 400.0
3.00e-03 6.0 300.0
2.00e-03 4.0 200.0
1.00e-03 2.0 100.0
0.00e+00 0.0 0.0
a) b) c)

Figura 15. Campos instantdneos em 10 s de: a) viscosidade turbulenta; b) energia cinética
turbulenta; c) dissipa¢do da energia turbulenta da fase continua.

Apesar da fase continua ditar o sentido do escoamento, a influéncia causada pela presenca
da fase dispersa é o maior desafio na modelagem do leito fluidizado. O perfil de fracdo 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 fluidizacdo rapida. A curva do perfil
apresentou pequena variacdo entre a concentracdo de sdlidos na base e na regido acima das
entradas laterais do leito fluidizado, indicando portanto um leito ligeiramente dividido em duas
regides, a base um pouco mais densa e o topo diluida, Figura 16. A concentracdo de sélidos porém

sempre manteve-se dentro da faixa encontrada em leitos fluidizados rapidos diluidos. Ainda foi
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possivel discernir duas alturas com valores relativamente altos de fracdo volumétrica de sdlidos. O
primeiro pico a partir da base corresponde a regiao da Entrada 2, pela qual os sélidos recirculados
voltam ao leito fluidizado. Um segundo pico é encontrado no topo da regido da saida em T do leito
fluidizado, onde também ha um acumulo de sélidos, uma caracteristica propria desta configuragao

de saida do leito fluidizado.

Altura [m]
N
|

0 T T 1
0 0.02 0.04 0.06

Fragdo Volumétrica

Figura 16. Perfil de fracdo volumétrica média da fase dispersa tirado a partir de médias na area de
planos transversais ao longo do comprimento do leito fluidizado.

A analise da variacdo do fluxo massico na saida do leito fluidizado confirmou o
comportamento oscilatério obtido por outras pesquisas (SAMUELSBERG et al. 1996, WU et al.
2010, NIKOLOPOULOS et al. 2012) conforme grafico apresentado na Figura 17. O sistema
apresentou significativas varia¢cdes no fluxo massico de sdlidos que deixam o leito fluidizado, uma

consequéncia do escoamento turbulento e da distribuicdo ndo uniforme da fase dispersa no
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interior do leito fluidizado. O valor médio do fluxo massico da saida do leito fluidizado obtido pela
simulagdo foi de 59 kg/m?”s. Como do circuito completo apenas o equipamento leito fluidizado foi

considerado, a recirculacao dos sélidos pela Entrada 2 apresenta a mesma variacao da saida.

600

——CFD
500 - 'Gs
400

Gs [kg/m?.s]
g

200

S L |

Tempo [s]

Figura 17. Historico temporal do fluxo mdssico de sélidos (areia), avaliada na saida do leito
fluidizado simulado.

Como uma ferramenta adicional de analise, transpds-se o histérico temporal do fluxo
massico de sélidos na saida para o espectro de poténcias. Assim, foi possivel identificar aspectos
ciclicos do escoamento e quantificar as frequéncias dominantes do sistema. Para tal finalidade,
utiliza-se a transformada de Fourier. O procedimento desta metodologia foi descrito por CASTILHO

(2011).

Varios trabalhos na literatura (BENYAHIA et al. (2000), DU et al. (2003), JIRADILOK et al.
(2006), NIKOLOPOULOS et al. (2012)) utilizaram esta técnica para quantificar a escala de tempo
dominante no escoamento multifasico. Segundo estes autores esta analise permite também
identificar estruturas bem definidas, como bolhas ou a formagdo centro-anular em leitos

fluidizados, pela presenca de um significativo pico rodeado de outros menores. Entretanto, quanto
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mais turbulento o leito, ou seja, maior grau de mistura do escoamento, menos definido torna-se

este pico e passa-se a ter um perfil achatado.

Portanto, através da aplicacdo da transformada de Fourier, foi gerada a Figura 18. Os dados
foram coletados para amostragem a cada 0,01 s, no intervalo de tempo de 5 a 10 s da simulagdo. A
frequéncia dominante, representada pelo maior pico, corresponde a 0,36 Hz ou seja, a um tempo
de aproximadamente 2,8 s. Este é o tempo caracteristico do escoamento da fase sélida no leito
fluidizado, condizente com valores encontrados experimentalmente por MALCUS et al. (2000).
Outros picos menores estendem-se até 10 Hz, representando as oscilacdes menos intensas da

Figura 17.
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Figura 18. Andlise do espectro de poténcia a partir do histdrico temporal da Figura 15.

O padrdao do escoamento gas-solido obtido pela simulagdo se mostrou coerente com o
reportado pela literatura (MASTELLONE e ARENA 1999, SALVATERA et al. 2005, BENYAHIA et al.
2007, WANG et al 2010b). A formacdo de uma configuracdo centro-anular foi confirmada no corpo
do leito fluidizado, conforme visualizado na Figura 19. Embora a distribuicdo de sélidos no interior
do leito fluidizado varie amplamente com o tempo, quando s3ao considerados valores médios
obtém-se um comportamento uniformizado.
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Figura 19. Campos de fracdo volumétrica da fase dispersa (areia) em 8 s, 9's, 10 s e na média
temporal, incluindo cortes transversais nas alturasde 2 me 3 m.

Nesta configuracdo os sélidos tendem a se aglomerar na parede, enquanto no centro do
escoamento, baixas concentracdes de sélidos sdo registrados. O anel que se forma préximo as
paredes pode se deslocar no mesmo ou no sentido oposto do escoamento, dependendo das

condigBes operacionais (KARRI e KNOWLTON 1999), como visualizado nas Figura 20 e Figura 21.
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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 visualizacdo do deslocamento do sélido no interior do leito fluidizado uma
isosuperficie para a fragdo volumétrica de 15% de sdlidos foi criada. A coloragdo desta indica a
velocidade instantdnea axial, que conforme apresentado na Figura 21, mostra o comportamento
altamente variado do escoamento, com aglomerados de sdlidos descendo ou mesmo subindo em
algumas regides, destacadas pelas cores azul e vermelho respectivamente. Quando analisado pelas
médias temporais, este comportamento se torna menos vollvel e pode-se identificar um padrao

de escoamento com maior facilidade.

87



Velocidade [m/s]
5.000

3.750
2.500
1.250
0.000
-1.250
-2.500
-3.750
-5.000

Figura 21. Isosuperficie para fragdo volumétrica de 15% da fase dispersa (areia) colorida de acordo
com a velocidade axial da fase dispersa.

A presenca de uma segunda fase no leito fluidizado modifica o comportamento do
escoamento de modo significativo. A influéncia de uma fase sobre a outra pode ser exemplificada
na Figura 22. O campo instantdneo de fracdo volumétrica da fase dispersa é sobreposto aos
vetores velocidade de cada uma das fases. Pode-se notar que apesar das regides com grandes
concentragdes de fragdo volumétrica, a fase continua tende a um movimento predominantemente

ascendente, com maiores velocidades nos caminhos livres que se formam na regido central do
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leito fluidizado. J4 o comportamento da fase dispersa mostra uma recirculacdo interna e a
dispersao dos sélidos quando o fluxo proveniente da Entrada 2 se encontra com o escoamento no

corpo do leito fluidizado.

Velocidade [m/s]
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Figura 22. Campo da fragdo volumétrica instantanea da fase dispersa (areia) em 10 s de simulagao,
sob os vetores de velocidade da: a) fase continua; b) fase dispersa.

O fendbmeno que cria a configuracdo centro-anular pode ser melhor explicado quando se
analisa a temperatura granular dos sélidos. Devido a inelasticidade parcial das colisGes entre
particulas e com a parede, uma fracdo de energia é dissipada, acarretando na reducdo local da
temperatura granular. A tendéncia em regibes de baixa temperatura granular é ocorrer o aumento
da concentracdo de particulas. As particulas se aglomeram formando clusters, reduzindo a area

superficial de contato com a fase continua, o que reduz a forca de arraste, de modo que o
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movimento descendente resultante do balanco de forcas em cada particula torna-se mais provavel.
Entretanto o aumento do movimento contrario ao fluxo da fase continua aumenta a tensdo de
cisalhamento, o que por sua vez volta a aumentar a temperatura granular, afastando o material
particulado das paredes. Na Figura 23 é possivel identificar a relacdo descrita entre a tensdo de
cisalhamento, a temperatura granular e a fracdo volumétrica da fase dispersa para um corte na

secdo transversal do leito fluidizado.

Fracdo Volumétrica Temperatura Granular [m?/s?] Tensdo de Cisalhamento [s]

. 17 500.000
 437.500 /
 375.000

312,500
250.000 |
187.500 ‘
125.000
62.500
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b)

Figura 23. Cortes da secao transversal localizada a 2 m de altura, para as seguintes propriedades
instantaneas da fase dispersa (areia) em 10 s de simula¢do: a) fragcdo volumétrica; b) temperatura
granular; c) tensao de cisalhamento.
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Ao longo do comprimento do leito fluidizado, a temperatura granular apresenta valores
elevados em algumas regiées como mostrado na Figura 24. Ainda conforme a Figura 19, para o
mesmo instante de tempo, a maioria destas regides possuem também maior concentracao da fase
particulada, o que indica tanto o processo de formag¢do como de destruicdo dos clusters da fase

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

A tensdo de cisalhamento da fase dispersa atinge os maiores valores nas regides onde as
fases se chocam, como na se¢do em cone acima da Entrada 1 e na regido adjacente a Entrada 2,
Figura 25. E interessante notar também que a saida em T, assim projetada para reduzir o desgaste
do material das paredes pelo constante atrito com particulas, apresenta uma regido de maior

tensdo mas que logo antes da parede superior reduz-se bruscamente.
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Figura 25. Tensdo de cisalhamento instantanea da fase dispersa em 10 s de simulacao.

A andlise térmica do leito fluidizado foi validada por dados experimentais. O modelo de
transferéncia de calor entre as fases considera um coeficiente global para leitos fluidizados. A
Figura 26 apresenta a comparacdo do resultado simulado com dados experimentais da planta

piloto.
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Figura 26. Perfil médio de temperatura da fase continua (ar) no leito fluidizado, resultados
experimentais e numéricos.

O perfil de temperatura é uma média temporal do leito fluidizado, correspondente a
posicdo axial dos termopares na planta piloto. Da base até a regido da reentrada de sdlidos
provenientes da recirculagdo externa, o perfil simulado ficou abaixo dos pontos experimentais em
22 K e 21 K para o segundo e terceiro ponto respectivamente, ou seja, um desvio de no maximo
3%. Ja acima do primeiro metro do leito fluidizado os dados simulados encontram-se bem
préximos aos experimentais, com desvio maximo de 2,3% para altura de 3,8 m. Isto indica que ndo
somente a modelagem da transferéncia térmica mas também a descri¢cdo do escoamento na regido

superior do leito fluidizado encontra-se em bom acordo com o comportamento do equipamento.

Deve-se ainda salientar que o ponto relativo a altura de zero metros na Figura 26
corresponde ao inicio da secao cilindrica do leito fluidizado. Os 260 mm referentes a se¢do conica

nao possuem pontos de termopares na unidade experimental, de modo que a primeira informacao
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térmica do sistema sé é obtida 130 mm acima da base cilindrica. A necessidade de planejamento
dos experimentos em consonancia com os modelos da simulagdo numérica é uma das principais
dificuldades encontradas para a resolucdao de um problema por CFD. Deste modo foi necessario
estimar a temperatura de condicdo de contorno na Entrada 1, uma vez que para a correta predicdo
da fluidodindmica do escoamento multifasico, a inclusdo da secdo conica do leito fluidizado era
indispensavel. A temperatura média do termopar localizado logo apds a saida do sistema de
aquecimento dos gases de fluidizacdo do leito fluidizado foi escolhida, considerando-se que as

perdas térmicas entre os aquecedores e o leito fluidizado sdo despreziveis.

A predi¢do da distribuicdo de temperatura no interior do leito fluidizado sem reac¢des
quimicas apresenta-se bastante uniforme, como mostrado na Figura 27. Visando simplificar o
problema, a temperatura de ambas as fases na condi¢ao de contorno para a Entrada 2 foi definida
como sendo a medida experimental do termopar localizado na perna horizontal da valvula-L, uma
vez que o intuito do trabalho foi considerar apenas a geometria do leito fluidizado. Esta
temperatura é inferior a média no leito fluidizado pois hd a necessidade de injecdo de ar a
temperatura ambiente para auxiliar na fluidizacdo no material particulado proveniente do ciclone,
bem como devido as perdas térmicas no restante do circuito do LFC. Apesar das correntes da
Entrada 2 entrarem a uma temperatura significativamente inferior ao gas de fluidizagdo da Entrada
1, o equilibrio térmico entre as correntes é logo alcangado, mantendo-se estdvel até a saida,

apresentando uma ligeira queda como consequéncia da perda de calor pelas paredes.

A diferenca 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 transferéncia de calor encontradas. A média temporal apresentada indica que no
corpo do leito fluidizado ocorre uma rapida equalizacdo da temperatura das correntes de entrada
de ar, dos sélidos recirculados externamente ao leito fluidizado e dos sélidos que recirculam

internamente no leito fluidizado.

94



Temperatura [K]

Temperatura [K]
900

850
800
750

700

650

600

a) b)

Figura 27. Campo de temperatura médio: a) corte axial para fase continua (ar); b) corte axial para
fase dispersa (areia); c) corte transversal para fase continua (ar) a 1,5 m de altura; d) corte
transversal para fase dispersa (areia) a 1,5 m de altura.

A principal finalidade do estudo fluidodindmico e térmico sem reag¢des quimicas foi
encontrar uma modelagem que representasse adequadamente o escoamento gas-solido com
transferéncia de calor entre as fases. Uma vez determinado o conjunto de modelos matematicos
que representam este escoamento, pode-se analisar a inclusdo do carvdo mineral no sistema e as

transformacgdes quimicas associadas, descritas na se¢do que segue (Caso 2).
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4.2 Caso 2: Com Reagdao Quimica

A simulagdo da queima de carvao mineral introduziu novas formas de abordar o problema
do ponto de vista matemadtico. Os resultados obtidos com os diferentes modelos testados sdo

apresentados nesta se¢3o.

4.2.1 Condicoes Operacionais e de Contorno

As condicdes de operagdo da planta na etapa de combustdo de carvao no sistema de CFBC
também foram apresentadas pelo trabalho experimental de RAMIREZ-BEHAINNE (2007). Apds a
etapa de pré-aquecimento, quando o leito ja estava a circular a uma temperatura estavel suficiente
para a ignicdo do combustivel, foram iniciados os estudos da combustdo de carvdo. 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 condi¢Ges do ensaio sdo apresentadas na Tabela 10.

Tabela 10. Resumo das condi¢des operacionais do CFBC na fase de combustdo dos ensaios
escolhidos de RAMIREZ-BEHAINNE (2007).

Pressao, p Atmosférica
Temperatura média, T 1106 K
Velocidade de fluidizagdo no leito fluidizado, v; 8,5 m/s
Inventario de sdlidos inertes inicial, | 5 kg
Excesso de ar 25%

Apesar da geometria do equipamento ser a mesma, foi introduzida uma nova entrada para
contemplar a alimentacdo do carvao mineral. A nova geometria, aplicada ao caso 2, é mostrada na

Figura 28.

96



Saida

Entrada 3

Entrada 2 /

T~

TEntrada 1

Figura 28. Detalhes das entradas e saida na geometria criada para o leito fluidizado do CFBC para o
estudo de combustdo.

A escolha da forma simplificada e do comprimento da Entrada 3 foi determinada pelo
trade-off entre a semelhanga com o mecanismo real de injecdo de carvao e o custo computacional
adicional estimado pela presenca da entrada. Um esquema do mecanismo de inje¢ao pneumatico
utilizado na planta é mostrado na Figura 29. Pode-se notar que apesar do carvdo particulado

descer pelo tubo de alimentagdo por uma distancia de pelo menos 680 mm, somente na ponta
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proxima ao corpo do leito fluidizado é liberado o fluxo de ar que auxilia a inje¢do das particulas.
Deste modo, foi decidido criar um tubo de alimentacdao de apenas 40 mm de comprimento, na

extremidade do qual a injecdo de carvao estaria localizada.

Carvio

Tubo de alimentacio

Ar J—

:
|

230 mm 680 mm

Figura 29. Esquema do injetor pneumadtico de carvao mineral instalado na planta. Adaptado de
RAMIREZ-BEHAINNE (2007).

Na simulagdo do processo de combustdo, além do ar atmosférico e da areia ja presentes
no sistema, ha injecdo de carvdo mineral como material combustivel. Assim como no Caso 1, os
dois primeiros foram considerados como fase continua e dispersa respectivamente, sendo ambas
representadas pela abordagem Euleriana. Ja para representar o carvao e as transformacgées deste,
decorrentes do processo de queima, considerou-se cada particula discretamente através de uma
abordagem Lagrangeana. As condi¢des de contorno para o ensaio incluido no Caso 2 estdo
apresentadas da Tabela 11. A hipdtese do encolhimento do nicleo foi aplicada, ou seja, o diametro
das particulas permanece constante, somente a massa especifica varia a medida que esta perde

massa durante a queima.

A injecdo da fase Lagrangeana ocorreu na superficie das Entradas 2 e 3. Cada face dos
volumes de controle que as comp&e contém um ponto de inje¢do. Esta forma de alimentar as
particulas de carvdo mostrou ser mais adequada, principalmente para a simulagdo do caso
paralelizado. O nimero de correntes assim criadas foi significativo e permitiu boa representacao

do escoamento.

Deve-se salientar que a temperatura da Entrada 1 ndo foi obtida por medigdo

experimental, mas sim determinada com base na informacdo colhida pelo primeiro termopar na
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base do leito fluidizado. Esta escolha foi considerada em detrimento a temperatura na saida do
compressor, que esta localizado a uma maior distancia da condi¢do de contorno da simulacao, ndo
sendo portanto representativo daquela regido. Ainda assim, testes numéricos preliminares
revelaram que a variacdo da condicdo de contorno térmica da Entrada 1 ndo tem efeito

significativo no perfil de temperatura do leito.

Tabela 11. Condigdes de contorno do Ensaio 1 do Caso de Estudo 2.

Fase Continua Fase Dispersa Fase Discreta

Fluxo massico: 1,87.102

kg/s;

Entradal Intensidade de Turbuléncia:

4,8%;

Temperatura: 1100 K

Fluxo massico: 3,889.10™ Fluxo massico: 3,9.10°
kg/s; Fluxo massico: Fungdo de ke/s;

Entrada2 Intensidade de Turbuléncia: reciclo; Temperatura: 1103 K
S%; Temperatura: 1103 K

Temperatura: 1103 K

Fluxo massico: 1.10° kg/s; Fluxo massico: 2,5.10°
Intensidade de Turbuléncia: ke/s;
Entrada 3
5%; Temperatura: 313 K
Temperatura: 313 K
Saida Press3o relativa: O Pa Pressdo relativa: O Pa Pressdo relativa: O Pa
Paredes N3o-deslizamento Livre-deslizamento Restituicao: 0,94"

* segundo ZHANG e REESE (2003)

Nos testes experimentais, dolomita foi acrescentada ao carvdo como forma de reduzir a

emissdo de SO, na atmosfera. Porém o estudo da calcinagdo e sulfatacdo da dolomita ndo entrou
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no escopo deste trabalho. Ainda assim a presenga da dolomita e alguns de seus efeitos no sistema
foram considerados. A alimentagdo da Entrada 3 é constituida por 92,3 % de carvao e 7,7% de
dolomita. A analise elementar desta Ultima, segundo RAMIREZ-BEHAINNE (2007), indicou uma
composi¢cdao com 17% de calcio e 8,1% de magnésio. Estes componentes estdo presentes na forma
de carbonatos e apenas o carbonato de calcio sofre rea¢do quimica nas condi¢cdes de combustao.

O balango foi resumido na Figura 30.

Dolomita

Calcinagao

——> (a0 + (O,
+
S0, +0,50, —> CaSO,

Sulfatagdo

Figura 30. Composicdo da dolomita utilizada nos testes de combustdo e as respectivas reagdes
sofridas.

Apesar deste processo nao ter sido modelado, a produgdo de CO, pela reagdo de
calcinacdo foi considerada na determinacdo das condi¢des de contorno do problema. Conforme
SOTUDEH-BHAREBAAGH et al. (1998) o processo de calcinagdo ocorre em uma escala de tempo
pequena, sendo portanto considerado instantaneo neste trabalho. Assim, pela fracdo de CaCO; e
pela vazdo massica de dolomita, chega-se a vazdo massica de didxido de carbono, cuja fracdo em
relacdo a corrente de ar pode ser entdo determinada e aplicada como condi¢do de contorno da
fase continua na Entrada 3. O valor encontrado foi de 3,6% em massa. J& o calor de reagdo da
calcinagcdo consome 133 J/s para a carga de dolomita considerada na operacdo do experimento, ao
passo que a capacidade térmica da planta é de 48,9 kl/s, ou seja menos que 0,3% do calor gerado

e portanto pouco significativo ao balango térmico, tendo sido negligenciada neste trabalho.
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A modelagem implementada para descrever o sistema reacional é apresentada na Tabela
12. Apenas sdo citados aqui os aspectos da modelagem que foram posteriormente variados, tendo

sido todos detalhados no Capitulo 3.

Tabela 12. Modelagem reativa base inicial do Caso 2.

Modelo para reagao heterogénea Difusdo e Cinética

Produto gerado pela reagdo heterogénea Monéxido de Carbono

Comportamento da particula discreta Diametro constante, massa especifica varidvel
Condigdo de contorno na parede Temperatura prescrita

Inventario de sélidos inertes Inicial

4.2.2 Malha Numérica

A partir do Caso 1, foram realizados os estudos das simula¢des do processo de queima de
carvao em leito rapido. Inicialmente foi considerada a simplificacdo da geometria para um dominio
bidimensional. Entretanto testes iniciais com a modelagem trifdsica apresentaram sérios
problemas de divergéncia 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 possivel obter resultados parciais rapidos.

A analise transiente é caracteristica intrinseca ao escoamento multifadsico em leito
fluidizados, conforme mostrado no Caso 1. A adicdo de uma terceira fase conservou este aspecto
da modelagem, apesar de existir a possibilidade de inclui-la em regime permanente. Esta opcdo
porém se mostrou impraticdvel devido a problemas de convergéncia. A descricdo das trés fases em
funcdo do tempo acrescentou maior estabilidade na solucdo e gerou resultados coerentes com o
comportamento esperado do sistema. E importante ressaltar que os resultados que sdo
apresentados como médias no tempo referem-se apenas aos ultimos 5 segundos de um total de
10 segundos simulados. Esta medida visa a reduzir o efeito da condicdo inicial sobre as médias,
bem como produzir resultados que possam ser validados com dados experimentais também

médios.
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Como as condigdes de operagao, bem como as caracteristicas do processo, diferem do
Caso 1, foi realizado novo teste de independéncia de malha com resultados. Foram escolhidas
cinco malhas entre 20 mil e 600 mil volumes de controle. A modelagem completa do problema, ou
seja, multifasica e reativa, foi utilizada para realiza¢do do teste de malha, cujos resultados podem

ser visualizados na Figura 31.
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Figura 31. Comparacdo de diferentes malhas numéricas para o Caso 2, comparando: a) diferenca
de pressao relativa entre a base e a saida; b) perfil médio da velocidade axial da fase dispersa ao
longo do eixo radial na altura de 3m.
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Conforme a andlise da diferenca de pressdo, todas as malhas apresentaram resultados
similares, com excessdao da mais grosseira, ficando a escolha entre as quatro restantes. Como os
perfis de velocidade das trés malhas mais refinadas ficaram muito préximos, a intermedidria destas
foi a escolhida. Apesar da maior complexidade do caso simulado, foi necessario considerar
também o tempo computacional para o problema trifdsico, de modo que uma malha menos
refinada que no Caso 1 foi selecionada. Detalhes da malha hexaédrica elegida sdao destacados na

Figura 32.
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Figura 32. Malha numérica do leito fluidizado, em detalhe: a) entrada de combustivel; b) saida com
configuracgoem T

A qualidade desta malha também passou pela mesma avaliag¢do de critérios do Caso 1. A
Tabela 13 apresenta os dados de qualidade da malha de 280 mil volumes selecionada para este
caso. Ressalta-se que o volume minimo é inferior aquele da malha selecionada para o Caso 1 uma

vez que para o duto da Entrada 3 foram requeridos menores volumes de controle.
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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" m®
Volume minimo de célula 2,84.10"m?
Angulo minimo 25.83°
Determinante minimo 0,188

Razao de aspecto maxima 18,4

O desequilibrio de massa gerado pela solugao numérica para este caso foi maior uma vez
gue ha rea¢des quimicas e uma terceira fase. Ainda assim, os valores gerados sdo varias ordens de
grandeza menores que as vazGes massicas do sistema, garantindo assim a conservagdo da massa
nas simulagdes. A Figura 33 mostra as isosuperficies do desequilibrio de massa para o tempo de 10

s de simulagao.
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Y

Figura 33. Isosuperficies no leito fluidizado em 10 s de simulacdo do Caso 2 para os desequilibrios
massicos de: a) 1.10™! kg/s; b) 1.10% kg/s .

O tempo computacional requerido para rodar um caso trifadsico reativo na malha
empregada é de aproximadamente 30 dias em 8 processos paralelos em nucleos Intel Xeon
quadcore 2,93 GHz e 16 GB de memodria. Os parametros do solver numérico foram os mesmos

utilizados para o Caso 1, salvo o passo de tempo maximo utilizado agora como 2.10™s.
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O Caso 1 serviu como base de teste para a modelagem do sistema reativo. A maior
complexidade introduzida pelo processo de queima de carvao sélido fez com que algumas novas
consideracdes fossem necessarias. Os principais desafios enfrentados até alcancar um modelo

estdvel e mais realista sdo discutidos a seguir.

4.2.3 Determinagao da Corrente de Reciclagem

Uma das preocupacdes iniciais para a simulacdo da queima de carvdao mineral no leito
fluidizado foi determinar uma metodologia para o reciclo de sélidos. Similarmente ao Caso 1,
utilizou-se os dados gerados pelo modelo semi-empirico para a determinagdo da condicdo inicial
do inventdrio de sélidos no leito fluidizado. Porém com a adigao de uma corrente alimentando
continuamente carvdao mineral ao sistema, tornou-se necessario desenvolver uma forma de
guantificar as particulas que deixam o leito fluidizado, bem como sua composi¢cdo, uma vez que as
reagdes de queima alteram as propriedades do carvdo. Ainda mais, como o LFC opera em regime
de rapida fluidizagdo, o tempo de residéncia das particulas é baixo, o que significa que uma
particula de carvao alimentada no sistema passara mais de uma vez pelo leito fluidizado até ter
todo o seu conteudo de carbono consumido. Deste modo a conversdo da queima do coque foi o

parametro identificado como determinante na taxa de reciclo das particulas de carvao.

Um modo de determinar a taxa madssica do reciclo seria através de uma condi¢do de
contorno iterativa, variando a vazao e composicdo do carbono de reciclo de acordo com os dados
da saida do leito fluidizado. Entretanto o tempo computacional requerido para alcancar uma
condigdo permanente, na qual a composi¢ao e vazao de saida fossem independentes da entrada
foi considerado demasiado elevado. A alternativa encontrada consistiu em calcular a variagao
média das propriedades do carvao e determinar a vazao massica média de recirculagdo através da
conversdo do carvao em cada ciclo no leito fluidizado. O processo pode ser descrito nas quatro

etapas a seguir:

e Encontrar, através de resultados prévios da simulacdo CFD, a conversdo média das
particulas de carvao deixando o leito fluidizado quando carvao é unicamente alimentado
pela Entrada 3;

e Calcular quantos ciclos cada particula precisaria para ter uma conversao final de 92%,

conforme dados da unidade experimental;
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e Adicionar a corrente de reciclo de carvao com as propriedades médias de massa especifica
e fragdo massica de carbono na simulagdo CFD;

e Analisar a nova composicdo de saida e corrigir as propriedades e vazao de recirculagao.

Foi observado que o quarto passo ndo precisou ser repetido, uma vez que a composicao de
saida média das particulas de carvao permanecia muito préxima do valor anteriormente estimado.
Assim foi possivel simular o processo de combustdo apenas no leito fluidizado, desprezando o

circuito completo.

A distribuicao da fase dispersa no interior do leito fluidizado apresentou comportamento
similar ao encontrado para o Caso 1. Detalhes do escoamento da fase inerte sdo retratados na

Figura 34 para diferentes instantes de tempo e para a distribuicdo média.
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Figura 34. Campo de fracdo volumétrica da fase dispersa (areia) em:a) 7 s; b) 8 s; c) 9s;d) 10s; €)
média temporal.

Ja a distribuicdo instantanea da fase discreta, Figura 35, mostra um comportamento similar
a outra fase sélida. Apesar desta fase ser discreta, durante o pds processamento passou-se esta
informacdo para um campo de concentragdo mdssica das particulas de carvdao. Deste modo é
possivel ver que a vazdo uniforme proveniente das Entradas 2 e 3 encaminham-se para o fluxo
principal do leito fluidizado, quando sdo entdo dispersadas pelo escoamento central ascendente

do gas. Assim como para a fase inerte dispersa, as particulas Lagrangenas também se acumulam no
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topo do leito fluidizado, comportamento esperado como consequéncia da configuragdo
geomeétrica da saida em T. No corpo do leito fluidizado ha uma distribuicdo de particulas tanto pelo
centro, cuja velocidade é maior, como pelas paredes, por onde o fluxo descendente das fases
Eulerianas conduz o carvao a recircular internamente. Para compara¢gdo em termos de fragao
volumétrica, a concentracdo de 1 kg/m? para as particulas cuja massa especifica varie entre recém
injetadas e totalmente queimadas, fica na faixa de 6.10" a 1,3.10° mM’cie/M totais »

respectivamente.
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Figura 35. Campo da concentragdo massica da fase discreta (carvdo) nos instantes de tempo: a) 7 s;
b)8s;c)9s;d) 10s.
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4.2.4 Caracteristicas do Escoamento Reativo

Partindo do caso com a modelagem inicial do problema, Tabela 12, pode-se analisar o
comportamento do sistema reativo como consequéncia dos modelos implementados. Os principais
efeitos do conjunto de reagdes exotérmicas que compdem o sistema podem ser percebidos pela
andlise da fase continua. A Figura 36 mostra os ganhos de energia do sistema devido as reagdes
homogéneas e heterogéneas. A intensidade destas é significativa na regido central do leito
fluidizado, porém também ocorrendo acima da Entrada 2. Ganhos negativos foram registrados logo

abaixo da Entrada 3, devido a evaporagao da umidade presente no carvado e a devolatilizagdo.
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Figura 36. Campos instantaneos em 10s de: a) Calor de reagdo das transformac¢des homogéneas; b)
Calor devido ao termo fonte da fase discreta (carvao) relacionado a mudanga de fase.
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Quando o processo de combustdo ocorre, a temperatura no sistema deixa de ser uniforme
como na etapa de aquecimento e passa a apresentar regiées com diferencas significativas tanto ao
longo do eixo axial como do radial. A fase continua sofre mudangas em suas propriedades fisicas
nestas condi¢des de operagdo, que devem ser consideradas para a simula¢do do processo. Duas
destas que sdo fungdo da temperatura sdo a massa especifica (p,) e a viscosidade laminar (u4) do
gés. A medida que a temperatura eleva-se, p, diminui enquanto u, aumenta, como representado
pela Figura 37. Como consequéncia da expansdo da fase gasosa pelas reagGes exotérmicas, a

velocidade local desta fase também é afetada

Massa Velocidade
Especifica Viscosidade Temperatura Axial
[kg/m?3] [Pa/s] (K] [m/s]

0.83 5.2e-005 1600 30

0.73 4.7e-005 1400 25

0.63 4.2e-005 1200 : 20

0.53 3.7e-005 1000 ' 15

0.43 3.2e-005 800 : 10

0.33 2.7e-005 600 5

0.23 2.2e-005 400 0

v
a) b) c) d)

Figura 37. Campos instantaneos em 10s da fase continua (ar): a) Massa especifica; b) Viscosidade
dindmica laminar; c) Temperatura; d) Velocidade axial.
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A variacdo 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 area de cortes
na secdo transversal ao longo da altura do leito. A distribuicdo do sélido é diretamente
influenciada por este comportamento, apresentando concentracdes menores nas regides de
maiores velocidades. O perfil de fracdo volumétrica da fase continua segue uma tendéncia da
forma C invertido para a regido 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.
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Figura 38. Perfil médio ao longo do eixo axial da: a) velocidade da fase continua (ar); b) fracdo
volumétrica da fase continua (ar).

112



Como a interacdo de ambos os materiais particulados, areia e carvdo, da-se apenas com o
continuo, a fase discreta ndo toma conhecimento da fase dispersa. Apesar desta simplificacdo, a
simples presenca da segunda fase Euleriana modifica de modo significativo o escoamento, fazendo
com que a trajetdria das particulas Lagrangeanas de carvdo sejam por conseguinte também
influenciadas. Para melhor ilustrar este impacto, a Figura 39 mostra os vetores de velocidade da

fase continua e dispersa sobre um plano da fragao volumétrica desta.

Fracao Volumétrica
0.20

0.15

0.00
Velocidade
[m/s]

. 20

i W//

Figura 39. Campos instantaneos da fracdo volumétrica da fase dispersa (areia) e vetores da fase
continua (ar) no tempo de 10 s de simulacgdo.
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Pode-se perceber claramente que onde ha maior concentracdo da fase dispersa, o campo
de velocidade da fase continua é fortemente afetado, ocorrendo até mesmo fluxo em
contracorrente na regido préxima a parede. Assim, a influéncia da fase dispersa sobre a continua
faz-se sentir também na fase discreta, de modo que ambas as fases particuladas percebam

indiretamente uma a outra.

Quando o carvao mineral entra no sistema, modifica as propriedades e composicdo deste.
Os campos médios da fracdo massica simulados para este caso sdo apresentados na Figura 40 para
os componentes da fase continua, exceto o azoto (N,). Oxigénio e dioxido de carbono apresentam
uma distribuicdo radial uniforme especialmente na metade superior do leito fluidizado. Os
componentes gasosos que participam como reagentes, mondxido de carbono e volateis, sdo
degradados a medida que sao liberados, tendo sua concentragdo reduzida significativamente até a
saida do leito fluidizado. O vapor de agua é formado tanto pela evaporacao da umidade presente
no carvao a ser alimentado como pela oxida¢do dos volateis, alcangando um valor maximo de 4%

no leito fluidizado.
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Figura 40. Campos de fracdo mdssica média dos componentes da fase continua (ar) para o caso B,
onde: a) Oxigénio; b) Diéxido de carbono; c) Mondxido de carbono; d) Mondxido de dihidrogénio;
e) Volateis.



Apesar da Figura 40 retratar o comportamento médio da fase gasosa, variacdes ao longo
do tempo sdo esperadas por causa do comportamento inerentemente transiente do sistema
multifasico. Os desvios (média quadratica) em relacdo a média dos componentes na fase continua
sdao mostrados na Figura 41. Na base do leito fluidizado pouco ou nenhum desvio foi encontrado,
devido a grande quantidade de movimento pela corrente convectiva ascendente proveniente da
Entradal, que conduz os reagentes e produtos em direcdao a saida do leito fluidizado. Acima da
Entrada 2 ja ocorrem expressivas variacoes, sendo as maiores na regido da chama criada pelas
reagGes homogéneas, especialmente pelo campo de e) desta figura, que representa os volateis que
sao liberados do carvao e decompostos logo em seguida na fase gasosa. O desvio RMS dos campos
a) e b) apresentou valores elevados em relagdo aos outros campos pois a concentragdo daqueles é

também superior.
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Figura 41. Campos das médias quadraticas dos desvios em relacdo a média da fragdo mdssica dos
componentes da fase continua (ar) para o caso B, onde: a) Oxigénio; b) Diéxido de carbono; c)
Mondxido de carbono; d) Agua; e) Volateis.

Ao contrario das fases Eulerianas, o volume de dados gerados pela fase discreta ndo é
funcdo do tamanho de malha mas sim do nimero de particulas presentes no sistema. Pelo baixo
passo de tempo necessdrio para uma representacdo acurada do escoamento das particulas, cria-se

um histérico rico em informacg&es de cada particula no sistema ao longo do tempo.
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Do mesmo modo, quando as particulas deixam o dominio de cdlculo, isto é, passam pela
superficie da saida e deixam de ser rastreadas, é possivel coletar dados médios das caracteristicas
destas. Um importante fator é o tempo de residéncia da fase particulada, que em simulagGes
Eulerianas pode ser obtido apenas de forma aproximada. A Figura 42 mostra a distribuicdo do
tempo de residéncia, obtida por 2,84.10° particulas que deixaram o sistema entre 8,9 e 10,2

segundos de simulagdo.
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Figura 42. Histograma da distribuicdo percentual do tempo de residéncia real das particulas da fase
discreta (carvdao) medida na saida do leito fluidizado.

O menor tempo de residéncia foi de 0,45 s e o maior de 5,35 s, enquanto o valor médio foi
de 1,55 s. De acordo com a curva acumulada, 72,58% das particulas discretas passam menos de
1,54 s no leito fluidizado. A quantidade de particulas com tempos de residéncia cada vez mais
elevados saindo do dominio de célculo diminui significativamente, o que leva a crer que apesar de
algumas particulas ficarem retidas por mais tempo no leito fluidizado, provavelmente devido a

zonas de recirculagao interna, estas acabam por seguir o circuito completo da unidade.

Outro modo de analisar a fase discreta, com a finalidade de facilitar a representagao

grafica de algumas das propriedades das particulas de carvdo, baseia-se na retirada de dados de
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uma corrente de particulas, provenientes de um Unico ponto da injecdo, em funcdo do tempo
transcorrido da entrada de cada uma destas particulas no dominio de cdlculo. Assim, é importante
frisar que as proximas figuras representam uma visao instantanea de todas as particulas presentes
no dominio provenientes de um uUnico ponto de entrada e ndo uma evolucdo temporal de uma
mesma particula. Deste modo pode-se compreender o comportamento dindmico do sistema, bem

como as grandes instabilidades inerentes a conduta transiente do escoamento multifasico reativo.

A variacdo da velocidade axial das particulas discretas de carvao pode ser visto na Figura
43 enquanto que a posicao das mesmas é mostrada na Figura 44. A corrente analisada foi
originaria da alimentagdo pela Entrada 3. Pode-se perceber que hd maior concentra¢do de dados
nas faixas correspondentes as maiores fragdes de tempo de residéncia das particulas para o

sistema (Figura 42), principalmente abaixo do tempo de 3 segundos.
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Figura 43. Histdrico instantdaneo em 10 s de simulagdo da velocidade axial de todas as particulas
discretas (carvao) provenientes de um ponto de injecdo pelo tempo de residéncia no dominio.
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Figura 44. Historico instantdneo em 10 s de simulagdo da posicdo axial de todas as particulas
discretas (carvao) provenientes de um ponto de injecdo pelo tempo de residéncia no dominio.

No inicio as particulas apresentam comportamento bastante préximo de velocidade, uma
vez que nos primeiros décimos de segundo a velocidade inicial e a configuracdo geométrica em
angulo da Entrada 3 fazem com que as particulas permanecam préoximas. Deste modo, assim que
as particulas entram no dominio de cdlculo elas possuem velocidade axial negativa, porém logo
apods encontrarem o fluxo ascendente da fase continua proveniente da base do leito fluidizado,
elas sofrem uma mudanca na direcdo e aceleracdo, o que leva a uma distribui¢do destas por todo o
corpo do leito fluidizado. Como mostrado na Figura 42, uma percentagem das particulas escapa do
dominio de controle apds 0,45 s, que é o tempo necessario para as primeiras particulas alcangarem

o topo do leito fluidizado, conforme Figura 44.

A partir deste ponto, o fluxo descendente nas paredes, ampliado pela configuracdo da
saida em T, faz com que algumas particulas voltem a apresentar velocidades negativas,
deslocando-se em sentido contra-corrente com o gas de fluidizacao. Este processo de recirculacao
interna tem como consequéncia que uma quantidade significativa das particulas com maior tempo
de injecdo apresente velocidades negativas. A variacdo de velocidade entre as subsequentes

particulas injetadas pode chegar a uma ordem de grandeza, consequéncia da ampla distribuicao
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das particulas em diferentes regides do escoamento. O tempo de resposta da particula no sistema,
conforme Equacdo (54), considerando as condi¢des de operacdo e a massa especifica inicial e final
varia de 0,36 a 0,16 segundos. Ainda, o nimero de Stokes para estes tempos de resposta do sélido,
considerando velocidade superficial média do gas e o comprimento caracteristico como o didametro
do leito fluidizado, ficou entre 31 e 14 respectivamente, colocando as particulas discretas na faixa

de transicdo acima do regime viscoso.

De modo similar, o numero de Reynolds das particulas, conforme definicdo da Equacao
(21), é mostrado na Figura 45. O regime de escoamento esta localizado acima do Regime Laminar
(Re < 0,4) e abaixo do Regime Turbulento (Re > 500), estando portanto na zona de transicdo
(ORTEGA 2012). A principal fonte das oscilagdes no grafico apresentado é devida a diferenga entre
a velocidade no seio da fase fluida e a velocidade da particula. De modo geral, valores elevados de
Reynolds significam que a particula estd numa zona de aceleragdao ou desacelera¢do, enquanto os
valores baixos indicam que fluido e particula fluem juntos. Além disto, o nimero de Reynolds da
particula também é funcdo da massa especifica (e didmetro) dela e esta reduz-se conforme o
processo de queima vai ocorrendo. Este comportamento pode ser observado pela redugao dos
picos do nimero de Reynolds conforme as particulas vdo perdendo massa, cujo histérico é

retratado pela Figura 46.
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Figura 45. Histérico instantdneo em 10 s de simulacdo do numero de Reynolds de todas as
particulas discretas (carvdo) provenientes de um ponto de injecao pelo tempo de residéncia no
dominio.

De acordo com a modelagem empregada para descrever os fendmenos da queima do
carvao mineral, as etapas do processo podem ser claramente identificadas. Logo apds ter entrado
no dominio de cdlculo, a umidade da particula é evaporada. A reducdo de massa é apenas
ligeiramente perceptivel uma vez que a umidade determinada pela analise do carvao mostrou um
teor de somente 0,62%. Quando a particula atinge a temperatura de devolatilizacdo, os
componentes volateis presentes sdo liberados para a fase gas. Dependendo da taxa de
aquecimento da particula, bem como do seu tamanho, este processo pode ocorrer em uma escala
de tempo muito pequena (CHERN e HAYHURST, 2004), como observado na presente simulagdo.
Deste modo, embora o modelo de duas reacBes de KOBAYASHI et al. (1976) seja valido, seria
também aceitavel considerar um modelo mais simplificado para o processo de devolatilizacdo sob

estas condi¢des operacionais.
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Figura 46. Histdrico instantaneo em 10 s de simula¢do da massa de todas as particulas discretas
(carvao) provenientes de um ponto de injegao pelo tempo de residéncia no dominio.

Terminada a devolatiliza¢do, inicia-se a combustdo do carbono presente no carvao mineral.
A escala de tempo desta etapa é maior e pode-se notar que as particulas com mais de 4 s de
tempo de residéncia ja ndo apresentam variacdo de massa, indicativo de que todo o coque tenha
sido consumido. Complementar ao histérico da variagdo da massa, a variagdo da temperatura da

particula é apresentada na Figura 47.
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Figura 47. Histérico instantdaneo em 10 s de simula¢do da temperatura de todas as particulas
discretas (carvao) provenientes de dois pontos de injecao (Alimenta¢do e Reciclo) pelo tempo de
residéncia no dominio.

O carvado é alimentado na temperatura ambiente e em pouco menos de meio segundo
tende a alcancar a temperatura do leito, em torno de 1100 K. O carvao proveniente do reciclo ja
entra a uma temperatura elevada, proxima aquela do leito. As particulas que ficam maior tempo
no leito fluidizado podem alcancgar temperaturas mais elevadas, enquanto contiverem carbono e

estiverem reagindo.

Uma avaliacdo da temperatura da fase discreta na saida, Figura 48, indica que menos de
0,15% das particulas que deixam o leito fluidizado estdo com temperatura superior a 1625 K. A
grande maioria das particulas estd com temperatura préxima ou acima da temperatura média de
operacdo do leito fluidizado. Devido ao baixo tempo de residéncia o equilibrio térmico das
particulas em processo de reacdo com o gas ndo é alcancado. Apesar da variacdo de temperatura
das particulas na saida, considerou-se que, apds passar pelo ciclone e pelo standpipe, as particulas
de carvao parcialmente queimadas estdo na temperatura média do leito medido na valvula-L, no

instante em que retornam ao leito fluidizado pela Entrada 2.
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Figura 48. Histograma da distribuicdo percentual do nimero de particulas discretas (carvao) pelas
suas respectivas temperaturas medida na saida do leito fluidizado.

4.2.5 Estudos de Modelagem e Andlise de Efeitos

Alguns aspectos da modelagem matematica do processo de combustdo de carvao mineral
foram analisados. Aqueles considerados importantes e que foram alvo de avaliacdo detalhada
incluiram a abordagem do mecanismo de queima heterogénea de carvao, a influéncia da variacado
do diametro das particulas discretas de carvao, a formacdo de produtos pela combustdao completa
ou incompleta e a condi¢do de parede do reator. A Tabela 14 detalha os modelos empregados em

cada analise.
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Tabela 14. Descricdo dos modelos analisados para o Caso 2. Onde T, indica temperatura na
parede, d é o didametro e |y inventario de sélidos inertes inicial.

Categoria Analisado Modelagem mantida Denominagao
Difusdo A
Reagao Difusdo/Cinética d: cte; CO; T,,: cte; lo. B
Intrinseco C
Particula Diametro variavel Intrinseco; CO; T: cte; . D
Produto CO, Difusdo/Cinética; d: cte; Ty: cte; lo. E
Parede Fluxo de calor Difusdo/Cinética; d: cte; CO; I,. F
Inventario Final Difusdo/Cinética; d: cte; CO; T,: cte. G

cte = constante

A seguir sdo apresentados os resultados das simula¢des utilizando os modelos de cada

categoria, que serdo comparados com dados experimentais e analisados entre si.

4.2.5.1 Mecanismos de Reagao Heterogénea

Um outro desafio da modelagem de um problema envolvendo combustdo de carvao é a
determinacdo do conjunto de equag¢des matemadticas deste processo, sendo que mecanismos de
difusdo, adsorcdo e de cinética quimica podem estar presentes. Conforme visto na descricdo
matematica, muitos dados fisicos e parametros empiricos sdo necessarios para fechamento dos
modelos. Apesar da incerteza associada a algumas destas informacdes, principalmente pela grande
diversidade fisica, quimica e morfolégica do material reagente e das variadas condicGes
operacionais empregadas na sua combustdo, é possivel avaliar a influéncia do grau de
complexidade dos modelos nos resultados obtidos. Em sequéncia decrescente de numero de
hipdteses simplificadoras o modelo que considera apenas a difusdo dos gases até a particula é o
primeiro, seguido do modelo que, além da difusdo, considera também a cinética e por fim do
modelo que também considera a difusdo dos gases no interior dos poros da particula, chamado

intrinseco.
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Conforme as reacbes homogéneas de oxidacdo dos componentes volateis e combustao
heterogénea do coque tomam lugar, a temperatura no leito fluidizado eleva-se. Tanto no
experimento como nas simula¢des ha um periodo de transicao entre o perfil inicial de temperatura
e um perfil desenvolvido, que se forma quando a operacdo do equipamento entrou em um regime
guasi-estacionario. Segundo RAMIREZ-BEHAINNE (2007) desde o inicio da combustdo de carvado
até a estabilizacdo para tomada das medicdes, 4 horas foram necessarias. Como simulacées CFD
tridimensionais, trifasicas e transientes nestas escalas de tempo sdo invidveis, iniciou-se o leito
fluidizado ja em condi¢gdes o mais préoximo possiveis da situagao na qual os dados experimentais
foram tirados. Ainda assim, nas simulagdes com o inicio da inje¢do de carvao, hd um curto periodo
de adequacdo no sistema, até que o carvao passe a fluir de por todo o equipamento, de modo que

as médias foram retiradas apenas apds esta etapa.

Com o objetivo de melhor visualizar o desenvolvimento dos perfis de concentragdo ao
longo do leito fluidizado foram elaborados graficos pelas médias de sucessivos planos transversais
partindo da base da segdo cilindrica até a saida do leito fluidizado. Na altura da saida, os valores

medidos experimentalmente foram mostrados para validagao, conforme Figura 49.

Contudo, deve-se salientar que o ponto experimental do CO, ndo foi obtido por um
equipamento de medi¢ao, mas sim estimado a partir de uma correlacdo proposta para combustdo
de carvao pelo fabricante do medidor utilizado nas anadlises dos gases efluentes. Deste modo, as
discussGes dos resultados numéricos levam esta situagdo em consideragdo, sendo focados
principalmente na comparagao com os dados obtidos efetivamente por medi¢Ges experimentais,
caso do CO e 0,. Ainda assim, os graficos com o perfil de concentracdo de diéxido de carbono e o
ponto correspondente ao valor estimado para o experimento foram expostos, visando
complementar a analise dos resultados, devendo ser contudo considerados com cuidado na

comparacao dos erros devido as incertezas envolvidas.

Outro fator que deve ser considerado refere-se a apresentacdo entre os dados
experimentais e numéricos. Enquanto aqueles foram apresentados por RAMIREZ-BEHAINNE (2007)
em termos de fragdo volumétrica em base seca, a simulagdo trata o sistema em base de fracdo
massica (ou molar), estando o vapor de agua presente entre os compostos transportados. A
conversdo de um grupo de dados para comparacdo com o outro envolve a determinacdo da massa
especifica de cada componente na temperatura média da saida do reator, bem como a

transformacdo de base Umida em seca, ou vice-versa.
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Figura 49. Perfis de fragdo massica média em base Umida ao longo do comprimento do leito
fluidizado na categoria reacdo através dos modelos de difusdo, difusdo/cinética e intrinseca para:
a) Oxigénio; b) Dioxido de carbono; ¢) Mondxido de carbono.
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O desenvolvimento do perfil de fracdo massica dos componentes da fase gasosa ao longo
do leito fluidizado ocorre conforme esperado para todas as modelagens analisadas. Na base, alto
teor de oxigénio e baixo teor dos produtos das reacdes sdo observados, tendéncia que se inverte a
medida que os gases se deslocam pelo reator. A Figura 51 complementa a Figura 49, indicando as
diferencas absolutas entre os valores obtidos pelas simulacdes na saida do leito fluidizado com os

dados experimentais.

Os casos A e B mostraram um consumo menor que o esperado do reagente O, na saida do
reator, tendo portanto a simulagao resultado num valor fragdo massica final maior. Jd4 o caso C
resultou numa maior conversao inclusive dos produtos das reagdes homogéneas, um indicativo da
acdo da modelagem da taxa heterogénea sobre o sistema. Ainda assim deve-se salientar que na
planta, as reagdes homogéneas continuam a ocorrer quando os gases quentes deixam o leito
fluidizado e passam pelo ciclone antes de serem resfriados. Entretanto devido as altas velocidades
no duto de saida do leito fluidizado (acima de 22 m/s), o tempo de residéncia do gas até seu
arrefecimento é baixo e as transformacgdes quimicas fora do leito podem ser consideradas
pequenas. Por outro lado, esta pode ser uma explicagao para o perfil do principal produto gerado
(de maior fracdo mdssica) CO, ter ficado ligeiramente abaixo e do intermediario CO ter ficado
acima do valor experimental. A Figura 50 mostra a taxa das rea¢gdes homogéneas descritas pelas
Equacdes (72) e (73) no topo do leito fluidizado para o caso B. Nesta figura é possivel observar que

ha reagdes ocorrendo na tubulagdo de saida.

129



Taxa da Reacdo Taxa da Reacdo

[mol/m3s] [mol/m3s]
15 60
F 11 [ 45
8 30
4 15
0 0

Figura 50. Taxa instantdnea em 10 s de simulagdo do caso B das reagcdes homogéneas das
Equacdes: a) 72 (Volateis); b) 73 (CO).

A fracdo mdssica de CO nos gases efluentes apresentou as maiores discrepancias, porém
como sua concentragdo é pequena frente aos outros gases analisados (na ordem de 100 ppm,),
logo as diferencas absolutas sdo baixas. A concentracdo de CO na simulagdo A ficou mais préxima
aos dados experimentais do que nos casos B e C, apesar da maior diferenca quando analisam-se O,
e CO,. Isto deve-se a menor geragdo de produtos pela reacdo heterogénea que considera apenas a
difusdo externa e que posteriormente reflete-se na concentra¢do de oxigénio e didxido de carbono
no sistema. Este resultado ja era esperado, pois a condi¢cdo operacional da planta estudada ndo se

enquadra na Zona 3.

Ja os casos B e C mostraram resultados bastante similares no perfil da composicdo dos
gases efluentes. A modelagem intrinseca retrata com maior fidelidade os fendbmenos fisicos, porém
a determinacgdo destes com precisdo ao longo do processo de combustdo é de dificil obtencdo,
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uma vez que as constantes deste modelo se baseiam em dados do carvdo virgem. Como a
modelagem cinética do caso B engloba todos os fendbmenos descritos pelo formalismo do caso C
numa Unica taxa (SILVA FILHO e MILIOLI, 2008), os resultados similares encontrados fazem crer que
ambas as abordagens descrevem a transformagdo quimica de modo semelhante, quando
comparados com dados em escala macroscdpica, como as concentra¢des na saida do reator. Ainda
assim, o modelo intrinseco mostrou uma melhor representacao da relagdo entre os produtos da

combustdo, CO e CO,, na saida do reator, pela andlise dos erros relativos.
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0.12 W Exp
mCaso A
0.08 mCasoB
CasoC

0.04

o, o, CO *100

Figura 51. Comparag¢do da fragdo mdssica simulada de oxigénio, didéxido de carbono e mondxido de
carbono (multiplicado por 100) na saida do reator com dados experimentais de RAMIREZ-
BEHAINNE (2007).

O perfil de temperatura médio para as trés modelagens foi comparado com dados
experimentais. A Figura 52 mostra os valores médios ao longo do comprimento do eixo central do
leito fluidizado. Os pontos experimentais apresentam barras com o desvio padrao, tomadas a

partir das medig¢des realizadas ao longo do decorrer do experimento.
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Figura 52. Perfil de temperatura médio ao longo do comprimento do leito fluidizado para reacao
através dos modelos de difusdo, difusdo/cinética e intrinseca.

Apesar da proximidade com os dados experimentais na base do reator, apds a Entrada 2 a
temperatura simulada sofre um aumento significativo até encontrar a corrente fria da Entrada 3.
Porém logo acima, quando o carvao recém alimentado libera o material volatil e comeca sofrer a
reacao de queima, a temperatura volta a subir rapidamente, apresentando um pico na altura de 2
m, onde uma chama alimentada pelos reagentes mondxido de carbono e volateis pode ser
identificada, como ja mostrado na Figura 40 c) e e). Entretanto este pico de temperatura ndo é
corroborado pelos dados experimentais. Possiveis explicacdes para esta discrepancia incluem a
desconsideragdo da distribuicdo de didmetros das particulas de carvao, o que implicaria em uma
maior variacao nos processos de devolatilizacdo e combustdo, e também da quantidade de cinzas
volantes no sistema. Contudo a diferenga percentual a 2 m de altura foi de apenas 7,3%, 9,1% e

9,5% para os casos A, B e C respectivamente. Ainda assim, e especialmente na regidao das entradas
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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 reagdo heterogénea.

4.2.5.2 Diametro Particulas

O modelo intrinseco permite contemplar além da variacdo da massa especifica também a
variacdo do didmetro da particula de carvao ao longo do processo de reacdo. Apesar da limitacdo
apontada por MITCHELL et al. (2007) a este modelo, realizou-se um teste com o intuito de verificar

a influéncia desta varidvel, mesmo que de uma forma simplificada, no sistema.

Assim, foram comparados os resultados obtidos pelo modelo intrinseco considerando o
diametro das particulas constantes e este diametro varidvel ao longo do processo de queima em

conjunto com a redugdo da massa especifica da particula, casos C e D respectivamente.

Com a massa especifica e o didmetro variando em fung¢do da massa da particula,
parametro o da Equagdo (99), a dindmica da evolugdo da combustdo deve refletir este
comportamento. Apesar da variacdao entre o diametro maximo e o minimo encontrado no sistema
ter sido de 13%, o diametro médio de Sauter ficou muito mais proximo ao inicial, apenas 3,7%

menor, conforme Tabela 15.

Tabela 15. Dados da variacdo do didmetro das particulas discretas de carvdo para o caso D apds 10
s de simulagao.

Diametro Carvao [um]
Maéximo (inicial) 431
Minimo 374
Médio Sauter 415

A formacdo de produtos foi ampliada pela reducdo do didmetro das particulas, como
mostrado na Figura 53. A tendéncia do desenvolvimento do perfil das espécies quimica é similar,
porém o caso D apresentou um consumo maior de oxidante e como consequéncia uma maior

geracgao dos produtos.
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Figura 53. Perfis de fragdo massica média em base Umida ao longo do comprimento do leito
fluidizado na categoria particula para reacdo através do modelo intrinseco com diametro de
particula constante e varidvel para: a) Oxigénio; b) Diéxido de carbono; c) Monéxido de carbono.
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A diferenca entre os modelos com os dados experimentais passa a ser maior no caso D,
Figura 54. Os desvios de ambos os casos para o oxigénio e diéxido de carbono foram baixos, porém

a predicdo da formagdo do mondxido de carbono ficou muito acima do esperado.
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Figura 54. Comparag¢do da fragdo massica simulada de oxigénio, didxido de carbono e mondxido de
carbono (multiplicado por 100) na saida do reator com dados experimentais de RAMIREZ-
BEHAINNE (2007).

A temperatura no sistema foi préxima aquela prevista pelo caso C na maioria das regides
do leito fluidizado, Figura 55. Ambos os picos de temperatura foram coincidentes, consequéncia da
pequena reducao no diametro das particulas que recirculam pelo sistema. A determinagao deste
diametro foi realizada através da mesma metodologia para o ajuste das outras propriedades da
injecdo do carvao recirculado. O segundo pico de temperatura também nao foi influenciado pela
reducdo no diametro das particulas, uma vez que este é consequéncia das reacdes homogéneas
resultantes principalmente da liberagdo do material volatil do carvdo recém alimentado. Como o
modelo que representa a devolatilizacdo nao considera variagdes no diametro das particulas e esta

ocorre antes da queima heterogénea, o resultado encontrado é coerente.
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Figura 55. Perfil de temperatura médio ao longo do comprimento do leito fluidizado para reacao
através do modelo intrinseco com diametro de particula constante e variavel.

4.2.5.3 Produto da Reacao Heterogénea

Apesar de globalmente a combustdo de material organico sélido com excesso de ar gerar
principalmente dioxido de carbono por este ser o produto mais estavel, a evolucdo da descrigdo da
reagdo em uma particula pode produzir somente CO,, CO ou uma proporgdo entre eles,

dependendo das condi¢Bes operacionais, reagentes e onde é feita a analise.

Nas condi¢cdes operacionais do sistema estudado, a formacdo de CO pela reacdo
heterogénea no sitio da particula tende a ser predominante (BOYD e KENT, 1986; MITCHELL et al.,
2007). Porém, ao passo que a desorcdo ocorre, oxidacdo do mondxido de carbono passa a
acontecer e a concentracdo de CO, aumenta. Para avaliar o impacto da consideragao do produto
formado pela reacdo heterogénea do coque num volume de controle maior que o diametro da
particula, foram considerados os casos extremos, combustdo totalmente completa (E) ou

incompleta (B), cujos resultados podem ser analisados na Figura 56.
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Figura 56. Perfis de fracdo massica média em base Umida ao longo do comprimento do leito
fluidizado na categoria produto para reagdo incompleta e completa do coque para: a) Oxigénio; b)
Didxido de carbono; c) Mondxido de carbono.
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A concentracdao de CO, na saida do reator ndo chegou ao mesmo nivel do dado
experimental para a combustdo completa, caso E, apesar dele ser o Unico produto gerado pela
gueima do coque. A geragdo deste, bem como o consumo de O,, foi inferior ao caso B ao longo da
maior parte do reator. Para ambos os casos a reacdao homogénea dos volateis ainda ocorre em
duas etapas, formando inicialmente CO que pode ser oxidado para CO,. Este comportamento é
retratado pelo perfil de CO ao longo do leito fluidizado, no qual é possivel perceber que a curva da
reacdo completa (E) apresenta valores significativos de monoxido de carbono apenas acima da
Entrada 3. O pico referente a Entrada 2 ndo ocorre uma vez que por esta entrada apenas carvao
recirculado é alimentado, que ja ndo possui material a ser volatilizado. O erro relativo entre cada
caso e a medicdo experimental, Figura 57, mostrou a piora em relagdo aos gases de maior
concentragdo para o caso E, porém uma melhora para o CO. Atribui-se este resultado a menor
geracao do produto intermedidrio, uma vez que no caso E apenas o balango reacional do material

volatil gera mondxido de carbono.
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Figura 57. Comparacdo da fragdo madssica simulada de oxigénio, diéxido de carbono e monodxido de
carbono (multiplicado por 100) na saida do reator com dados experimentais de RAMIREZ-
BEHAINNE (2007).
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A intensidade do calor liberado pela combustdo heterogénea completa deve ter um efeito
local superior, uma vez que toda a energia contida na oxidacdo do coque é liberada pontualmente,
enquanto a reacdo incompleta implica numa geracdo de calor inicial quando o carbono sélido
passa ao mondxido de carbono e uma segunda etapa do mondxido ao didéxido de carbono. Porém,
além da diferenca no produto gerado pelos casos B e E, hd também uma variacdo na forma pela
qual o calor de reacdo gerado é tratado. Quando a combustdo heterogénea é completa, assume-se
que todo CO, é formado na superficie da particula, porém apenas 30% do calor é mantido por ela,
sendo o restante transferido a fase continua do volume de controle no qual a particula discreta se
encontra. O motivo desta descri¢gdo deve-se ao fato de mesmo considerar combustdo heterogénea
completa, a reagdo na superficie do sélido (i. e. nos poros) gera principalmente CO, que devido a
inibicdo da sua oxidagdo causada pela presen¢a do material inerte, faz com que CO, seja gerado
fora da particula de carvdo (HAYHURST e PARMAR, 1998). O fator de 30% é baseado na relagdo
entre os calores de formagdo dos produtos (BOYD e KENT, 1986), sendo portanto uma parte da
energia liberada na fase gas. Ja quando a combustdo é incompleta todo o calor gerado permanece
na particula. A Figura 58 ilustra a diferenga obtida entre a consideracdo do produto gerado no

desenvolvimento térmico do sistema.

139



4 -
—_— *
E 35 -
w©
=]
o 3 -
(&}
2 .
[ 2.5 -
[}
t = Caso B
)
E 2 * ——Caso E
g
8 15 _ & Exp

2
1 -
0.5 - .
*
0 T ‘ T 1
900 1000 1100 1200 1300

Temperatura [K]

Figura 58. Perfil de temperatura médio ao longo do comprimento do leito fluidizado para reacao
incompleta e completa do coque.

A temperatura na base do grafico inicia-se em valores préximos para o caso E e o caso B.
Contudo o pico de temperatura na Entrada 2 é inferior ao caso B. Pelo perfil de concentragao dos
gases (Figura 56) nota-se que é exatamente nesta regido que as diferencas entre os modelos
tornam-se maiores. Mais acima no leito fluidizado, apds o segundo pico de temperatura, os perfis
voltam a se aproximar e a diferenca dos perfis de concentracdo permanece aproximadamente
constante. A menor conversao no reator para o caso E estd associada a uma menor temperatura

média na fase continua.

4.2.5.4 Condicdao Térmica na Parede
A condicdo de contorno térmica na parede do reator foi avaliada, uma vez que um mapa
térmico das paredes do reator ndo esta disponivel. Uma alternativa consiste em considerar que o

isolamento térmico do leito fluidizado é eficiente o suficiente para que o reator seja considerado
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como um vaso adiabatico (WANG et al. 2009). Pode-se também estimar o fluxo de calor perdido
pelas paredes por conveccao natural, conforme realizado no Caso 1. Outra condicdo aplicavel seria
determinar uma temperatura constante na parede, sendo que esta bastante utilizada em trabalhos
de simulagdo numérica de combustores de carvdo (HUILIN et al. 2000, MURHPHY e SHADDIX 2006,
ASOTANI et al. 2008). Por fim, é possivel estimar a perda térmica como uma percentagem da
capacidade térmica total do equipamento, como fizeram GRABNER et al. (2007) ao determinarem

este valor em 1,5%. Estas duas ultimas alternativas foram testadas para o sistema reativo.

A condicao de temperatura constante na parede foi estimada como a temperatura média
do leito fluidizado durante os experimentos, enquanto para a condi¢do de fluxo de calor foi
considerado o valor adotado por GRABNER et al (2007) sobre a energia produzida pela queima do
carvao. Entretanto, como apenas o leito fluidizado foi simulado, determinou-se que este
representa aproximadamente metade da area das paredes do loop, sendo portanto responsavel
por 50% das perdas térmicas. Deste modo, foi calculado o valor de 270W/m? 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 condicdo de temperatura constante (B) e fluxo de calor negativo (F) nas paredes sdo

comparados na Figura 59.
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Figura 59. Perfil de temperatura médio ao longo do comprimento do leito fluidizado para as
condigGes de parede com temperatura constante e com fluxo de calor negativo.

A andlise do perfil de temperatura ndo mostrou significativas diferengas entre os casos B e
F, apesar da condi¢do de contorno ser importante ao balango térmico do sistema. A condigdo de
fluxo de calor negativo gerou resultados proximos, entretanto mostrou um ligeiro aumento na
regido do maior pico de temperatura. Alguma alteracdo nos perfis também pode ser notada na
regido da Entrada 2, onde o caso F apresentou valor inferior ao caso B. A maior diferenca entre os
casos foi de apenas 14 K na altura de 2,3 m. Deste modo, pode-se afirmar que ambas as condi¢Ges
de contorno para a parede sao adequadas para a representacdao do escoamento reativo no leito

fluidizado.

Assim como para a temperatura, a composi¢cao do sistema nao apresentou maior variagao

entre estes casos, conforme mostrado na Figura 60 e na Figura 58.
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Figura 60. Perfis de fracdo massica média em base Umida ao longo do comprimento do leito
fluidizado na categoria parede para as condi¢gdes de parede com temperatura constante e com
fluxo de calor negativo para: a) Oxigénio; b) Didxido de carbono; c) Mondxido de carbono.
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Figura 61. Comparag¢do da fragdo massica simulada de oxigénio, didxido de carbono e mondxido de
carbono (multiplicado por 100) na saida do reator com dados experimentais de RAMIREZ-
BEHAINNE (2007).

Desde a base até préximo ao topo do leito fluidizado os perfis de concentragdo se
mantiveram equivalentes, mostrando apenas pequenas diferengas, porém mesma tendéncia. Os
erros relativos entre os casos ficaram préximos, a exce¢do do CO, porém a analise combinada dos
perfis de temperatura e concentracdo evidencia as semelhancas obtidas com diferentes condicGes

de contorno na parede.

4.2.5.5 Inventario de Solidos

Apesar da representacdo coerente dos fenémenos envolvidos no processo estudado, foi
questionado o motivo do desvio do perfil de temperatura em relacao as medidas experimentais.
Dentre as hipdteses levantadas, a estimativa do inventario de sdélidos no sistema foi posta em
andlise. Diferentemente do Caso 1, o sélido inerte no sistema ndo é verdadeiramente constante,
uma vez que a continua combustdo de carvdo gera grande quantidade de cinzas ao longo do
tempo de operacdo. A planta piloto é dotada de um sistema para retirada de sélidos, visando a
manter a operabilidade do circuito. Ainda assim, ao final do experimento, quando o leito foi

esvaziado e pesado, este constituia-se de uma mistura de areia e cinzas. Como sé é possivel
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simular alguns segundos de tempo real, a condigdo inicial do sistema simulado deve estar o mais
proximo possivel da condicdo operacional, uma vez que o tempo de operagao da planta é de varias

horas.

Por este motivo decidiu-se aplicar a mesma metodologia para a determina¢do do
inventdrio de solidos no leito fluidizado, considerando porém como inventdrio total a massa
medida ao final do experimento. O caso B foi utilizado como base para comparacdo, mantendo-se
a mesma modelagem matematica, porém determinando um novo inventario de sélidos inertes,
para o caso agora denominado caso G. As propriedades médias atribuidas a fase dispersa para

representar a mistura de areia e cinzas inertes podem ser lidas na Tabela 16.

Tabela 16. Propriedades fisicas da fase dispersa utilizadas para a simulagao do caso G.

Massa especifica, p 2000 kg/m®
Diametro médio de Sauter, d 225 pm
Classificacdo de Geldart Grupo B

A alteragdo na concentragdo de material inerte no leito fluidizado pode ser percebida pelo
perfil de fragdo volumétrica da fase dispersa ao longo do equipamento, conforme Figura 62, para

os casos baseados na quantidade inicial e final de sélidos inertes no sistema.
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Figura 62. Perfil médio de fracdo volumétrica da fase dispersa (areia no caso B e areia/cinzas no
caso G) ao longo do eixo central do leito fluidizado.

A maior concentracdo do material inerte é percebida principalmente na altura da Entrada
2, devido ao aumento do Gs do sistema. Também ocorreu a acentuagao da forma C do perfil, com
maior acimulo de sdlidos na regido proxima a saida. A porosidade média do leito passou de 0,982
no caso B para 0,957 no caso G. O impacto da ampliacdo da presenca da fase dispersa se mostrou

significativo nos resultados, principalmente no balanco térmico do reator.

A Figura 63 mostra a diferenca entre as rea¢des quimicas na fase continua para ambos os
casos (resultados do caso G menos resultados do caso B). Valores positivos indicam incremento no
caso G em relagdo ao caso B, enquanto valores negativos apontam o contrario. O calor liberado
pelas reacGes homogéneas foi deslocado para cima para caso com maior inventario de sélidos.
Tanto a taxa da reac¢do dos volateis (Figura 63 b)) como da oxidacdo do mondxido de carbono
(Figura 63 c)) passaram a ter maior intensidade na parte superior do leito fluidizado. Além disto,

esta Ultima reacdo também mostrou deslocamento das regiGes de maior intensidade entre as
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Entradas 2 e 3. Cabe lembrar que estes sdao dados instantaneos em 10 segundos de simulagdo e

nao médias, porém servem ao propdsito da discussao.

Calor de Taxa da Reacao Taxa da Reacao
Reacdo [W] [mol/m3s] [mol/m?3s]

3.0 12 20

20

1.0

0.0 6 10
-1.0

-2.0 0 0

-3.0

-4.0

5.0 -6 -10
-6.0

-7.0 -12 -20

a) b) <)

Figura 63. Planos instantaneos em 10 s de simulacdo da diferenca entre os resultados dos casos G e
B para: a) Calor das reagBes homogéneas; b) Taxa da reacdo descrita pela Equacdo 72; c) Taxa da
reacao descrita pela Equagao 73.

Contudo, analisando os valores médios da concentracao dos gases efluentes ao longo do
comprimento do leito fluidizado pode-se ter uma melhor ideia do comportamento do sistema,

conforme apresentado na Figura 64.
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Figura 64. Perfis de fracdo massica média em base Umida ao longo do comprimento do leito
fluidizado para os inventdrios de sélido inicial e final da fase dispersa (areia): a) Oxigénio; b)
Didxido de carbono; c) Mondxido de carbono.

148



A alteracdo da fluidodinamica do leito fluidizado teve influéncia sobre o comportamento
das reagdes quimicas. Todas as curvas da Figura 64 apresentam tendéncias parecidas, porém para
0 caso G o consumo de O, e produgdo de CO, ocorrem com maior intensidade ja a partir de 0,4 m,
mas igualam-se novamente na altura de 2 m e voltam a subir no topo do leito fluidizado. Houve
maior geragdo do CO na base do leito, associado a redu¢do da taxa da oxidagao deste nesta regido,
ou seja, uma quantidade maior de CO permanece no leito sem reagir, reduzindo assim a liberagao
de calor nesta regidao do leito fluidizado. A Figura 65 mostra que os erros relativos foram maiores
para o caso G, especialmente para a distribuicdo de CO que sofreu uma alteracdo significativa,

ampliando sua participagao nos gases efluentes.
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Figura 65. Comparacdo da fracdo mdssica simulada de oxigénio, diéxido de carbono e mondxido de
carbono (multiplicado por 100) na saida do reator com dados experimentais de RAMIREZ-
BEHAINNE (2007).

Ja o perfil de temperatura da fase continua apresentou uma melhora significativa para o
caso G, aproximando-se aos dados experimentais, Figura 66. A curva da temperatura ficou mais
uniforme ao longo do leito fluidizado, reduzindo significativamente o pico acima da Entrada 3. A
distribuicdo de calor é portanto fortemente influenciada pela presenca do material inerte, que

serve como estabilizador térmico do sistema, motivo pelo qual é adicionado aos sistemas de
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CFBCs. Outros trabalhos também reportaram comportamento similar em relacdo ao inventario de
sélidos no sistema. HU et al. (2012) reportaram um estudo realizado numa unidade de 135MW
com diferentes inventdrios de sdlidos, sendo que quanto maior o inventario de sdélidos, menor a
temperatura média em diversas regiées do circuito, inclusive no leito fluidizado. Uma outra
conclusdo tirada pelos autores foi uma menor conversao do carbono, que foi atribuido a uma piora
na mistura gas-solido apesar do aumento do tempo de residéncia, o que ndo ocorreu nestas

simulagdes.

Outro motivo pelo qual o perfil de temperatura da simulagdo numérica foi tdo fortemente
influenciado pelo maior inventario de sélidos inertes deveu-se a recirculagao externa destes. No
Caso B, a vazdo média de sdlidos 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 dominio de controle por segundo. J4 para o Caso G este valor sobe para
55%, uma vez que a vazao do gas de fluidizacdo é a mesma, porém o material inerte é menos
denso, menor e estd presente em maior quantidade (mistura de areia e cinzas). Como o circuito
completo ndo foi simulado, a reentrada dos sdlidos pela Entrada 2 da-se a mesma temperatura
para ambos os casos, esta baseada em medidas experimentais coletadas na valvula-L. Isto significa
gue a energia térmica levada para fora do leito fluidizado pelo material inerte (vazdo massica vezes
diferenca de temperatura média entre a saida e a reentrada) no Caso G é em torno de 3,4 vezes

maior. A consequéncia é a estabilizacdo da temperatura do leito.
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Figura 66. Perfil de temperatura médio ao longo do comprimento do leito fluidizado para os
inventarios de sdlido inicial e final.

O desvio maximo da temperatura prevista pelo caso B de 9,1% para o ponto experimental
a dois metros de altura foi reduzido para 1,2% no caso G. A redugdo na temperatura média do leito
fluidizado teve certa influéncia nas reagdes associadas a queima do carvdo, como mostrado pela
composicdo do gas efluente (Figura 64), porém ainda assim a tendéncia encontrada foi similar. A
temperatura de saida das particulas de carvdo também foi menor, sendo que a média passou de
1312 K do caso B para 1218 K do caso G. O histérico da temperatura das particulas que deixam o

leito fluidizado deste ultimo caso é mostrado na Figura 67.
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Figura 67. Histograma da distribuicdo percentual do nimero de particulas discretas (carvao) pelas
suas respectivas temperaturas medidas na saida do leito fluidizado para o caso G.

Apesar da reducdo da temperatura média no leito, a conversdo das espécies quimicas
apresentou pequeno aumento. Este resultado deve-se ao maior tempo de residéncia do material
combustivel no sistema, uma vez que um maior inventdrio de sélidos implica na alteragao do
comportamento do escoamento gas-sélido e num aumento da recirculagdo interna de sdlidos,
inertes e reativos. Estas altera¢cdes podem ser observadas tanto na Figura 68 como na Figura 69, as
guais mostram a fragdo volumétrica média da fase dispersa e a velocidade média da fase continua

para ambos os casos bem como a diferenca entre eles.
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Figura 68. Campos médios da fracdo volumétrica da fase dispersa do topo e base do leito fluidizado
para: a) Caso G; b) Caso B; c) Diferenga entre os casos.
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Figura 69. Campos médios da velocidade axial da fase continua do topo e base do leito fluidizado
para: a) Caso G; b) Caso B; c) Diferenga entre os casos.

Ja& a consequéncia da alteracdo da fluidodinamica para a fase discreta é percebida pela
Figura 70, que mostra a distribuicdo do tempo de residéncia das particulas de carvdo para o caso
G. Nota-se que o tempo maximo passou de 5,35 para 8,29 segundos e o tempo médio de 1,55 para

1,84 segundos para os casos B e G respectivamente.
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Figura 70. Histograma da distribuicdo percentual do numero de particulas discretas (carvao) pelos
seus respectivos tempos de residéncia medido na saida do leito fluidizado para o caso G.

Baseado nos resultados obtidos pela comparagdo do inventdrio de sélidos pode-se afirmar
gue a quantidade de material sélido presente no sistema é importante para a determinagdo da
simulagdo numérica de leitos fluidizados. As diferengas encontradas nos perfis de temperatura e
composicdo mostraram que tanto o caso B como o caso G retratam com proximidade a condi¢do
de operacdo experimental, porém os desvios em relagdo aos pontos medidos indicam que ainda ha

aspectos do escoamento a serem identificados e incluidos na modelagem do problema.

Assim conclui-se o estudo do processo de queima de carvao mineral em uma unidade de
CFBC. Esta investigacdo englobou a andlise de alguns aspectos da modelagem do problema, na
qual procurou-se retratar todos os fendmenos de transferéncia de massa, quantidade de
movimento e energia envolvidos no escoamento multifasico turbulento. As condi¢Ges de
temperatura e concentracdo dos gases encontrados foram coerentes com os dados da planta piloto
para todas as investigacGes realizadas, de modo que o processo como um todo foi descrito com

sucesso pela metodologia proposta.
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5 Conclusoes e Sugestoes

Em posse de todos os resultados obtidos para as diferentes modelagens aplicadas, chega-
se ao ponto em que as conclusdes do trabalho possam ser obtidas e, baseando-se nos objetivos

previstos no inicio do estudo, avaliar o desempenho do mesmo.
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5.1 Conclusdes

A modelagem e simulacdo de um leito fluidizado de uma unidade de LFC projetada para
atuar com o processo de queima de carvdao mineral foi realizada com éxito. Este trabalho foi
dividido em duas etapas, a primeira considerando a unidade como um leito fluidizado nao

isotérmico a altas temperaturas e a segunda incluindo neste leito a combustao de carvao.

A modelagem do escoamento a quente mas sem reacdes quimicas foi necessaria para a
determinacdo dos modelos de escoamentos multifasicos e para implementar as condicdes de
contorno que melhor se adequaram ao problema. Nesta etapa surgiu a questdo da determinagdo
do inventdrio de sélidos que estariam presentes apenas no leito fluidizado e ndo no circuito
completo. Uma solugdo foi encontrada, possibilitando a simulagdo do sistema partindo ja de uma

condigdo inicial que permitiu alcangar o estado pseudo-estacionario com rapidez.

A simulagdo trifasica e transiente do processo de queima de carvao mineral foi investigada
e diversos aspectos da modelagem foram estudados. Os principais desafios encontrados nesta
etapa foram a complexidade dos fen6menos envolvidos e a incerteza relacionada a algumas

informacgdes fisicas e operacionais necessarias como dados de entrada para o problema.

Dentre os modelos utilizados para representar a combustdo heterogénea do coque
resultante apds a devolatilizacdo do carvdo, aqueles que consideram tanto a difusdo como a
cinética se mostraram mais adequados. Nesta categoria, tanto o modelo de difusdo/cinética como
o intrinseco produziram resultados similares. Apesar do modelo intrinseco ser mais completo, por
levar em consideracao a difusao dos reagentes e produtos nos poros da particula, este requer mais

informacgGes empiricas, que nem sempre podem estar prontamente disponiveis.

A determinacgdo da variacdo do didmetro das particulas de carvao ao longo do processo de
combustdo ainda requer modelos que consigam efetivamente representar o comportamento
destas. A relacdo algébrica constante testada para relacionar a variacao do diametro e da massa
especifica em funcdo da massa da particula produziu resultados ligeiramente mais afastados dos

experimentais que a consideracdo de didmetro constante ao longo do processo de queima.

A modelagem da combustdo através da representacdo da reacdo heterogénea incompleta
em LFCs se mostrou mais realista que a adocdo da combustdo completa no processo de conversao
do carbono sélido. Apesar da unidade ter sido projetada para operar com excesso de ar, a rea¢do
na superficie da particula gera em sua maioria CO a altas temperaturas. Este CO é posteriormente
oxidado a CO, na fase gasosa por meio de uma reacdo homogénea. Esta abordagem em duas

etapas conseguiu representar com maior exatidao o processo de queima estudado.
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Ja a condicdo de parede mostrou ter pouca influéncia no balanco térmico do sistema. A
consideracdo de uma temperatura constante ou um fluxo de calor negativo produziram resultados
similares. Ainda assim, estas condi¢cdes sao aproximacdes por utilizarem valores constantes em
todas as paredes do leito fluidizado. Mesmo com a variacdo desta condi¢cdo ndo foram encontradas
diferencas significativas, portanto ambas sdo adequadas para utilizacdo como condicdo de

contorno.

Por fim, a determinacdo do inventdrio de sdlidos inertes do processo de combustdo
mostrou ser o aspecto fundamental para uma predigdo mais acurada do escoamento. Na planta
piloto, os resultados experimentais sdo retirados apds o leito estar em operagdo por um longo
periodo de tempo (horas), para que seja alcancada uma condi¢do quase estaciondaria. Por outro
lado, a simulagao CFD é capaz de representar apenas alguns segundos de tempo real, de modo que
a condic¢do inicial do sistema escolhido para o estudo numérico deve ser o mais proximo possivel
do estado estavel da planta. Por esta razdo a determinagdo do inventdrio de sélidos medida ao
final do experimento, composto por areia e cinzas, se mostrou mais préoxima da condicdo real de
operac¢do do que o inventario inicial de sdlidos inertes. Entretanto, deve-se salientar que para o
caso G a fase dispersa representa dois materiais sélidos distintos que foram agrupados numa fase e
descritos através de suas propriedades médias. Para uma representagdo mais realista seria
necessario separa-las em duas fases Eulerianas distintas, porém o custo computacional foi

considerado demasiado elevado para a execucdo desta abordagem.

Como as predi¢cdes das simulacdes dos perfis de temperatura e composi¢cdo 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 carvao
mineral no sistema. Especialmente pelo fato de apenas uma parte do circuito do CFBC ter sido
simulado (leito fluidizado), as condi¢des de contorno calculadas foram tdo importantes como a

definicdo dos mecanismos da combustao.

Encontrar trabalhos na literatura que incluam uma terceira fase para representar o
material reativo é muito raro em estudos de CFD sobre combustdo de carvao. Devido a baixa
fragdo mdssica do carvdo em relacdo aos sélidos inertes, esta abordagem mostrou-se viavel e

produziu resultados satisfatorios.

Uma das principais vantagens resultantes deste estudo reside na obtencdo de informacgdes
detalhadas de todo o volume do leito fluidizado durante o processo de queima de carvao, que

podem servir para otimizar o projeto ou operagdo deste, pelo entendimento da fluidodinamica do
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escoamento multifasico, térmico e reacional. Outra vantagem das informag¢bes obtidas pela
simulacdo reside na possibilidade de identificar adequadamente pontos para monitoramento

durante a operacdo do equipamento.

5.2 Sugestoes

Como direcdo para trabalhos futuros, sugere-se aprimorar a modelagem da fase discreta.
Algumas simplificagdes foram efetuadas no presente trabalho, mas que merecem ser analisadas
em maiores detalhes. O diametro das particulas é uma varidvel que requer aten¢do especial. Ela
pode variar devido a uma variedade de fatores. O diametro pode aumentar devido ao processo de
mudanca de fase e liberagao do material volatil no interior do carvdo, de modo que a particula se
torna mais porosa. Também pode sofrer redugdo do didmetro em fun¢do da queima do coque, que
conforme a literatura, ndo varia linearmente com a variacdo da massa especifica. Ha ainda a
quebra e fracionamento que ocorrem devido ao choque com outras particulas ou com o
equipamento. Todas estas formas de variacdo do didmetro sdo dependentes da configuracdo
geoldgica do carvao e também do processo de queima ao qual sdo submetidos. Poucos trabalhos
na literatura apresentam propostas para a modelagem destes problemas, de modo que dados

empiricos se tornam necessarios.

Outro ponto que pode ser melhorado na modelagem do problema refere-se a descri¢ao da
interacdo da fase discreta com a fase dispersa. A influéncia que o sélido inerte tem sobre o carvao
s6 foi determinada indiretamente, pelo efeito de ambas as fases sobre a fase continua. Uma
representacdo mais realista deveria incluir o acoplamento total entre as fases, porém o tempo

computacional ainda apresenta-se como uma restricdo a esta alternativa.

Tentativas foram realizadas no sentido de modelar, em conjunto com a combustdo do
carvao mineral, a calcinacdo e sulfatacdo do calcdrio, porém estas ndo obtiveram sucesso. As
particulas de calcario também foram descritas pela abordagem Lagrangeana, porém a reagdo de
superficie de sulfatacdo ndo ocorreu em conjunto com a combustdo do coque. Préximos trabalhos

podem procurar incluir estas reagdes e assim realizar o balango de SO, no sistema.

Ainda, aconselha-se a incluir na modelagem do problema reativo a transferéncia de calor
por radiacdo. A adicdo deste mecanismo tornara o problema mais completo, principalmente para

uma melhor descri¢do da fase discreta.
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Finalmente sugere-se que a modelagem utilizada seja implementada em outras
configuracdes de LFCs com outras condi¢cbes operacionais, ou mesmo outras tecnologias, como
regeneradores de FCC por exemplo, visando enriquecer o estudo da modelagem trifdsica com

combustdo.
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