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Resumo da Dissertacdo apresentada a COPPE/UFRJ como parte dos requisitos
necessarios para a obtencéo do grau de Mestre em Ciéncias (M.Sc.)

ESTUDO COMPUTACIONAL DA GASEIFICAGAO DE BAGAGCO DE CANA-DE-
ACUCAR EM UM REATOR DE LEITO FLUIDIZADO

Gabiriel Lisbda Verissimo

Margo/2014

Orientadores: Albino José Kalab Leiroz

Manuel Ernani de Carvalho Cruz

Programa: Engenharia Mecéanica

O presente trabalho apresenta um estudo computacional do processo de
gaseificacdo de bagaco de cana-de-acucar em um reator de leito fluidizado. O
escoamento no interior do reator € descrito a partir de uma abordagem Euler-Euler. Um
modelo de transi¢do suave € utilizado para descrever o tensor de tensdes da fase soélida.
A modelagem cinética das reacdes quimicas € realizada adaptando-se modelos
disponiveis na literatura. A implementacdo do modelo foi realizada através do codigo
MFIX (Multiphase Flow with Interphase eXchange). E realizada uma andlise da
influéncia da utilizacdo de dominios 2D na descricdo do processo de gaseificacdo em
leito fluidizado, o qual é intrinsicamente tridimensional. Um estudo sobre maneiras
eficientes de se reduzir o tempo computacional das simula¢des também € apresentado.
Além disso, é feita uma comparacao entre a composi¢édo do gas produzido no processo
de gaseificagdo com métodos de discretizagédo de primeira ordem e de segunda ordem,
e com a utilizagdo de dois grupos de tolerancias para os residuos diferentes. Em relagéo
aos parametros operacionais do gaseificador, é apresentada uma analise sobre a
influéncia das vazdes de oxigénio e de vapor, e da temperatura de parede considerada,
sobre a composicdo dos gases produzidos. Por fim, diferentes agentes gaseificadores
sdo comparados e as vantagens e desvantagens de cada um sao brevemente
analisadas. Uma analise dos resultados obtidos neste trabalho com resultados de outra

modelagem valida a abordagem empregada.
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Abstract of Dissertation presented to COPPE/UFRJ as a partial fulfillment of the
requirements for the degree of Master of Science (M.Sc.)

COMPUTATIONAL STUDY OF SUGARCANE BAGASSE GASIFICATION IN A
FLUIDIZED BED REACTOR

Gabiriel Lisbda Verissimo

March/2014

Advisors: Albino José Kalab Leiroz

Manuel Ernani de Carvalho Cruz

Department: Mechanical Engineering

A computational study on the sugar cane bagasse gasification process within a
fluidized bed reactor is presented. Flow reactor is depicted assuming an Euler-Euler
approach. The stress tensor of solid phase is described by a smooth transition model.
Chemical kinetics models available in the literature are used to account the chemical
reactions inside the reactor. Drying and pyrolysis process are considered instantaneous.
The model is implemented in the free code MFIX (Multiphase Flow with Interphase
eXchange). A comparison between the results obtained with the 2D rectangular and the
3D cylindrical domain is showed. A study of some ways to reduce the simulation
computational time are also presented. Additionally comparisons between the results
obtained with a first order and a second order discretization scheme, and with two
different residual tolerance groups are realized. In relation to the gasifier operational
parameters, it is presented an analysis about the oxygen and steam mass flow rates and
wall temperatures influence over the raw gas composition. At least, different gasifying
agents are compared and the advantages and drawbacks of each one are briefly
analyzed. A comparison between the results obtained in that work with results available
in literature obtained with another modelling approach is made to ensure the quality of

the results.
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1 INTRODUCAO

1.1 MotivagOes para o Uso de Biocombustiveis

Ao longo do século XX o mundo viveu uma enorme revolugéo tecnoldgica e
social. O aumento da demanda por energia elétrica aumentou de forma muito
acentuada, principalmente no periodo apds a Segunda Guerra Mundial, como pode ser
visto na Fig. 1.1. O baixo custo do barril de petréleo no periodo pds-guerra impulsionou
a utilizagdo deste combustivel para a obtencdo de energia pelos paises mais
desenvolvidos da época. Entretanto, durante a década de 70, ocorreram as duas
primeiras crises mundiais do petrdleo, em 1973 e em 1979, que aumentaram
consideravelmente o prego do barril de petrdleo. As crises evidenciaram uma
dependéncia grande e preocupante de alguns paises em relagcdo ao petrdleo. Logo,
paises da Europa e da América do Norte comegaram a investir em formas alternativas
de se obter energia (KIRKELS e VERBONG, 2011). No Brasil, foi desenvolvido o
PROALCOOL, com o objetivo de reduzir esta dependéncia utilizando etanol proveniente

da cana-de-agticar em automéveis (TAVORA, 2011).

Consumo de Energia no Mundo

600
500
Muclear

g 400 Hidréulica
ﬁ -
E' 300 & Gas Matural
& Oleo

200

/ w Carvdo
e R = -om 5
0

18201840 18601880 1900 1920 1940 1960 1980 2000

Figura 1.1 - Consumo de energia no mundo desde 1820 (adaptado de TVERBERG,
2012).

Embora decisiva para o incentivo a novas fontes de energia, a situagao
econbmica ndo era o unico motivo de preocupacdo em relacdo aos combustiveis

derivados do petréleo. Ainda na década de 70, embora de forma esparsa, cientistas



comegaram a discutir sobre os impactos ocasionados por emissdes de determinados
gases sobre 0 meio ambiente. Duas décadas depois, apds varios encontros e relatorios
internacionais, ocorreu no Rio de Janeiro em 1992 a Conferéncia das Nag¢des Unidas
sobre Meio Ambiente e Desenvolvimento (HENRIQUES, 2009).

No comeco do século XXI, a preocupacao com a poluicdo ambiental se difundiu
com maior intensidade. O temor do chamado aquecimento global levou a uma grande
pressao de parte da sociedade sobre os governantes para a redugéo da quantidade de
poluentes emitidos. Dessa vez, somou-se a essa pressao a grande instabilidade politica
em paises que possuem grandes reservas de petréleo (BASU, 2010). Com o crescente
aumento na demanda por energia elétrica, ocorreu um grande aumento de investimento
de pesquisas sobre fontes alternativas de energia.

Uma fonte renovavel que tem recebido muita atengdo € o processo de
gaseificacao, que pode ser aplicado tanto ao carvao mineral quanto em matéria-prima
de origem vegetal como madeira e bagaco de cana, a chamada biomassa (HIGMAN e
van der BURGT, 2008). E importante notar que a biomassa pode ser queimada
diretamente em uma caldeira, o que também vem sendo feito em algumas plantas de
geracao de energia elétrica. Entretanto, existe uma série de vantagens de se utilizar os
gases obtidos da biomassa através de um processo termoquimico (gaseificacao,
pirdlise), dentre as quais € possivel citar: o aumento do poder calorifico do combustivel,
remocao de enxofre e nitrogénio do combustivel, facilidade de transporte, e a
possibilidade de utilizar ciclos a gas ao invés de ciclos a vapor em plantas de geragao
elétrica de pequeno porte (BASU, 2010).

A utilizacao de biomassa como combustivel ou como insumo para o processo de
gaseificacao, ao invés do carvao mineral, apresenta vantagens sociais, econémicas e
ambientais. VAN LOO e KOPPEJAN (2008) afirmam que a biomassa € capaz de gerar
mais empregos que o carvao, além de reduzir a dependéncia de combustiveis
importados e ser menos agressiva ao meio ambiente, pois durante o crescimento das
plantas, utilizadas como insumo, ocorre a absorgéo de diéxido de carbono.

O processo de gaseificacao pode ser realizado em diferentes tipos de reatores,
que sao discutidos na Seg. 3.3. Entretanto, a gaseificagao em reatores de leito fluidizado
tem sido a preferencial para plantas de gaseificagdo de médio e grande portes, devido
a possibilidade de gaseificadores de maior escala que os de leito fixo (GOMEZ-BAREA
e LECKNER, 2010). Este fato tem motivado diversos estudos sobre o comportamento
do escoamento no interior dos reatores de leito fluidizado.

Na Fig. 1.2, é possivel observar o crescente interesse na gaseificacao através
do aumento do numero de publicagdes sobre o assunto, com o numero de publicagdes

nos paises representados dobrando de 2001 para 2007. A Fig. 1.2 também mostra que

2



até a década de 1990 os Estados Unidos lideravam as publicagbes sobre gaseificagdo.
Entretanto, a Unido Europeia ultrapassou o nimero de publicagcdes dos Estados Unidos
apo6s 1992. Também deve ser destacado que o numero de publicagdes no Japéo e na

China saltou de menos de 10 em 2001 para mais de 40 em 2007.
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Figura 1.2 — Distribuicdo geografica das publicacdes sobre gaseificacdo de biomassa
(adaptado de KIRKELS e VERBONG, 2011).

Devido as motivagdes apresentadas aqui, € razoavel esperar que o papel da
biomassa na matriz energética mundial aumente. Esta expectativa é corroborada pela
Agéncia Internacional de Energia, que incluiu em seu relatério de 2010 o grafico da
Fig. 1.3, mostrando a demanda de energia ao redor do mundo até 2010 e suas

expectativas até 2035.
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Figura 1.3 - Demanda de energia priméaria no mundo (adaptado do Relatério da
Agéncia Internacional de Energia de 2010).



Observando a Fig. 1.3, é possivel observar que existe a expectativa de que o
aumento da utilizagdo do carvao ocorra a um ritmo menor, enquanto que a utilizagao da
biomassa se intensifique. No entanto, dado que a tecnologia do carvédo é bem conhecida
e como o processo de gaseificagdo de biomassa ainda nao € utilizado em escala
industrial, estudos sobre o processo de gaseificacdo de biomassa sdo fundamentais

para que esta tendéncia se confirme.

1.2 Fluidodindmica Computacional em Escoamentos Multifasicos Reativos

Devido a grande quantidade de variaveis envolvidas no processo de
gaseificacdo que afetam as reagdes quimicas, como temperatura do leito, velocidade
superficial do gas e distribuicdo do tamanho de particula, a utilizagdo de experimentos
em reatores de grande escala é muita custosa (RAVELLI et al., 2008). Dessa forma, os
estudos computacionais tem se apresentado como uma opgao bastante viavel para o
processo de gaseificagao.

Dentre os estudos computacionais, os mais utilizados sdo os modelos cinéticos
e termodinamicos (GOMEZ-BAREAe LECKNER, 2010). Entretanto, estes dois métodos
possuem algumas desvantagens, decorrentes da grande dependéncia de correlagdes
empiricas para determinar grandezas que seriam calculadas pelo método de
fluidodinamica computacional (BASU, 2010). A utilizacao de correlagbes empiricas para
contabilizar os efeitos hidrodindmicos do escoamento faz com que os dados obtidos
sejam validos apenas para situacdes préximas aquelas em que essas correlagbes foram
desenvolvidas. Desta maneira alteragcbes na geometria do gaseificador, ou no padrao
de fluidizacao do leito podem reduzir a acuracia de algumas das correlagdes utilizadas.

Uma alternativa a utilizagcdo destes modelos empiricos sdo os modelos de
fluidodinamica computacional (CFD), que possuem como grande vantagem a sua
generalidade de aplicagdes. Desta maneira, é possivel simular diferentes condi¢des de
escoamento, em diferentes geometrias sem a necessidade de modificacbes drasticas
na modelagem do problema (GOMEZ-BAREA e LECKNER, 2010). Embora os modelos
de CFD sejam utilizados ha bastante tempo em diversas areas da engenharia, sua
utilizacao em problemas de escoamento multifasico reativo é relativamente nova
(SINGH et al., 2013).

O modelo de fluidodinamica computacional requer um elevado esforgco de
processamento, o que tornou seu uso limitado a poucos supercomputadores durante
varios anos (BLAZEK, 2001). O grande salto na velocidade de processamento dos
computadores, ocorrido entre o final do século XX e o comego do XXI, revolucionou a

histéria deste método (TANNEHILL et al., 1997). Entretanto, a sua utilizagao na area de
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gaseificacdo ainda € pequena, pois, devido a grande complexidade do problema, o
tempo computacional necessario para realizar uma simulagao ainda é relativamente
muito elevado.

SINGH et al. (2013) afirmam que simulacées de CFD representam uma das
abordagens mais apropriadas para a predigdo de parametros criticos requeridos para
controlar de forma eficiente a gaseificacdo. Devido a essas vantagens é de extrema
importancia a utilizacdo deste método, em parceria com métodos experimentais, para
ajudar tanto na otimizacado das condigbes operacionais quanto no desenvolvimento de
novos gaseificadores.

Existem duas abordagens desenvolvidas para a aplicagdo de técnicas de
fluidodindmica computacional em escoamentos gas-particula, 0 modelo Euler-Euler e o
modelo Euler-Lagrange (RANADE, 2002). A principal diferenca entre as duas
abordagens consiste na forma em que cada uma delas descreve a fase sdlida. Ja no
modelo Euler-Lagrange as particulas sdo acompanhadas individualmente, no modelo
Euler-Euler é feita a hipotese de que o leito de particulas possui um comportamento
semelhante ao de um fluido. Para um gaseificador com um leito de particulas denso o
modelo Euler-Lagrange ndo € uma opcao viavel com a atual capacidade de
processamento (SINGH et al., 2013). O menor esfor¢co computacional do modelo Euler-
Euler acaba sendo uma de suas caracteristicas mais atrativas. Mais detalhes sobre as
vantagens e desvantagens de cada um dos modelos serao apresentados no Cap. 4,
que trata da modelagem matematica do escoamento no interior do gaseificador.

Muitos dos estudos realizados utilizando o modelo Euler-Euler para descrever
processos de gaseificacdo e de combustdo em leitos fluidizados ignoram o
comportamento tridimensional do escoamento, utilizando um dominio bidimensional
(SINGH et al.,, 2013). No Cap. 4 sao feitas observacbes sobre a validade de se
representar um escoamento tridimensional, utilizando uma simulagdo de dominio
bidimensional, em situacoes de fluidizacdo sem reacdes quimicas e sem considerar
efeitos térmicos. No Cap. 8 sao apresentados alguns resultados comparativos entre uma
geometria bidimensional e uma tridimensional para as situagdes investigadas nesta

dissertacdo, levando-se em conta a equacgao de energia e reagdes quimicas.

1.3 Propostas e Objetivos do Presente Trabalho

O Brasil € um pais pioneiro na utilizacdo de etanol a partir da cana-de-acgucar,
além de grande produtor de agucar. A cana moida possui aproximadamente 25% de
bagaco de cana, acarretando em uma producdo anual em torno de 78 milhdes de

toneladas de bagaco de cana no Brasil (CONAB, 2011). Este residuo do processo de
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moagem da cana tem sido utilizado como combustivel em caldeiras de ciclos a vapor
de pequeno porte, para suprir as necessidades energéticas do engenho. Mesmo sendo
justificada na pratica, a queima do bagaco de cana é ineficiente e destrutiva
(MIRANDA, 2009). Uma das formas de se converter esse subproduto em um gas com
poder calorifico maior € através do processo de gaseificacdo. Tendo em mente que a
gaseificacdo em reatores de leito fluidizado borbulhante pode ser considerada
extremamente promissora, como mostrado na Seg¢. 3.4, este tipo de leito foi escolhido
para realizar este estudo.

O modelo de CFD é uma ferramenta econbmica e efetiva para estudar os
processos de combustdo e de gaseificacdo em reatores de leito fluidizado
(SINGH et al., 2013). Este modelo comegou a ser explorado para estes problemas
apenas recentemente, logo existem ainda algumas adversidades a serem superadas.
Dentre as principais dificuldades estdo a modelagem do problema e o elevado esforgo
computacional necessario. Estas foram algumas das razées que motivaram o uso deste
tipo de modelo neste estudo.

PINHO (2012) realizou um trabalho sobre a simulagcéo fluidodindmica do
processo de gaseificacao de bagago de cana, utilizando ar como agente gaseificador. O
autor usou uma abordagem Euler-Euler para descrever o processo de gaseificagdo de
um escoamento monodisperso. Este trabalho foi focado na modelagem termoquimica
do processo, utilizando diversos modelos padrées do cédigo utilizado para descrever o
problema fluidodinAmico. Uma série de simplificacdes também foi considerada, de
maneira que o autor sugere um estudo sobre o impacto destas simplificagdes sobre os
resultados. Dentre as principais simplificagbes citadas pelo autor destacam-se a
utilizacao do dominio bidimensional e a consideracio do sistema monodisperso.

No presente trabalho, além de abordar o impacto da utilizacdo do dominio
bidimensional sobre os resultados obtidos, os efeitos de alguns pardmetros numéricos,
meétodo de discretizagdo dos termos convectivos e tolerancia dos residuos, também sio
investigados. Diferentemente de PINHO (2012), neste trabalho é utilizado um modelo
de transicdo suave para descrever o tensor de tensbes da fase sélida, seguindo a
sugestao de XIE et al. (20082). Outras diferengas na modelagem do problema consistem
na utilizacdo de uma equacido para contabilizar a condutividade térmica das fases
sélidas e de um sistema polidisperso.

Outra questao importante analisada aqui é referente ao tempo de computagao
das simulagdes. PINHO (2012) relata que algumas simulagdes levaram em torno de
21 dias para serem concluidas em seu trabalho. Tempos elevados de simulagdo acabam
desencorajando o uso de modelos de CFD para representar o processo de gaseificagao

em leitos fluidizados. Desta forma, a eficiéncia da paralelizagdo e o niumero ideal de
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threads para reduzir o tempo das simulagcdes sao analisados, assim como maneiras de
reduzir o tempo de processamento utilizando simulagdes simplificadas como condigcao
inicial.

Em relagdo as condi¢cdes operacionais do reator, enquanto PINHO (2012)
analisou a influéncia da razao de equivaléncia na gaseificagdo do bagago de cana com
ar, este trabalho analisa o processo de gaseificacdo de bagago de cana utilizando uma
mistura de oxigénio e vapor como agente gaseificador. Uma comparacdo com outros
agentes gaseificadores também é apresentada. E realizada ainda uma discussao sobre
a influéncia da temperatura de parede sobre a composi¢gdo dos gases produzidos
durante o processo de gaseificagao.

Assim como PINHO (2012), a implementacdo do modelo e a solugéo das
equagdes governantes é realizada utilizando o cédigo aberto MFIX (Multiphase Flow
with Interphase eXchanges).

Os principais objetivos deste trabalho sdo mostrados a seguir:

i) Desenvolver uma modelagem capaz de representar 0 processo de
gaseificacdo de bagaco de cana em reatores de leito fluidizado
borbulhante, de maneira que seja possivel prever a composi¢cdo dos
gases produzidos com um grau de acuracia aceitavel.

i) Reduzir o tempo de simulacéo a partir do uso de computacdo paralela
em um cluster de computadores, e/ou da utilizagdo de uma condicdo
inicial que reduza o transiente do processo simulado.

iii) Estudar o impacto da utilizacdo de um sistema de coordenadas
retangulares 2D para descrever um problema intrinsicamente 3D.

iv) Avaliar efeitos da escolha de métodos de discretizacdo dos termos
convectivos das equac8es de transporte e dos valores de tolerancia dos
residuos das equacgdes sobre os resultados das simulacdes.

V) Avaliar efeitos da variacdo das vazdes de oxigénio, de vapor e de
biomassa sobre a composicdo dos gases produzidos e sobre o
comportamento termofluidodinamico do leito.

Vi) Avaliar a influéncia de diferentes condigfes de contorno de temperatura
e, consequentemente, diferentes temperaturas de operacdo do leito
sobre a simulacao.

vii) Analisar as vantagens de diferentes agentes gaseificadores sobre a

composicao dos gases produzidos no gaseificador.



2 ESTADO DA ARTE

Segundo TWIDELL e WEIR (2006), uma fonte de energia renovavel € aquela
onde a energia € obtida a partir de fluxos naturais e persistentes ocorrendo no ambiente
de maneira imediata. Por outro lado, uma fonte de energia ndo renovavel é aquela em
que a energia é obtida a partir de reservatérios estaticos que permanecem escondidos
a menos que sejam liberados pela interagdo com o homem. O carvao mineral se encaixa
na definicho de fonte ndo renovavel, por isso é natural que, embora ainda seja
abundante e apresente um precgo estavel, o processo de gaseificagdo venha sendo cada
vez mais utilizado em biomassa, como madeira ou bagaco de cana, ao invés do carvao.

O grande potencial ainda nado aproveitado da biomassa para a geragédo de
energia elétrica tem motivado diversos estudos sobre o assunto desde a ultima década
do século XX. Com o recente avango da capacidade computacional, além do
desenvolvimento de novas técnicas de discretizacdo numérica e novos modelos para
descrever os complexos processos fisicos e quimicos, € possivel verificar um aumento
do numero de trabalhos publicados sobre a simulagdo numérica da termoquimica de
conversao de biomassa (RAVELLI et al., 2008).

Em WANG e YAN (2008?%) é realizada uma revisdo sobre a aplicacdo da
fluidodindmica computacional em processos termoquimicos envolvendo a biomassa. Os
autores apresentam uma Vvisdo geral sobre a modelagem do problema, comentando
sobre todos os processos térmicos e fluidodindmicos que precisam ser modelados. Além
disso, é realizado um resumo dos principais modelos de turbuléncia e de radia¢éo,
assim como alguns modelos de devolatilizacdo a serem implementados em modelos de
CFD.

SINGH et al. (2013) publicaram um artigo de revisdo sobre a modelagem dos
processos de combustdo e de gaseificacdo em leito fluidizado. S&o apresentadas as
vantagens e desvantagens das diferentes abordagens para o problema, ou seja,
Euleriana e Lagrangeana. Uma breve descricdo matematica de cada modelo, além de
submodelos de radiacdo e de turbuléncia é apresentada. Os autores avaliam que a
aplicacdo de modelos de CFD em estudos de gaseificacdo e combustdo ainda estd em
fase de desenvolvimento, e apresenta um campo que ainda pode ser muito explorado.
A maioria dos trabalhos de fluidodinAmica computacional ja publicados sobre
combustdo e gaseificacdo sdo apresentados. Alguns destes trabalhos s&o revistos a

seguir com o objetivo de fornecer uma ideia do estagio atual dos modelos de CFD em



processos de gaseificacdo. Trabalhos referentes a pontos especificos da modelagem
do problema sdo apresentados ao longo dos capitulos subsequentes.

SOFIALIDIS e FALTSI (2001) realizaram uma simulagdo fluidodindmica
tridimensional de um reator de leito fluidizado borbulhante, operando com madeira e
com leito formado por areia. O codigo utilizado nessa simulagéo foi o FLUENT 5 e a
validacdo da mesma foi realizada utilizando dados experimentais. Neste trabalho foi
utilizado um modelo de pirdlise que considera a divisao do reator em duas zonas, a de
pirdlise flamejante (FP), localizada na entrada do reator, e a de redugao de char (CR),
localizada acima da outra zona. Além disso, foi considerado que na primeira zona nao
existe formagédo de CO e H,, e parte dos volateis € craqueada em CHs4. Na segunda
regiao ocorrem as reacoes heterogéneas entre o char e o restante dos volateis. Para a
descricdo dos efeitos fluidodindmicos, os autores adotaram uma abordagem
Euler-Lagrange, com a utilizacdo do modelo de turbuléncia «k-¢. De forma geral os
resultados apresentaram concordéncia satisfatéria com os dados experimentais, com
excecao das emissdes de CO e CO;. Os autores observam que a modelagem adequada
para o processo de pirélise é de extrema importancia para a obtencao de resultados
precisos.

Em YU et al. (2007) foi realizada a simulacdo do processo de gaseificacdo de carvao
em um reator de leito fluidizado borbulhante, a partir de uma abordagem Euler-Euler.
Os autores consideraram que a tensao resultante da friccao entre particulas poderia ser
desprezada, a intensidade da colisdo das particulas ndo varia com a temperatura, a
radiacdo térmica pode ser desprezada e as particulas sdo isotérmicas. Os efeitos
turbulentos foram contabilizados através do modelo k-¢. Baseados em dados
experimentais os autores modelaram os processos de secagem e de pirdlise como
instantaneos. Para a pirdlise secundaria foi utilizado um modelo estequiométrico. A
composi¢do dos gases produzidos foi comparada com dados experimentais para
diferentes condigbes de operacgdes, apresentando boa concordancia.

WANG e YAN (2008°) apresentaram uma modelagem fluidodindmica
tridimensional, a partir de uma abordagem Euler-Lagrange, para simular o processo de
gaseificacao do lodo de esgoto em um reator de leito fluidizado. A simulagao foi realizada
no software comercial FLUENT 6.1, e os resultados obtidos foram comparados com
dados experimentais disponiveis na literatura. A fase gas foi tratada como continua, e
alguns termos adicionais foram considerados nas equagdes de conservagao para
computar os efeitos causados pelas particulas sobre o gas. Os efeitos turbulentos no
gas foram computados utilizando o modelo k-¢. O processo de radiagao térmica também
foi modelado. Os autores trataram todo o alcatrao e hidrocarbonetos produzidos como

CHas. Os processos de secagem e de pirdlise foram considerados instantaneos, com os
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produtos da pirdlise sendo calculados por meio de um modelo de equilibrio. Os autores
observaram uma forte influéncia da razédo de equivaléncia e da temperatura da parede
do reator sobre os gases produzidos. Além disso, foi possivel afirmar que menores
razdes de equivaléncia ou maiores temperaturas favorecem uma maior produgéo de gas
de sintese.

OEVERMANN et al. (2009) apresentaram uma modelagem fluidodinamica
bidimensional, baseado na abordagem Euler-Lagrange, para simular o processo de
gaseificacdo da madeira em reatores de leito fluidizado utilizando o software aberto
OpenFOAM. Os efeitos de turbuléncia foram computados utilizando um modelo de
grandes escalas (LES), baseado na utilizagdo do modelo de sub-malha de Smagorinsky.
Os autores utilizaram método dos elementos discretos (DEM) com a hipétese de esferas
lisas para descrever as colisdes sofridas pelas particulas sdlidas. Assim como
WANG e YAN (2008°), o processo de secagem foi considerado instantaneo. Os
processos de pirdlise e de gaseificacdo foram considerados a partir de modelos zero
dimensional para cada particula. A pirdlise foi subdividida em duas etapas: pirdlise
primaria e secundaria, na qual é feita a hipotese de que todo o alcatrao produzido pela
pirdlise primaria é craqueado. Além disso, foi considerado o encolhimento de cada
particula ao longo do tempo seguindo a metodologia adotada em DI BLASI (1996). Os
resultados obtidos pelos autores apresentaram boa concordancia com os dados
experimentais. Os autores concluiram que a temperatura no interior do gaseificador néo
€ sensivel a taxa de biomassa que entra no reator, ao contrario das quantidades de H;
e CO produzidas, que aumentam com o aumento da taxa de alimentagcdo de
combustivel, como também foi encontrado em WANG e YAN (2008P).

GERBER et al. (2010) utilizaram uma modelagem fluidodindmica bidimensional,
baseada na abordagem Euler-Euler para simular o processo da gaseificacao da madeira
no mesmo reator estudado por OEVERMANN et al. (2009). Para realizar esta simulagao
foi utilizado o cédigo aberto MFIX. Os autores modelaram a fase sélida como trés fases
continuas, uma formada pela madeira e as outras duas formadas por char com
didmetros de particula diferentes. A temperatura granular foi calculada a partir de uma
equagado de transporte. Os autores afirmam que a utilizagdo de um modelo de
turbuléncia nao possui grande influéncia sobre a composi¢gao dos gases de saida. O
processo de secagem foi modelado da mesma forma que por OEVERMANN et al.
(2009) e WANG e YAN (2008°). A pirdlise foi subdividida em pirdlise primaria, modelada
seguindo a recomendagao de GRONLI e MELLAEN (2000), e pirdlise secundaria,
tratada por dois modelos diferentes. Os autores néo consideraram os efeitos cataliticos
das cinzas da madeira sobre as reagdes de pirdlise e de gaseificagdo. Embora eles

reconhecam a existéncia do comportamento catalisador das cinzas da biomassa, eles
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relatam a inexisténcia de modelos cinéticos que levem em conta este efeitos e que
possam ser implementados em um modelo de CFD.

A comparacao dos resultados numéricos de GERBER et al. (2010) com os dados
experimentais se mostrou satisfatoria. Os diferentes modelos de pirdlise secundaria
apresentaram uma mudanga na composi¢do dos gases produzidos. Com isso, 0s
autores concluem que o modelo de pirdlise tem um grande efeito sobre a predigdo dos
gases produzidos no processo de gaseificagdo. Deve ser observado que, apesar de ter
sido realizada a simulagao de 200 segundos de operagéo do reator, a simulagdo néo
atingiu o regime estacionario para todas as variaveis do processo.

No ano de 2010, LI e colaboradores apresentaram um modelo de fluidodindmica
computacional tridimensional Euler-Euler para simular a gaseificagdo do carvao em um
reator de leito fluidizado circulante, de escala laboratorial. O problema foi implementado
no codigo aberto MFIX usando um sistema computacional de elevado desempenho. A
cinética quimica utilizada neste trabalho foi o modelo C3M. O objetivo deste trabalho foi
analisar a influéncia dos métodos numéricos de discretizacio e do refinamento da malha
sobre a fluidodindmica do escoamento. Os resultados indicaram que os esquemas de
primeira ordem foram pouco sensiveis ao refinamento da malha, enquanto que os de
ordem mais elevada se mostraram mais sensiveis ao tamanho da malha. Além disso, a
utilizacao do método de segunda ordem provocou um impacto maior no tempo de
simulagdo nos casos de malha mais refinada. LI et al. (2010) concluiram que é
necessario utilizar meétodos de discretizacdo de segunda ordem e malhas
suficientemente refinadas para obter resultados precisos. Entretanto, deve-se
considerar também o tempo ga sto nestas simulagdes, e a aparente dualidade entre
precisdo e tempo de simulagao.

Em XUE et al. (2011) foram realizadas simulagdes fluidodindmicas
bidimensionais do processo de pirdlise rapida de biomassa, em um reator de leito
fluidizado borbulhante, utilizando um modelo Euler-Euler no cédigo aberto MFIX. Os
autores simularam a pirélise da biomassa formada apenas por celulose e do bagacgo de
cana, apresentando o bagaco como uma mistura de celulose, hemicelulose e lignina.
Foi utilizada uma equacéo algébrica para calcular a temperatura granular. Os resultados
obtidos mostraram que a presenga da lignina provoca uma maior formacao de char e
uma menor formacao de alcatrao.

CORNEJO e FARIAS (2011) realizaram a simulacéo tridimensional do processo
de gaseificacdo de carvdo em um reator de leito fluidizado, através de uma abordagem
Euler-Euler. O leito do reator foi considerado como sendo formado apenas por particulas
de combustivel. Os autores adotaram algumas hipoteses simplificadoras para tratar o

problema e reduzir o tempo computacional da simulag&o. Ou seja, foi considerado que
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a intensidade das colisdbes ndo depende da temperatura das particulas, os efeitos
radiativos podem ser desprezados, as particulas de carvao sao consideradas esferas
isotérmicas e inelasticas, a secagem e a volatilizacdo séo instantaneas e as cinzas e
seu efeito catalitico podem ser desprezados. Os efeitos turbulentos dos escoamentos
foram computados utilizando o modelo de turbuléncia k-€. As reagbes heterogéneas
foram calculadas utilizando o modelo KDSRM (Kinetic/Diffusion Surface Reaction
Model). Em relacdo as reacdes homogéneas, 0s autores consideraram que a taxa de
mistura turbulenta regem estas rea¢fes. Os resultados obtidos foram comparados com
0s experimentais e obtiveram uma boa concordancia, com excecdo da quantidade de
metano formado, onde o desvio ultrapassou 70%.

PINHO et al. (2012) realizaram uma simulagéo bidimensional do processo de
gaseificacdo de madeira em um reator de leito fluidizado borbulhante, através de uma
abordagem Euler-Euler. Os autores estudaram o mesmo problema abordado por
GERBER et al. (2010), entretanto utilizaram a hipdtese de que a energia granular é
dissipada localmente e que os efeitos de convecgao e difusdo de temperatura granular
poderiam ser desprezados. Dessa forma, os autores utilizaram uma expressao
algébrica, sugerida por SYAMLAL (1993), para calcular a temperatura granular. Os
resultados obtidos foram comparados com os encontrados por GERBER et al. (2010) e
apresentaram boa concordancia, indicando que a utilizacdo das hipéteses sobre a
energia granular ndo apresentam forte influéncia sobre a predicdo dos gases
produzidos.

XIE et al. (2012) realizaram a modelagem Euler-Lagrange tridimensional do
processo de gaseificagdo de residuos florestais em um reator de leito fluidizado. A
equagao de quantidade de movimento da fase solida foi obtida através de uma equacao
de transporte para a fungao de distribui¢do de particulas, seguindo o modelo MP-PIC
(Multiphase Particle-in-Cell). O leito foi considerado como sendo formado por trés tipos
diferentes de particulas, areia, char e cinzas. Os processos de secagem e de pirdlise
foram considerados instantineos. Os resultados apresentaram uma concordancia
melhor para as situagées em que a temperatura do leito era maior.

Embora a gaseificagdo com misturas de oxigénio e agua possua grandes
vantagens comparada com a utilizacdo do ar, nenhum dos trabalhos consultados
considerou a gaseificagdo com este agente gaseificador, como sera feito no presente
trabalho. Além disso, todos os trabalhos revistos consideraram a secagem como sendo
um processo instantédneo. Por outro lado, em relagdo a modelagem do processo de
pirdlise e dos efeitos turbulentos, os trabalhos da literatura se dividiram bastante.
Enquanto alguns consideraram a pirdlise como sendo instantéanea (YU et al., 2007;
CORNEJO e FARIAS, 2011; PINHO et al., 2012), outros a modelaram utilizando
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modelos cinéticos (WANG e YAN, 2008°; OEVERMAN et al., 2009; GERBER et al.,
2010). Detalhes sobre a modelagem utilizada neste trabalho sdo mostrados nos
Caps.4 e b.
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3 FUNDAMENTOS DO PROCESSO DE

GASEIFICACAO

3.1 Breve Historia da Gaseificagcdo no Mundo

Entre os séculos XVII e XVIII o processo de pirdlise de madeira para a producdo
de carvdo vegetal era extremamente utilizado para a producédo de ferro, mas o gas
produzido no processo apenas seria utilizado alguns séculos mais tarde. Na Inglaterra,
o0 desmatamento descontrolado das florestas para a obtencédo deste carvdo vegetal
ocasionou um grave problema ambiental, além de provocar uma grande reducdo da
producao de ferro por falta de madeira (HIGMAN e van der BURGT, 2008). A alternativa
encontrada foi a utilizacdo do carvao mineral para a producao de coque.

Em 1812, com a criacdo da Companhia de Gas, Luz e Coque de Londres, a
pirélise de carvdo se tornou um processo comercial, no qual o gas produzido era
utilizado principalmente para iluminacdo e aguecimento (HIGMAN e van der BURGT,
2008; BASU, 2010). Este géas se tornou o combustivel gasoso mais utilizado no mundo
na primeira metade da Revolugéo Industrial (SREEDHARAN, 2012).

No comeco do século XX, a utiliza¢do do bulbo elétrico para iluminacdo comecou
a reduzir a necessidade do gas de pirélise, embora este ainda fosse utilizado para o
aguecimento e para cozinhar. Posteriormente a descoberta do gas natural praticamente
extinguiu a utilizacdo do gas de pirélise. O gas natural, além de ser mais barato do que
0 gas proveniente do carvdo, ainda possui um poder calorifico mais elevado. Estes
fatores contribuiram diretamente para a substituicdo do gas derivado do carvao pelo
gas natural (HIGMAN e van der BURGT, 2008).

Apesar da baixa importancia industrial, foi durante as primeiras décadas do
século XX que os principais processos de gaseificacdo foram desenvolvidos.
Entretanto, a gaseificagdo s6 comecaria a ser vista como uma forma de geracdo de
energia durante a Segunda Guerra Mundial. Quando o petrdleo ficou escasso na Europa
devido a guerra, alguns paises passaram a utilizar a gaseificagdo de carvdo ou de
madeira como uma forma de obtencdo de combustiveis sintéticos para motores de
combustdo interna e processos quimicos, utilizando o processo de Fischer-Tropsch
(BASU, 2010). Na Alemanha, mais de 90% dos combustiveis utilizados durante a
Segunda Guerra Mundial eram provenientes do processo de gaseificacdo de carvao ou

de madeira (SIEDLECKI, 2011). O chamado gas de madeira era utilizado nos
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automéveis, através do processo de gaseificacdo em um reator de leito fixo
co-corrente (Sec. 3.4). Um exemplo de como era acoplado o gaseificador ao automovel
pode ser visto na Fig. 3.1.

Figura 3.1 - Carro com um gerador de gas de madeira durante a Segunda Guerra
Mundial (retirado de SIEDLECKI, 2011).

Depois da Segunda Guerra Mundial, quando o petréleo do Oriente Médio voltou
a ser abundante e barato na Europa, o processo de gaseificacdo teve, novamente, sua
importancia reduzida, pelo menos até a década de 1970. Embora SIEDLECKI (2011)
destaque que alguns paises europeus, como a Suécia, continuaram a investir em novas
tecnologias de gaseificacdo e as incluiram em planos estratégicos emergenciais, a
maioria dos paises parou de investir nesta tecnologia.

Em 1973 ocorreu a Primeira Crise do Petrdleo que elevou significativamente o
preco do barril de petroleo. Nesta época a dependéncia de todos os paises do petroleo
do Oriente Médio era muito grande, de forma que a crise mostrou certa fragilidade da
economia mundial, 0 que motivou o comec¢o de uma busca por novas fontes de energia
(REZAIYAN e CHEREMISINOFF, 2005).

Aliado ao fator econdmico comecgava a surgir movimentos preocupados com 0s
danos causados pelas emissdes dos combustiveis fosseis tradicionais, como carvéo e
Oleos derivados do petrdleo. Em 1972, em uma Conferéncia das Nagfes Unidas sobre
o Ambiente Humano, foram discutidas pela primeira vez as relagbes entre
desenvolvimento e meio ambiente. Esta conferéncia serviu de base para uma série de
discussdes que culminariam na “Rio-92” (HENRIQUES, 2009), o que acabou alertando
a populagdo mundial para o risco da utilizacdo descontrolada dos combustiveis

tradicionais, e iniciando uma pressao politica por parte da sociedade sobre os lideres
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mundiais. Comecava a tentativa de utilizar fontes de energia renovaveis em detrimento

das nao renovaveis.

3.2 Biomassa

A biomassa é um material organico que pode ser derivado de vegetais e de
animais. Uma defini¢cdo precisa de biomassa é dificil de ser fornecida, devido a grande
diversidade de materiais que se enquadram nesta classe. Entretanto, BASU (2010)
recomenda a utilizacdo da definicdo sugerida pela Convencdo-Quadro das Nacgbes
Unidas sobre a Mudanca Climatica (UNFCCC). Esta definicao estabelece que biomassa
€ o material organico nao-fossilizado e biodegradavel originado de plantas, animais e
micro-organismos, podendo incluir produtos, subprodutos, residuos e sobras
provenientes da agricultura e de florestas, assim como as fragdes organicas ndo
fossilizadas e biodegradaveis dos residuos industriais e municipais.

A partir desta definicdo, é possivel dividir a biomassa em dois grupos:

0] Biomassa virgem: inclui basicamente madeiras, plantas e folhas.

(i) Biomassa residual: inclui residuos sélidos ou liquidos de animais e

esgotos, assim como gases de aterros sanitarios.

Do ponto de vista da composicao quimica, DI BLASI (2008) define a biomassa
virgem como um material constituido de uma mistura majoritaria de celulose,
hemicelulose e lignina, com uma pequena percentagem de minerais e cinzas, de modo
gue as proporcBes e suas estruturas quimicas variam entre os diferentes tipos de
biomassa. A celulose é o material organico mais encontrado na natureza, podendo ser
considerada um polimero de glucose longo com elevado grau de polimerizacdo. A
hemicelulose é uma mistura de polissacarideos de cadeias menores com estrutura
ramificada, e sua composicédo depende do tipo de biomassa (STRINGEL, 2011). Ja a
lignina é um complexo polimero de fenil-propano altamente ramificado, que atua como
uma matriz polimérica, sendo responsavel pela ligacdo entre as fibras de celulose
adjacentes (PINHO, 2012).

A biomassa possui ainda uma certa quantidade de minerais e de metais
alcalinos, que podem variar dependendo da origem da biomassa. Estes residuos nao
organicos formam as cinzas provenientes do processo de oxidagdo da biomassa.
Embora o teor de cinzas da biomassa seja menor do que no carvao mineral,
dependendo de sua composigdo, essas cinzas podem causar influéncias significativas

sobre a utilizacdo da biomassa (BASU, 2010).
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E importante notar que o carbono da biomassa provém do diéxido de carbono
da atmosfera através do processo da fotossintese. Dessa forma, quando a biomassa €
gueimada ou digerida, ocorre a recirculacdo de CO; na atmosfera, de maneira que néo
ocorre adi¢cao de CO, na atmosfera (TWIDELL e WEIR, 2006). Embora o poder calorifico
da biomassa seja menor do que o do carvao, devido a um grande teor de volateis e de
oxigénio, ela tem a grande vantagem de apresentar baixos teores de nitrogénio
molecular e de enxofre (DI BLASI, 2008).

Em BASU (2010) é visto que uma importante forma de se classificar os
combustiveis sélidos é segundo a razéo atbmica do combustivel, mais especificamente
as razoes de oxigénio-carbono, O/C, e hidrogénio-carbono, H/C. Uma justificativa para
o menor poder calorifico da biomassa pode ser obtida analisando sua razéo atémica. A
biomassa apresenta uma elevada razdo de H/C, maior do que a do carvdo, o que
aumenta o poder calorifico do combustivel. Entretanto, a razdo O/C também € muito
elevada na biomassa e, uma vez que o0 oxigénio ndo produz energia durante a
combustdo e ainda colabora para a formacédo da agua, o poder calorifico da biomassa

acaba se reduzindo relativamente ao carvao.

3.3 O Processo de Gaseificacdo de Biomassa

O processo de gaseificagdo € uma transformacédo termoquimica onde um
material sélido, liquido ou gas, tal como biomassa e residuos sanitarios, é convertido
em produtos gasosos, quando submetido a um tratamento térmico sob elevada
temperatura na presenca de um agente gaseificador (ENGVALL et al., 2011). Este
processo ainda gera um residuo sélido, chamado de char (algumas vezes também
chamado de carbonizado), que é formado majoritariamente por carbono, além de um
produto condensavel, chamado de alcatrdo (tar), que é formado por cadeias de
hidrocarbonetos de baixa massa molecular e hidrocarbonetos de cadeias aromaticas
com elevada massa molecular (LI e SUZUKI, 2009). A presenca deste produto
condensavel é indesejavel para a grande maioria das utilizacbes do gas resultante do
processo de gaseificacdo, sendo a reducdo ou destruicdo deste um dos maiores
desafios para o desenvolvimento comercial da gaseificacdo de biomassa (DAYTON et
al., 2011). A composi¢éo do gas produzido, assim como a quantidade de alcatrdo e de
char produzidos, depende significativamente de trés fatores: o tipo de gaseificador, a
composicao da matéria-prima utilizada e o agente gaseificador.

Em relacdo ao tipo de gaseificador utilizado, existem diversas maneiras de se
classificar os diferentes modelos de gaseificadores existentes. BAIN e BROER (2011)

destacam duas formas de classificacdo habitualmente empregadas. A primeira
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considera 0 modo em que a energia é fornecida ao gaseificador. Desta forma, os
gaseificadores séo divididos em dois grupos, os de oxidacao parcial, que utilizam ar ou
oxigénio como agente gaseificador, e os de aquecimento indireto, que n&o utilizam
gases oxidantes como agente gaseificador, necessitando de aquecimento externo. A
segunda leva em conta a condicao de fluidizac&do do leito, dividindo os gaseificadores,
normalmente, em trés grupos: gaseificadores de leito fixo, de leito fluidizado e de leito
de arraste. Os reatores de leito fluidizado s&o subdivididos em reatores de leito
fluidizado borbulhante (BFB) e reatores de leito fluidizado circulante (CFB). A
classificacdo levando em conta o padrdo de fluidizacdo do leito, por ser mais
empregada, é detalhada na Sec. 3.4, assim como alguns fundamentos de fluidizacao
necessarios para se compreender esta classificacao.

No que concerne a matéria-prima utilizada no processo de gaseificacdo, a
biomassa, virgem e residual, e o carvdo mineral sdo normalmente utilizados. Embora a
biomassa produza um gas mais limpo, devido ao baixo teor de enxofre, e seja
considerada um combustivel com emissGes de gases poluentes menos agressivos ao
meio ambiente, sua utilizacdo em larga escala ainda encontra algumas dificuldades. Em
comparagdo com o carvao a biomassa € mais dificil de ser armazenada, devido a sua
decomposicdo natural. Adicionalmente ela produz mais substancias acidas do que o
carvao, devido a uma maior concentracdo de ions metalicos, e possui uma densidade
energética menor do que a do carvao (LONG e WANG, 2011).

Deve ser observado ainda que a presenca de metais alcalinos e alcalinos
terrosos na composicao da biomassa pode afetar significativamente os processos de
pirélise e de gaseificacdo do char (KEOWN et al. 2008), além de provocar diversos
problemas no gaseificador (BASU, 2010). A volatilizacdo desses materiais inorganicos
provocam alguns problemas graves, e constituem um dos grandes problemas da
gaseificacdo de biomassa. Estes materiais podem reagir com outros gases do
gaseificador e formar 4cidos, provocando problemas de corrosdo, ou formarem metais
volatilizados que acabam condensando nos equipamentos de remocédo de alcatrdo,
localizados na saida do gaseificador.

Quanto aos agentes gaseificadores, destaca-se a utilizagdo de ar, oxigénio,
vapor de agua, e misturas entre quaisquer dos trés. O ar, por estar disponivel em
grandes escalas no ambiente é o agente gaseificador mais utilizado (HUYNH e KONG,
2013). Entretanto, o elevado teor de N2 presente no ar colabora para uma grande
concentracdo de N2 no gés de sintese, o que acaba reduzindo o poder calorifico do gas
(GIL et al., 1999; BASU, 2010), podendo ser problemético para algumas aplicacdes
(BAIN e BROER, 2011). A utilizag&o tanto de O, quanto de vapor eleva o poder calorifico

do gés. Entretanto, se uma quantidade muito elevada de O- for utilizada, ocorrera uma
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intensificacdo da producéo de dioxido de carbono em detrimento do monoxido de
carbono, o que acaba reduzindo o poder calorifico do gas.

A principal desvantagem da utilizacéo do vapor é a necessidade de aquecer o
leito a temperaturas elevadas, em um intervalo de 700 - 850°C (KUMAR et al., 2009),
utilizando uma fonte externa de aguecimento. A utilizacdo de uma mistura de O, e vapor
acaba com a necessidade de aquecimento externo, além de continuar produzindo um
gas com elevado poder calorifico e rico em H; e CO. Entretanto, o custo de obtencao
de oxigénio é elevado, gerando um custo operacional significativo (GIL et al., 1997), o
gue consiste em uma das grandes dificuldades de se utilizar esta mistura em
gaseificadores de grande escala (HUYNH e KONG, 2013). Um resumo das principais
vantagens e desvantagens de cada agente gaseificador pode ser visto na Tab. 3.1.

Tabela 3.1 - Vantagens e desvantagens da utilizacdo de diferentes agentes
gaseificadores.

Vantagens Desvantagens

e Grande disponibilidade

e Baixo custo de operacéo .
¢ Elevada concentracéo de N;

e Teor moderado de _ 5 i
Ar _ e Baixo poder calorifico do gas
particulado e alcatrao, )
_ produzido
dependendo do tipo de

gaseificador

Oxigénio

Pode produzir gas com
elevado poder calorifico
Reduzido teor de

particulados e de alcatrdo

Elevado custo de operacéao
Elevadas temperaturas de
gaseificacdo

Necessidade de uma planta

no géas produzido de separacgéo do ar

_ e Necessita de uma fonte de
e Pode produzir gas com )
_ aquecimento externa
elevado poder calorifico
Vapor e Elevado custo de operagéo
e Produz gas com elevada
. e Produz um gas com elevado
concentracdo de H»
teor de alcatréo

A razdo entre a vazado de combustivel e a vazao de agente gaseificador € um
importante parametro que influencia os produtos de gaseificacdo (BASU, 2010). Este
parametro possui expressoes diferentes para cada tipo de agente gaseificador utilizado.

Quando ar ou oxigénio séo utilizados, utiliza-se a chamada razéo de equivaléncia (ER)
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para relacionar a quantidade de matéria-prima inserida no gaseificador com a
quantidade de oxidante fornecido, a qual é definida por TURNS (2000) como:

. (A/C) st
ER= 0

(3.1)
onde (A/C) é a razdo ar-combustivel real e (4/C).s; € a razado ar-combustivel
estequiométrica.

Quando vapor de agua é o agente gaseificador, € utilizada a razao de vapor para
biomassa (S/B). Por fim, quando uma mistura de oxigénio e vapor € utilizada, a chamada
razdo de gaseificacdo (GR) é normalmente empregada. Estas grandezas séo definidas

por GIL et al. (1999), respectivamente, como:

Qu20
S/B&2—— 2
/ 0, (3.2)
GR 2 Qo2 + Quzo (3.3)
Qs

onde Qy20, Qp € Qp, Sa0, respectivamente, as vazbes massicas de vapor, de biomassa
e de Oa.

O processo de gaseificacdo € normalmente dividido em quatro etapas: secagem,
pirélise, combustdo e gaseificacdo, que podem ocorrer simultaneamente no interior do
reator, mas em locais diferentes, dependendo do tipo de reator utilizado. Cada uma

dessas etapas é abordada a seguir.

3.3.1 Secagem

O processo de secagem consiste na retirada da agua da biomassa, como
ilustrado na Fig. 3.2. Esta etapa do processo de gaseificagdo pode afetar
significativamente a eficiéncia da gaseificacéo, pois a energia consumida pelo processo
de secagem nao é recuperada (SOUZA-SANTOS, 2004). Visto que o teor de umidade
da biomassa, de maneira geral, € elevado, em determinadas situa¢cdes um processo de
secagem deve ser realizado antes da biomassa ser inserida no reator. Esta pratica é
necessdaria uma vez que é recomendavel a utilizacdo da biomassa com um teor de
umidade na faixa entre 10 e 20% (BASU, 2010). Em relacdo ao bagaco de cana,

WHITE et al. (2011) relatam uma faixa entre 44% e 56% de umidade presente no bagaco
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de cana fresco, de maneira que é necessaria a reducdo deste percentual antes de sua

utilizacéo.

H0 Energia

Frente térmica
penetra na particula

Figura 3.2 - llustracéo do processo de secagem da particula de biomassa (adaptada
de BAIN e BROER, 2011).

BASU (2010) relata a existéncia de dois tipos de umidade na biomassa,
denominadas de umidade livre e umidade residual. A primeira se refere a agua presente
no interior dos poros e entre as superficies das paredes das particulas de biomassa.
Por outro lado, a segunda esta relacionada com a agua presente na estrutura quimica
da biomassa, através de ligacdes quimicas. Desta forma, mesmo que haja um processo
de secagem antes de inserir a biomassa no gaseificador, € possivel que ainda exista
um teor de umidade, que sé sera separado no processo de pirélise, quando ocorrera

alteracBes quimicas na biomassa, como sera visto na proxima sec¢ao.

3.3.2 Pirdlise

A pir6lise € um processo de decomposi¢cdo termoquimica de biomassa, na
auséncia de agentes oxidantes, em um conjunto de produtos soélidos, liquidos e
gasosos. Ela representa uma possivel rota de conversao termoquimica, resultando na
producéo de diversos componentes quimicos (DI BLASI, 2008). Durante o processo de
gaseificacdo, a matéria-prima utilizada sofre o processo de pirolise logo apds o processo
de secagem. Esta etapa do processo de gaseificagdo comeca a ocorrer apos a particula
atingir uma temperatura especifica para a qual as ligagdes moleculares das longas
cadeias de hidrocarbonetos comecam a serem quebradas em moléculas menores de
gases e volateis. Este comportamento se torna progressivamente mais rapido a medida

gue a temperatura da particula aumenta, até que todas as grandes moléculas de
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hidrocarbonetos se decomponham (BAIN e BROER, 2011). Diversos autores
estabelecem que este processo termina antes que a temperatura da particula atinja o
valor de 500 °C (e.g., DI BLASI, 2008; BAIN e BROER, 2011; NEVES et al. 2011).

Os produtos da pirélise sédo o char, o alcatréo e gases permanentes. O char € o
residuo sélido do processo da pirdlise e, segundo afirma BASU (2010), sua composi¢ao
possui aproximadamente 85% de teor de carbono. Para facilitar a modelagem do char,
a maioria dos estudos publicados (e.g., YU et al.,, 2007, WANG e YAN, 2008
GOMEZ-BAREA e LECKNER, 2010; GERBER et al., 2010; PINHO, 2012) tem utilizado
a hipotese de que o char é formado unicamente por carbono, desprezando elementos
reativos como o oxigénio e o hidrogénio.

O alcatrao é formado por gases condensaveis e, quando condensado, da origem
ao chamado bio-6leo, que é um liquido escuro e viscoso constituido basicamente por
uma complexa mistura de hidrocarbonetos condensaveis, aromaticos e poli-aromaticos,
além de um percentual de agua (PINHO, 2012). O alcatrdo, dependendo da utilizacéo
final do gas produzido, é extremamente indesejado, pois pode causar desde
entupimento de tubulacbes e de filtros, até a erosdo em turbinas a gas, devido a
formacéo de fuligem ocasionada de sua combustdo (DAYTON et al., 2011). Na Tab. 3.2

€ possivel observar o limite do teor de alcatrdo para algumas situacoes.

Tabela 3.2 - Limites superiores para a concentracdo de alcatrao na utilizacéo dos
gases produzidos pela gaseificacdo de biomassa (adaptado de BASU, 2010).

Aplicacéo Teor de alcatrdo [g/Nm?]
Combustdo direta Nao tem especificacdo de limite
Producao de gas de sintese 0,1
Turbina a gas 0,05-5
Motores de combusté&o interna 50 - 100
Transporte em tubulacdes 50 - 500 para compressor
Células combustiveis <1,0

Os gases permanentes sao, em sua maioria, gases como CH,4, CO, CO., Hy,
dentre outros hidrocarbonetos leves ndo condensaveis (NEVES et al., 2011). Entretanto,
podem existir alguns gases indesejados como H2S e NHs, que precisam ser removidos
do gés produzido, dependendo da utilizac&o final do gas (DAYTON et al., 2011).

DI BLASI (2008) afirma que a quantidade de um dos produtos pode ser
favorecida com a variagdo da temperatura de pirélise, da pressédo no reator e da taxa de
aqguecimento. O processo da pirdlise pode ser classificado em relagdo a taxa de

aguecimento como pirolise lenta e pirdlise rapida (BASU, 2010).
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A pirdlise lenta consiste em uma taxa de aquecimento moderada até uma
temperatura em torno de 600 °C. Neste processo o tempo de residéncia da biomassa
no interior do reator € longo, favorecendo a formacao de char. A pirélise rapida consiste
em uma taxa de aquecimento rapida o suficiente para que a biomassa atinja a
temperatura de pirélise antes de comecar sua decomposicdo térmica (BASU, 2010).
Neste processo o tempo de residéncia da biomassa no interior do reator é pequeno e,
dependendo da temperatura atingida, pode ocorrer o favorecimento da producéo de bio-
6leo ou de gases.

Apo6s terminada a degradacdo térmica das particulas de biomassa, se a
temperatura no interior do gaseificador for suficientemente elevada tem inicio um
processo chamado de pirélise secundaria, ou craqueamento térmico do alcatrdo. Este
processo € semelhante ao da pir6lise das particulas soélidas, também chamada de
pirdlise priméaria. Ou seja, na pirdlise secundéria as cadeias de hidrocarbonetos do
alcatrdo sdo quebradas e reagrupadas, produzindo uma quantidade de char, de gases
permanentes e de um alcatrdo refratario ou residual.

A temperatura necessaria para a ocorréncia do craqueamento térmico do
alcatrdo € mais elevada do que aquela necessaria para a ocorréncia da pirélise primaria,
variando entre 400 °C e 900 °C, de acordo com DI BLASI (2008). O processo de pirdlise
€ ilustrado na Fig. 3.3, enquanto que as reacgfes (R.1) e (R.2) podem representam,
respectivamente, a pirélise primaria e a pirélise secundaria.

Pirélise Primaria . Pirdlise Secundaria
(com fragmentacao e encolhimento) ;

e [ Aguat 9 T
Secagem Agua 2
! Particula da Umidade Alcatréo 1&' Alcatréo 2

: Combustivel

Gases
ermanentes 2

Char 2

‘ ‘ " +Reforma
Char1 . /" «Craqueamento

+ Despolimerizagao

« Polimerizagao X

Figura 3.3 - Representacéo do processo de pirolise (retirado de PINHO, 2012).

Biomassa Seca + Energia — Z CoHyO.N;4S, + Z CiH;O, + C (R.1)

gas liquido
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Z CiH; 0y = mCO + nH, + 0CO, + Z C,.H, + z CeHy 0, + C (R.2)

liquido hc. leves alcatrao

Reac6es de reforma de alcatrao, na presenca de CO; e de vapor de agua séo
relatadas em BASU (2010). GOMEZ-BAREA e LECKNER (2010) apresentam varios
modelos cinéticos para essas reacdes, que podem ser representadas por:

CoHy + xCO, - (g) H, + 2xCO (R.3)

CeHy +xH;0 - (x + %) H, + xCO (R.4)

BASU (2010) afirma que a reagao de reforma com CO, costuma ocorrer apenas
com o0 uso de catalisadores, enquanto que a reforma com H,O pode ocorrer em
gaseificadores utilizando vapor como agente gaseificador.

A pirélise pode ser classificada em pirélise lenta e rapida dependendo da taxa
de aquecimento utilizada. Uma vez que taxas de aguecimento reduzidas favorecem a
formacédo de char, a pirdlise lenta € normalmente utilizada quando se quer obter char.
Por outro lado, taxas de aquecimento mais elevadas podem favorecer a formacéo de

bio-6leo e de gases.

3.3.3 Reaclbes de gaseificacado ou gaseificacdo

A definicdo de gaseificacdo dada por PEPIOT et al. (2010) considera que a
gaseificacdo é a completa despolimerizagéo da biomassa em gases na presenga de um
meio com uma quantidade de oxigénio limitada, a uma elevada temperatura. As reacdes
de gaseificacdo, ou simplesmente gaseificagdo, ocorrem apos a pirélise e as reacdes
consistem em reacgdes heterogéneas entre o char e 0s gases presentes no interior do
reator e homogéneas de reforma entre os gases formados na etapa de pirdlise e 0s
gases resultantes das reagfes heterogéneas.

HIGMAN e van der BURGT (2008) afirmam que as reagdes de gaseificacdo
heterogéneas sé@o as reacfes mais lentas do processo de gaseificacdo e, por este
motivo, sdo elas as grandes responsaveis pela taxa total de conversdao do char em

gases. Com relacdo a esta observacdo, DI BLASI (2009) afirma que condicionar a
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pirélise a fornecer uma grande quantidade de volateis e uma pequena quantidade de
char € um meio de melhorar a capacidade do gaseificador.

A seguir sdo representadas as principais reacoes de gaseificacdo que ocorrem
nesta etapa, supondo que o char € formado apenas por carbono (HIGMAN e van der
BURGT, 2008; BASU, 2010, PINHO, 2012).

i) Reacdes Heterogéneas
i.1) Reacdo de gaseificacdo com vapor

C + H,0 & CO + Hy + 131 kd/mol (R.5)

i.2) Reacédo de Boudouard

C + CO, & 2C0 + 172 kd/mol (R.6)

i.3) Reacdo de metanacéo

C +2H, & CH, — 74,8 kd/mol (R.7)

i) Reacdes Homogéneas

ii.1) Reacdo de deslocamento da agua

CO + H,0 & CO, + H, — 41,2 kd/mol (R.8)

ii.2) Reacdo de reforma do metano

CH, + H,0 & CO + 3H, + 206 kd/mol (R.9)

E importante notar que, se todas as equacBes heterogéneas atingissem o
equilibrio quimico, todo o carbono presente no char seria convertido em gases. Contudo,
de maneira geral, o tempo de contato entre o char e os reagentes gasosos para elevadas
temperaturas € insuficiente para que o equilibrio seja alcangado, o que acarreta no
aparecimento do char nos produtos da gaseificacdo (BAIN e BROER, 2011).

Observando as reacdes de gaseificacdo (R5 — R9) é possivel notar que elas séo
em geral endotérmicas, logo necessitam de uma determinada quantidade de energia
para ocorrerem. Essa energia € proveniente da combustdo, etapa que sera descrita a

seguir. Também é possivel observar que a reacdo de metanagdo é exotérmica e
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também contribui para o fornecimento de energia para o leito. Entretanto, deve-se
ponderar que a contribuicdo da reacdo de metanacdo € normalmente desprezivel,
devido a pequena quantidade de hidrogénio presente no leito do gaseificador
(BAIN e BROER, 2011) e a sua baixa taxa de reacao.

3.3.4 Combustéo

A combustéo pode ser definida como uma reacao exotérmica rapida que libera
uma consideravel quantidade de energia térmica (TURNS, 2000). Esta etapa € de
extrema importancia para o processo de gaseificacdo autotérmico, pois € a responsavel
por fornecer a quantidade de energia necessaria para que as demais etapas ocorram.

As reacdes de combustao tipicamente consideradas sdo mostradas a seguir:

i) Reacdes Heterogéneas

i.1) Oxidag&o completa do carbono

€ + 0, & €O, — 394 kd/mol (R.10)

i.2) Oxidacéao parcial do carbono

C 40,50, © CO — 111 kd/mol (R.11)

i) Reacdes Homogéneas

ii.1) Oxidacao do mondxido de carbono

CO + 0,50, © CO, — 283 kd/mol (R.12)

ii.2) Oxidacéo do metano

CH, + 20, & CO, + 2H,0 — 803 kJ/mol (R.13)

ii.3) Oxidacéo do hidrogénio

H, + 0,50, © H,0 — 242 kJ/mol (R.14)
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Como pode ser visto acima, assim como nas reacdes de gaseificacdo, as
reacdes de combustdo também se dividem em reacdes heterogéneas e homogéneas.
Neste caso, as reacdes heterogéneas sdo as chamadas reagdes de oxidagdo completa
(R.10) e incompleta (R.11) do carbono. As reagbes de oxidagdo, de maneira geral,
possuem taxas de reacdo algumas ordens de grandeza maior do que as reacgdes de
gaseificacdo (HIGMAN e van der BURGT, 2008; DI BLASI, 2009; BASU, 2010),
descritas na sec¢do anterior. Segundo BASU (2010), as taxas das reacfes de oxidacdo
de carbono sdo tdo velozes que grande parte do oxigénio € consumido por estas
reacodes, deixando pouco oxigénio livre para as demais reacdes de oxidacdo. Deve ser
observado ainda que a pequena quantidade de oxigénio limita as rea¢des de combustédo

as regides proximas as entradas do agente oxidante.
3.4 Classificacdo dos Reatores em Relagcdo ao Padréo de Fluidizac&o do Leito

Os reatores utilizados nos processos de gaseificacdo sdo divididos em relacdo
ao tipo de leito como: reatores de leito fixo ou mdvel, reatores de leito fluidizado e
reatores de leito de arraste. Esses tipos de reatores ainda podem ser subdivididos
dependendo do funcionamento de cada um deles.

E importante observar que a escolha do tipo de reator adequado a ser utilizado
depende fundamentalmente da escala da planta que se quer construir e do tipo de
matéria-prima que sera utilizada (SOUZA-SANTOS, 2004). A Fig. 3.4 pode ser utilizada
para se ter uma ideia da faixa de operacao de cada tipo de reator. Esta figura mostra
gue os reatores de leito fixo sdo ideais para operarem em pequenas escalas, enquanto
gue os reatores de leito de arraste servem para aplicacdes de grande escala. Por outro
lado, os reatores de leito fluidizado se apresentam como opcéo para operacbes de

média e grande escala.

Leito fluidizado

< >

Leito fixo contra-corrente

Leito fixo co-corrente Leito de arraste

< >

| | | | | |
10 kKW 100 kW 1MW 10 MW 100 MW 1000 MW

Entrada Térmica

Figura 3.4 - Faixa de aplicacdo de cada tipo de reator (retirado de PINHO, 2012).
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3.4.1 Reatores de leito fixo

Os gaseificadores de leito fixo podem ser construidos com custos extremamente
baixos em pequenas dimensdes, 0 que consiste em uma de suas principais vantagens
(BASU, 2010). Por este motivo este tipo de gaseificador € o mais comum atualmente.
Entretanto, o fato dos reatores de leito fixo operarem apenas para pequenas cargas tem
incentivado formas de viabilizar os reatores de leito fluidizado e de arraste, que séo
ideais para operarem em escala industrial. Os reatores de leito fixo podem ser
subdivididos a partir da direcdo na qual as correntes de combustivel e de oxidante
escoam, como reatores contracorrente e reatores co-corrente.

Os gaseificadores contracorrente sdo o tipo de gaseificador mais antigo e
simples de ser construido, de maneira que ele ainda tem sido amplamente utilizado para
a gaseificacdo de carvao e, em menor escala, para gaseificacdo de biomassa (CENBIO,
2002). Um esquema do funcionamento deste tipo de reator, assim como uma estimativa

da distribuicdo de temperatura ao longo do reator sdo mostrados na Fig. 3.5.

Combustivel

. Concentracéo dos produtos
/"' Gés da pirdlise no gas
e produzido

I
I
I
]
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I
ot i
ZOMA DE PIROLISE Tjr

sentido do escoamento dos
gases produzidos

4 Temperatura média

Cinzas

Agente gaseificador

Figura 3.5 - Gaseificador de leito fixo contracorrente (adaptado de SIEDLECKI, 2011).
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Como mostrado na Fig. 3.5, nos gaseificadores contracorrente as particulas de
combustivel sdo injetadas pela regido superior do reator, enquanto que o ar é injetado
pela regido inferior. A medida que o combustivel vai se movendo, no sentido oposto ao
da corrente de gas, as particulas vdo passando pelas etapas de secagem, pirélise,
gaseificacdo e combustdo. Embora na Fig. 3.5 as regides em que cada uma das etapas
ocorre esteja bem definida, € necesséario observar que estas fronteiras ndo sao bem
definidas. Logo, é possivel que o interior de uma particula esteja sofrendo secagem,
enquanto que suas regidbes mais externas estejam sendo pirolisadas
(SOUZA-SANTOS, 2004).

Nestes gaseificadores, a remogao das cinzas é realizada comumente com 0 uso
de uma grelha rotatéria no fundo do reator, enquanto que os gases produzidos saem
pela parte superior do reator. O fato da regido de combustdo estar localizada préxima
do local de retirada de cinzas reduz a possibilidade das cinzas fundirem e causarem
problemas de entupimento de tubos, prejudicando a operacdo do gaseificador, como
ocorre em reatores co-corrente. Desta forma, os reatores contracorrente podem ser
considerados praticamente insensiveis ao teor de cinzas do combustivel
(SIEDLECKI, 2011).

Contudo, o fato dos gases produzidos ndo chegarem préximos das zonas mais
guentes do gaseificador provoca uma producdo de alcatrdo muito elevada quando
comparado com os demais tipos de reatores, da ordem de 50.000 mg/Nm?. Desta forma,
0s gases produzidos por estes gaseificadores devem sofrer processos de retirada de
alcatrdo para utilizacdo em turbinas a gas e motores de combustao interna e producéo
de gas de sintese. Ja para queima direta em caldeiras, este processo ndo se faz
necessario (BAIN e BROER, 2011).

Nos reatores co-corrente o combustivel e o agente gaseificador escoam no
mesmo sentido. Embora o sentido do escoamento possa ser de baixo para cima ou de
cima para baixo, a maioria dos reatores co-corrente operam com o fluxo direcionado
para baixo (SIEDLECKI, 2011), como mostrado na Fig. 3.6. Neste caso, o combustivel
€ inserido pelo topo do reator e 0 agente gaseificador no meio do reator e, a medida que
as particulas vao escoando para baixo, elas vao sofrendo as etapas de secagem,
pirélise, combustdo e gaseificacao.

Na situagdo mostrada na Fig. 3.6, tanto 0s gases quanto as cinzas séo retiradas
do reator pela regido inferior. Deve-se observar que, nesta situacdo, os produtos da
pirélise cruzam a zona de combustao do reator. Esta caracteristica faz com que grande
parte do alcatrdo produzido seja queimada, o que reduz significativamente a
concentracdo do alcatrdo nos produtos da gaseificagdo (BASU, 2010; GOMEZ-BAREA

e LECKNER, 2010). Por outro lado, estas mesmas caracteristicas tornam estes
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gaseificadores extremamente dependentes do teor de umidade. Se a biomassa possuir
um teor de umidade acima de 20%, é possivel que ocorra dificuldades para a ocorréncia
da secagem e da pir6lise, ocasionando um aumento no teor de alcatrdo
(CENBIO, 2002).

Combustivel
N\

. Concentracédo dos produtos
Agente gaseificador da pirélise no gas

ZONA DE SECAGEM

D e N TP N EN N

ZDNA DE F'IRCILISE

ZDNA DE COMEIUSTAO

sentido do escoamento dos
gases produzidos

I
]
g I
1
L

l \> Temperatura média

Cinzas ;]rCIdUZIdCI

Figura 3.6 - Gaseificador de leito fixo co-corrente (adaptado de SIEDLECKI, 2011).

Além do teor de umidade o teor de cinzas também constitui um limitador para
estes reatores co-corrente, uma vez que elevadas temperaturas na regiao de combustao
podem provocar fundigdo das cinzas e, consequentemente, problemas operacionais.

A grande vantagem dos gaseificadores co-corrente é seu baixo teor de alcatréo.
Por este motivo ele é ideal para ser utilizado em conjunto com um motor de combustao
interna, que necessita de baixos teores de alcatrdo. Adicionalmente, estes reatores
possuem pequeno porte, o que justifica a escolha por estes gaseificadores durante a

Segunda Guerra Mundial, como mostrado na Fig. 3.1.
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3.4.2 Reatores de leito fluidizado

Os reatores de leito fluidizado operam de maneira que as particulas de
combustivel sdo fluidizadas utilizando um gas. Uma corrente de gés é inserida na parte
inferior do reator de maneira que o leito de particulas passa a possuir varias
caracteristicas tipicas de um fluido (GRACE et al., 2006).

Este tipo de reator pode ser subdividido em dois subgrupos: reatores de leito
fluidizado borbulhante (LFB) e reatores de leito fluidizado circulante (LFC). A diferencga
basica entre estes dois tipos de reatores reside no fato de os reatores LFC possuirem
recirculacdo das particulas, o que eleva o tempo de residéncia das particulas no leito e,
consequentemente, melhora a eficiéncia da conversio de carbono (GOMEZ-BAREA e
LECKNER, 2010).

Antes de comentar sobre as caracteristicas e peculiaridades dos dois tipos de
reatores de leito fluidizado, é necesséario entender o processo de fluidizacéo, assim
como os diferentes padrdes de fluidizacdo. Um leito de particulas é dito fluidizado
guando um fluxo gasoso, inserido na parte inferior do leito, possui uma velocidade
suficiente para que o arrasto possa contrabalancear o peso das particulas, dessa forma
por definicdo as particulas do leito possuem velocidade nula (GIDASPOW, 1994). A
velocidade minima necessaria para que o leito seja fluidizado € chamada de velocidade
minima de fluidizacao (Up,y). E possivel obter diferentes padrées de fluidizagdo variando
apenas a velocidade superficial do agente fluidizante, U acima da velocidade minima de

fluidizacéo.
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Figura 3.7 - Diagrama de Geldart (retirado de FAN e ZU, 1998).
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Entretanto, o comportamento da fluidizagdo de um determinado conjunto de
particulas ndo depende apenas da velocidade superficial do gas fluidizante, mas
também das caracteristicas do material. GELDART (1973) dividiu os materiais
particulados em quatro grupos, considerando o didametro médio e massa especifica das
particulas. Além de apresentar uma discussao sobre as caracteristicas de cada grupo,
0 autor também apresenta uma formulacdo mateméatica para classificar cada um dos
grupos. Esta formulacédo deu origem ao diagrama de Geldart, mostrado na Fig. 3.7, que
permite identificar o grupo ao qual um determinado conjunto de particulas pertence,
conhecendo apenas a massa especifica do gas fluidizante (p,) e do material particulado
(pp), € 0 diametro medio das particulas (d,).

As particulas do grupo A possuem uma faixa de didmetros médios entre 30 e
100 pm, pequena massa especifica (p, < 1400 kg/m?) e possuem uma grande facilidade
para serem fluidizadas.

O grupo B é formado por particulas com diametros médios entre 40 e 500 um, e
massa especifica situada entre 400 e 1400 kg/m3. Normalmente a areia utilizada para
ajudar na fluidizacdo em determinadas situacdes, faz parte do grupo B (GIDASPOW,
1994).

O grupo C contém as particulas de menor diametro (d, < 20 um), e &

caracterizado pelo comportamento altamente coesivo dessas particulas, o que dificulta
a fluidizacao das particulas pertencentes a este grupo. Esta dificuldade é causada pelo
fato das forcas entre as particulas, tais como as forcas de van der Waals, forcas
capilares e forcas eletrostaticas dominarem as forcas fluidodinamicas (FAN e ZU, 1998).

Finalmente, as particulas do grupo D possuem diametros elevados, superiores a
500 ym, e normalmente sdo utilizadas em reatores que contenham jato. Um leito
fluidizado com particulas deste grupo possui grandes bolhas e taxas de mistura inferior
as taxas dos grupos A e B (GRACE et al., 2006).

Na Fig. 3.8 estédo representados padrdes de fluidizacdo que as particulas dos
grupos A, B e D podem apresentar, dependo da velocidade superficial do agente
fluidizante.

O leito é dito fixo nos casos em que a velocidade do agente gaseificador entrando
no reator € inferior a velocidade de minima fluidizacdo. Neste caso o leito ndo esta
fluidizado, de maneira que o gas inserido atravessa o0 leito como se este fosse um objeto
poroso. Dessa forma, as particulas do leito ndo se movem e séo sustentadas pela placa
distribuidora de gas, localizada na parte inferior do leito.

Quando a condicdo de minima fluidizacdo € atingida (U = U,,y) o leito se

expande e as particulas comegam a se movimentar de maneira mais intensa, sem o
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aparecimento de bolhas. Esta situagdo ocorre apenas quando particulas do grupo A
estdo sendo utilizadas. Para os grupo B e D assim que a velocidade superficial do
agente fluidizante alcanca a velocidade de minima fluidizagdo o processo de formagéo
de bolhas tem inicio.

Aumento da velocidade superficial do gas

—

Freeboard
Freeboard
i Ffeeﬁoard

Freeboard
Freeboard

sessss retorno de SOldOS ssesvssssennsnnnnaned
essseni retorno de solidos esessssss

Leito Fixo Minima Padréo de Padrdo de Padréo de Padréo de Transporte
Fluidizacao Fluidizacdo Fluidizacdo Fluidizacdo Fluidizacdo Pneumatico
Borbulhante Pistonada Turbulenta Répida

Fluidizacdo Agregativa

Figura 3.8 - Regimes de fluidizacdo do escoamento gas-particula (adaptado de
GRACE et al., 2006).

Em situagcbes em que U= Up,, onde U,;, € a velocidade minima de
borbulhamento, o leito opera em regime de borbulhamento. Nesta situacdo, o leito
apresenta uma expansao maior com a existéncia dos fenbmenos de coalescéncia e
guebra de bolhas (FAN e ZU, 1998). Estes fenbmenos ajudam a elevar de maneira
significativa as taxas de mistura e de transferéncia de calor no interior do leito. Note que
para as particulas do grupo A, Up,, > Up,s, €nquanto que para as particulas dos grupos
B e D, Upp = Upys. Outra observacdo sobre este padrédo de fluidizagédo consiste na
identificac@o de duas fases distintas na regido do leito, a fase de emulséo, formada por
particulas sélidas fluidizadas, e a fase de bolhas, formada por gases.

Em leitos com pequeno diametro e razdo altura/diametro do leito elevadas, as
particulas dos grupos A, B e D podem sofrer fluidizagdo com padréo de escoamento

pistonado, quando a velocidade superficial do agente fluidizante for maior do que uma
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velocidade minima para formagéo de slug (U = Up, g4)- Os slugs sdo bolhas cujos
didmetros s&o maiores do que a metade do diametro do leito (GRACE et al., 2006). Eles
sdo formados a partir da coalescéncia de bolhas, que aumenta a medida que a
velocidade superficial dos gases aumenta.

Se a intensidade da velocidade superficial continuar aumentando, chegard um
momento em que as bolhas ao invés de coalescer irdo explodir, o que diminui o tamanho
médio das bolhas. Neste caso, a regido chamada de freeboard, localizada acima do leito
de particulas, passa a sofrer com uma presenca elevada de particulas, de maneira que
a fronteira entre as regibes do leito e do freeboard passa a ser bastante difusa
(JAKOBSEN, 2008). Esta situagdo é chamada de fluidizac&o turbulenta, e € vista como
um padréo de transicdo entre a fluidizacdo de leito denso e a fluidizagdo de leito
disperso.

Os demais padrdes da Fig. 3.8 sdo padrdoes de fluidizacdo dispersos, que
ocorrem para velocidades tdo elevadas que as bolhas desaparecem do leito. O padréao
de fluidizacao rapida tem inicio quando a interface entre o leito de particulas e a regido
do freeboard torna-se indistinguivel. Nesta situacdo existe a formacao de aglomerados
de particulas que se movem para baixo nas regifes proximas as paredes do reator,
enguanto que o gas e as particulas arrastadas se movem para cima no meio do reator,
com varias particulas sendo jogadas para fora do reator (JAKOBSEN, 2008). Para o
padréo de transporte pneumatico a velocidade é tao intensa que todas as particulas sao

jogadas para fora do leito.

Tabela 3.3 - Limites de velocidade superficial do agente fluidizante para diferentes
padrdes de fluidizacao.

Leito Fixo U <Ups
Leito Fluidizado Ung < U < Upyp
Leito Fluidizado Borbulhante U=Upyp
Leito Pistonado U = Unsiug

Na Tab. 3.3 estdo indicados os limites para a velocidade superficial do agente
fluidizante segundo a definicdo dos padrdes de escoamento da Fig. 3.8. Uma discusséo
mais profunda acerca do problema da fluidizagéo, assim como expressdes para calcular
os valores de Upf, Upp € Upgug POodem ser encontradas em FAN e ZU (1998) e
GRACE et al. (2006).

Nos reatores LFB o agente gaseificador é introduzido pela regido inferior do

reator, com velocidade inferior a 2,0 m/s, ou seja, longe da condi¢do de fluidizacéo
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turbulenta. A biomassa é alimentada a partir de uma entrada lateral, localizada acima
de uma placa distribuidora, usada para distribuir o gas de entrada de maneira uniforme
no reator. Os gases deixam o reator pela regido superior, enquanto que as cinzas sao

removidas pela parte inferior, como pode ser visto na Fig. 3.9.
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Figura 3.9 - Gaseificador de leito fluidizado borbulhante.
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A exploséo das bolhas proximas a regido do freeboard provoca o langamento de
particulas sélidas para a regido do freeboard. Normalmente a regido do freeboard possui
uma area de secao transversal maior do que na regido do leito, com o intuito de ajudar
no retorno das particulas para o leito (BAIN e BROER, 2011). No entanto, apenas as
particulas maiores, com velocidades terminais inferiores a velocidade superficial do gas
ascendente, retornam ao leito. Contudo, a maioria das particulas sélidas que chegam a
regido do freeboard acabam sofrendo o processo de elutriagdo, que consiste no arrasto
dessas particulas para fora do reator, junto com a corrente de gases produzidos
(SOUZA-SANTOS, 2004).

A temperatura de operacdo dos reatores LFB é limitada pela temperatura de

fus@o das cinzas do combustivel utilizado. Uma vez que as cinzas comec¢am a se fundir
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e a formar particulas maiores, pode ocorrer até mesmo uma defluidizacdo do leito.
Dessa forma, os gaseificadores LFB operam, normalmente, com temperaturas inferiores
a 900°C (SIEDLECKI, 2011).

Os reatores LFC, como ilustrado na Fig. 3.10, sGo compostos por um riser, onde
ocorre a injecdo de combustivel e de agente oxidante, um separador ciclone, localizado
na saida do riser, o downcommer, que é um recipiente que ajuda na regulagem da taxa
de recirculacdo das particulas, além da placa distribuidora presente também nos
reatores LFB (FAN e ZHU, 1998). O sistema de injecdo de biomassa e de agente
gaseificador é similar ao dos reatores LFB, como pode ser visto pelas Figs. 3.9 e 3.10.
Todavia, estes reatores operam com velocidades superiores, normalmente entre
3 e 10 m/s, com padrdes de fluidizacédo rapida ou de transporte pneumatico. Dessa
forma, grande parte do material do leito, ou até mesmo todo ele, é arrastado para fora
do riser, onde o separador ciclone faz com que os gases deixem o ciclo do gaseificador,
enquanto que os sélidos sao inseridos no downcommer para serem recirculados no

riser.
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Figura 3.10 - Gaseificador de leito fluidizado circulante (alterado de PINHO, 2012).
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Quando comparado com os gaseificadores de leito fixo, os gaseificadores de
leito fluidizado, de maneira geral, possuem a vantagem de poderem operar com cargas
mais elevadas. Além disso, estes gaseificadores possuem uma caracteristica Unica,
devido a vigorosa taxa de mistura tanto nos reatores LFB quanto nos LFC, existe a
possibilidade de se utilizar um grande numero de combustiveis diferentes, ou uma
mistura entre diferentes combustiveis (BASU, 2010). Outra vantagem é a possibilidade
de utilizagéo de catalisadores no leito dos reatores fluidizados, com o objetivo de reduzir
os teores de alcatrdo e outros poluentes, como o enxofre, e aumentar a quantidade de
H. e CO nos gases produzidos (GOMEZ-BAREA e LECKNER, 2010).

Comparando os reatores LFC e LFB é possivel notar que os reatores LFC
possuem a vantagem de trabalharem com vazfes maiores e produzirem um gas, de
maneira geral, com uma menor quantidade de alcatrdo e de material particulado (BAIN
e BROER, 2011). Além disso, as bolhas dos reatores LFB facilitam as reacGes de
combustdo homogéneas, devido a reduzida difusividade do oxigénio entre as bolhas e
a emulsdo. Dessa forma, as reacfes de combustdo heterogéneas séo prejudicadas, o
gue reduz a eficiéncia de conversado do gaseificador (BASU, 2010). Como os reatores
LFC nao possuem bolhas, este problema ndo existe para esses reatores.

Por outro lado, os reatores LFB possuem a vantagem de trabalharem com uma
condicdo praticamente isotérmica no leito, devido as elevadas taxas de mistura das
particulas e de transferéncia de calor e massa. Esta condi¢do permite um controle maior
sobre a temperatura do processo de gaseificacdo. Além disso, a necessidade de se
utilizar um separador ciclone com equipamentos adicionais para realizar o retorno dos
solidos ao reator eleva os custos de investimento dos reatores LFC, frente aos reatores
LFB (ALAUDDIN et al., 2010).

3.4.3 Reatores de leito de arraste

Este tipo de reator opera com a corrente de combustivel e a de agente
gaseificador sendo inseridas, com elevadas velocidades, no mesmo local e escoando
com mesma direcdo e sentido. Na Fig. 3.11 pode ser vista uma ilustracdo do
funcionamento de reatores de leito de arraste com inje¢cdo dos reagentes na regido
superior do reator e saida de gases na regido inferior. No entanto, também existem
reatores em que combustivel e agente gaseificador sdo inseridos na regido inferior e

deixam o reator pela regido superior.
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Figura 3.11 - Gaseificador de leito de arraste e a distribuicdo da temperatura no reator
(alterado de HIGMAN e van der BURGTH, 2008).

Devido as elevadas velocidades do escoamento, o tempo de residéncia das
particulas no interior do reator € muito curto. Logo, existe a necessidade de se operar
com temperaturas muito elevadas, normalmente acima da temperatura de fusdo das
cinzas, e com particulas de combustivel extremamente pequenas, com o objetivo de
garantir uma taxa de conversdao satisfatoria (HIGMAN e van der BURGT, 2008).

O reator de leito de arraste é ideal para produzir grandes quantidades de gas,
uma vez que existe a possibilidade de trabalharem com uma carga muito maior do que
a dos demais tipos de reatores. Outra vantagem é o fato do gas produzido ser
praticamente livre de alcatrdo, gracas as elevadas temperaturas no interior do reator,
superiores a 1000 °C (BASU, 2010). Uma de suas desvantagens € a necessidade de
utilizar materiais que resistam a elevadas temperaturas para construir o gaseificador, o
gue acaba encarecendo a planta.

Estes gaseificadores foram desenvolvidos inicialmente para operar com carvao
(SIEDLECKI, 2011) e apresentam duas dificuldades principais para sua utilizagdo com
biomassa. A primeira delas esta relacionada a dificuldade de se pulverizar determinadas
biomassas até o tamanho de particula necessério, devido a composicao fibrosa da
biomassa. A segunda é a elevada agressividade das cinzas fundidas de biomassa
guando comparadas as cinzas do carvdo mineral, o que reduz o tempo util do
gaseificador. Devido a estas duas limitagcdes seu uso tem sido muito mais comum com
carvao do que com biomassa (BASU, 2010).
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3.5 Gas de Sintese e sua Importancia na Industria do Petroleo

O gés produzido pelo processo de gaseificagdo é composto por diversos
componentes, como CO, CHai, COz, H2 e N2, além de possuir a presenca de materiais
particulados e de alcatrdo. Normalmente esses gases sdo denominados como gas de
sintese, embora este termo se refira a uma mistura de gases predominantemente
formada por H, e CO produzida através da gaseificacdo de uma matéria-prima rica em
carbono na presenca de oxigénio e vapor, seguido pela retirada de CO, dos gases
(DAYTON et al., 2011).

O gas de sintese possui diversas aplicacdes, dentre as quais se destacam a
producdo de amodnia, hidrogénio e combustiveis liquidos, queima direta para geragéo
de energia elétrica e matéria-prima para a industria quimica (BOERRIGTER e RAUCH,
2006). Diferentes aplicacdes de gas de sintese requerem diferentes concentragdes dos
componentes do gas.

Os principais parametros utilizados para se avaliar a qualidade do gas produzido
€ através da fragdo molar de H, e de CO (H. + CO) e através da razdo molar H,/CO.
Normalmente, elevadas razdes de H,/CO sdo desejadas para a producdo de amébnia e
de hidrogénio, enquanto que para a sintese de gasolina esta razdo deve estar em um
intervalo entre 0,5 e 1,0, e para a sintese de metanol em torno de 2,0 (BASU, 2010).
Elevadas concentractes de H, + CO sao desejadas para a utilizacéo do gas na industria
guimica e para a producdo de combustiveis liquidos (van der DRIFT e BOERRIGTER,
2006).

Atualmente, o gas de sintese proveniente da gaseificacdo de carvao e residuos
de Oleos, ou proveniente do gas natural tem dominado o mercado de gas de sintese
(van der DRIFT e BOERRIGTER, 2006). Este dominio ocorre devido a necessidade de
superar alguns desafios relacionados a gaseificacdo de biomassa. Principalmente
desafios relacionados a presenca de algumas impurezas como metais alcalinos, enxofre
e compostos cloridricos presentes na biomassa (ENGVALL et al., 2011).

As Figs. 3.12 e 3.13 mostram, respectivamente, as principais aplicacdes do gas
de sintese em 2006 e a estimativa para 2040, segundo BOERRIGTER e RAUCH (2006).
Essas figuras mostram que a principal aplicacdo do gas de sintese tem sido o
processamento de amodnia para producdo de fertilizantes. A segunda aplicacdo
majoritaria é a obtencdo de hidrogénio a partir do gas de sintese, principalmente para
processos de hidrogenacgéo em refinarias de petroleo (BOERRIGTER e RAUCH, 2006).
No entanto, existe uma perspectiva de que a utilizacdo do gas de sintese proveniente
da biomassa para fabricacdo de combustiveis e para uso na industria quimica ganhe

forca nos proximos anos. Na Fig. 3.13 é possivel ver que existe uma estimativa de que
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0 gas de sintese proveniente da biomassa venha a dominar o mercado de gas de sintese

no futuro.

mercado de gas de sintese atual:
total no mundo: 6000 PJ/ano

(aproximadamente 2% do consumo total de energia)

O amdnia

539, Buso em refinarias
B metanol

O eletricidade

O combustiveis liquidos

moutras aplicacies

Figura 3.12 - Mercado do gas de sintese, dados referentes a 2006 (alterado de
BOERRIGTER e RAUCH, 2006).

Estimativa do mercado de gas de sintese (2040):
3%, Total no mundo: 50000 PJ/ano

(aproximadamente 10% do consumo total de energia)

6%

O amdnia
39% W uso em refinarias
B metanal

O eletricidade

O combustiveis liquidos
O outras aplicaces

499, | B combustiveis liquidos (gas de
sintese proveniente da biomassa)

O inddstria guimica (gas de sintese
proveniente da biomassa)

Figura 3.13 - Estimativa para o mercado de gas de sintese em 2040 (alterado de
BOERRIGTER e RAUCH, 2006).

BOERRIGTER e RAUCH (2006) analisaram que o grande potencial do mercado
de gas de sintese esta associado ao fato de aproximadamente 30% do consumo de
energia primaria no mundo estar relacionado a combustiveis para transportes e com a
industria quimica. Os autores afirmam que como a biomassa € a Unica fonte renovavel
de energia que contém carbono, é esperado que o gas de sintese derivado da biomassa

sera fundamental para a produgéo de combustiveis renovaveis.
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ZHANG (2010) realiza uma revisdo de tecnologias de conversdo de gas de
sintese em combustiveis automotivos. O autor também estima uma maior participacéo
do gas de sintese proveniente da biomassa na producao de combustiveis liquidos. Ele
afirma que, embora em paises em desenvolvimento combustiveis como etanol e
biodiesel continuem sendo vantajosos, em paises industrializados a obtencdo de
combustiveis automotivos via gaseificacdo € mais vantajosa. O autor afirma que a
principal vantagem da obtencé@o de combustiveis via processo de gaseificacdo reside
no fato deste processo ndo competir com a terra utilizada para a plantagéo de alimentos,
uma vez que residuos de origem agricola, florestal e industrial podem ser utilizados no
processo de gaseificacdo. Entretanto, o autor reconhece que ainda é preciso uma maior
compreensdo do processo de gaseificacdo de biomassa para que esta tecnologia se
difunda.

ENGVALL et al. (2011) revisa algumas maneiras de se aumentar a concentragao
de H; e de CO presentes no gas produzido pelo processo de gaseificacao de biomassa
e de reduzir a presenca de impurezas em reatores de leito fluidizados pressurizados,
para 0 uso do gas produzido na geracdo de combustiveis liquidos. Os autores
reconhecem que ainda nado existe nenhuma experiéncia de producédo de combustiveis
automotivos a partir da gaseificacdo de biomassa em grande escala. Principalmente
devido as dificuldades atuais do processo de gaseificacdo de biomassa, como
problemas com a limpeza do gas produzido e com a escalabilidade dos processos de
gaseificacao.

Em 2011, KIRKELS e VERBONG apresentaram um estudo comparativo entre a
gaseificacdo de biomassa e de carvao, avaliando o estagio de desenvolvimento atual
das duas tecnologias. Os autores basearam suas analises no nimero de patentes e de
estudos realizados sobre gaseificacdo de carvdo e de biomassa desde 1980, em
conjunto com o comportamento do mercado dessas tecnologias para avaliar os
processos. A gaseificagdo de carvdo nédo é considerada por eles como uma tecnologia
madura, porém os autores constatam que ela ja possui uma participagéo significativa
em escala comercial no mercado. A utilizagdo de reatores de arrasto de grande porte €
a justificativa apontada pelos autores para essa consolidagdo no mercado. Por outro
lado, a gaseificacdo de biomassa em grande escala estd em um estagio muito inicial.
Embora reatores de leito fixo de pequeno porte tenham sido instalados em zonas rurais
de paises em desenvolvimento, a gaseificacdo de biomassa ainda ndo possui a escala
necessaria para competir com o carvao. Além disso, os autores concluem que ou a
gaseificacdo de biomassa tem recebido menos investimentos do que a de carvao, ou as

pesquisas envolvendo a gaseificagdo de biomassa tem sido realizadas por paises com
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menores recursos para pesquisa, e com pouco potencial de mercado, como Suécia e
Finlandia.

Apbs a andlise destes trabalhos esta claro que o processo de gaseificagdo tem
capacidade de impactar significativamente a industria de petréleo. A grande diversidade
de aplicagbes para os produtos do processo de gaseificagdo constituem um dos seus
grandes trunfos. Contudo, também esta claro que ainda é preciso algum tempo para
gue a tecnologia de gaseificacdo de biomassa esteja madura o suficiente para ser
utilizada em escala industrial.
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4 MODELAGEM MATEMATICA DO

ESCOAMENTO

Na Seg¢. 1.4 é comentado que a modelagem do escoamento gas-particula pode

ser realizada utilizando uma abordagem Euler-Euler ou Euler-Lagrange. O método

Euler-Euler consiste na utilizacao de variaveis de campo para todas as fases, fluida e

particulada.

No modelo Euler-Euler a fase particulada é tratada como continua e

interpenetrante, interagindo com a fase gas, também continua (RANADE, 2002).

Quando esta abordagem é utilizada surgem termos de interacdo desconhecidos nas

equacles governantes de ambas as fases, ocasionando um problema de fechamento

do conjunto de equacdes. ENWALD et al. (1996) identificam trés tipos de leis de

fechamento que sédo utilizadas para modelar estes termos adicionais, e as classifica

como:

(i)

(ii)

(i)

Leis Topoldgicas: descrevem a distribuicdo espacial de quantidades
especificas das fases. Sao necessarias algumas vezes para descrever a
distribuicdo espacial de uma variavel do escoamento.

Leis Constitutivas: descrevem propriedades fisicas das fases usando
axiomas ou dados experimentais. Sao necessarias para modelar o tensor
de tensbes viscosas, assim como algumas propriedades de ambas as
fases como viscosidade dindmica, pressao, condutividade térmica,
dentre outras. Para a fase sélida podem ser modeladas utilizando dados
experimentais, ou através da Teoria Cinética de Escoamentos
Granulares, como demonstrado em GIDASPOW (1994) e em
JAKOBSEN (2008).

Leis de Transferéncia: descrevem as interacdes entre as fases gas e
particulada, e entre diferentes fases sélidas. Sdo modeladas com o uso
de equacbes empiricas para descrever a interacdo entre as fases

ocorrendo pela interface.

No modelo Euler-Lagrange a posic¢éo e o estado de cada particula individual séo

acompanhados através do tempo e do espaco, atraves da integracdo das equacdes de

movimento, energia e massa para cada particula do sistema (OEVERMANN et al.,
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2009). Normalmente, quando esta abordagem ¢€ utilizada, os campos de escoamento
da fase fluida sdo obtidos usando o modelo Euleriano. Dependendo do grau de
acoplamento do escoamento, as solugdes de ambas as fases podem interagir entre si,
de maneira que se torna necessaria a ado¢do de um procedimento de solucéo iterativa
(RANADE, 2002).

As grandes vantagens do modelo Euler-Lagrange sdo sua capacidade de
predizer com exatidao a trajetdria de cada particula e o controle sobre fendmenos em
nivel de particula, como a reducgéo do diametro da particula devido a reaces quimicas
(RANADE, 2002). No entanto, no leito de um reator industrial, ou até mesmo laboratorial,
podem existir milhares ou milhdes de particulas suspensas, acarretando em um custo
computacional que torna esse tipo de simulacdo praticamente inviavel. Os estudos
utilizando a abordagem Euler-Lagrange normalmente utilizam poucas particulas no leito,
ou simulam apenas alguns segundos de operacao do reator.

Por outro lado, o modelo Euler-Euler requer um esforgo computacional
consideravelmente menor em leitos com muitas particulas, além de fornecer campos
médios de escoamento, 0s quais sao convenientes para facilitar decisées quantificaveis
para o desenvolvimento de novos gaseificadores (YU et al., 2007). No entanto, como
ele necessita de algumas correlacbes empiricas ou semi-empiricas para o fechamento
das equacdes, é necessério realizar validagbes com dados experimentais dos modelos
escolhidos (HERZOG et al., 2012).

RANADE (2002) afirma que o modelo Euler-Euler € ideal para leitos densos, ou
seja, quando a fracdo volumétrica das particulas € elevada (>10%), a qual corresponde
ao caso dos reatores de leito fluidizado. J& para leitos dispersos, caso dos reatores de
leito de arraste, 0 modelo Euler-Lagrange é recomendado.

Mesmo utilizando o modelo Euler-Euler a modelagem de um problema de
gaseificacdo ou combustdo em um reator de leito fluidizado tridimensional acarreta em
um tempo de simulag¢do extremamente elevado. Por esta razdo a maioria dos estudos
realizados sobre estes assuntos utiliza um dominio bidimensional.

XIE et al. (2008%) questionaram a validade desta metodologia, uma vez que
existem fendmenos inerentemente tridimensionais agindo sobre o leito fluidizado. Desta
forma, os autores apresentaram um estudo analisando a influéncia do sistema de
coordenadas escolhido, cartesiano ou cilindrico, e do nimero de dimensodes utilizadas,
ou seja, bidimensional (2D) ou tridimensional (3D), sobre 0 escoamento isotérmico sem
reagOes quimicas em um leito fluidizado, usando uma abordagem Euler-Euler. Foram
avaliados trés diferentes padrbes de fluidizagéo: borbulhante, pistonado e turbulento.
Os autores relataram que o sistema de coordenadas cilindrico 2D apresentou resultados

nao fisicos, devido a hipétese de axissimetria inerente a este sistema. Além disso, este
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trabalho demonstrou que é vélido utilizar um sistema de coordenadas cartesianas 2D
para predizer a fluidiza¢@o de particulas em um reator cilindrico ou retangular operando
em regime borbulhante. Entretanto, os autores ressaltam que para os demais padroes
de fluidizacé@o é necessario tomar cuidados adicionais. J& que o aumento da velocidade
superficial do gas aumenta a contribuicdo dos termos ndo axiais do escoamento,
ignorados na formulagdo 2D, os erros em relagdo a formulagédo 3D também aumentam.
Além de comparar os resultados obtidos com as diferentes formulagées o tempo
necessario para cada simulacdo também é apresentado. Dessa maneira, é possivel
notar, como ja era esperado, que as simula¢des tridimensionais sdo muito mais
trabalhosas e caras, o0 que tem inviabilizado este tipo de simulacdo. Deve ser observado
gue os autores ndo consideraram as equacdes de energia e nem reacdes quimicas.
Segundo PINHO (2012) uma forma simples de se modelar o escoamento durante
o processo de gaseificacdo em um reator LFB, consiste em considerar que as particulas
de combustivel sélidas se transformam rapidamente em char, e o encolhimento das
particulas pode ser desprezado. Logo, considerando a existéncia de particulas de um
material inerte, o leito de particulas é formado apenas por duas fases sélidas e uma fase
gas, como representado na Fig. 4.1. A sugestdo de PINHO (2012) é considerada neste

trabalho.

O O @0 O
@O O @& O

©
O @ @)
O O .O o O
Fase gas
Fase de particulas 1 - Inertes O
Fase de particulas 2 - Char ® o

Figura 4.1 - Trés fases do escoamento multifasico (retirado de PINHO, 2012).

Este capitulo esté dividido em duas sec¢des. Na primeira sédo apresentadas as
equagbes de conservacdo que governam o escoamento. Na segunda secdo séo
apresentadas relagbes constitutivas para modelar alguns termos das equactes de

conservacao, incluindo as Leis Constitutivas e as Leis de Transferéncia.

45



4.1 Equacgdes de Conservacao

Utilizando uma abordagem Euler-Euler, as equacdes de conservacdo de um
escoamento multifasico podem ser deduzidas utilizando uma aproximacao por média de
Reynolds (ENWALD et al., 1997), ou a partir da teoria de mistura, como descrito em
GIDASPOW (1994). As equacdes apresentadas a seguir foram desenvolvidas utilizando
a aproximacao por média de Reynolds. Quando esta metodologia é adotada as variaveis
do escoamento sdo promediadas sobre um volume de controle grande o suficiente em
relacdo ao tamanho das particulas, e pequeno quando comparado com todo o dominio
estudado (VUN, 2010).

GIDASPOW (1994) desenvolveu dois modelos de equacbes para um
escoamento gas-particula, chamados de modelos A e B. Ambos consideram a mesma
equacdo de continuidade. Entretanto, no modelo A as equacdes de conservacao de
guantidade de movimento contém o campo de presséao da fase fluida para as equacdes
de ambas as fases. JA4 no modelo B o campo de pressdo da fase fluida nao é
representado nas equacdes de conservacado de quantidade de movimento da fase
sélida. VUN (2010) afirma que os modelos A e B fornecem resultados idénticos, de
maneira que a principal diferenca entre eles € a dificuldade de convergéncia quando o
modelo B é utilizado. Atualmente o modelo A é mais comumente utilizado, inclusive no
presente trabalho. As equacfes de conservacao para o0 modelo A sdo apresentadas ao
longo deste capitulo.

Antes de apresentar as equacdes governantes € necessario definir o conceito de
uma variavel chamada fracdo de volume. Esta definicdo baseia-se no fato das fases
continuas do escoamento serem interpenetrantes. Porém, ndo é possivel que mais de
uma fase i ocupe uma mesma posSicdo no espa¢o em um determinado tempo.
Considerando a notagdo utilizada em SYAMLAL et al. (1993), a fragdo de mistura da

fase gasosa € ¢, e a da fase particulada € ¢,,, onde m € o numero da fase sélida. Logo,

pela definicdo de fragdo de volume é possivel escrever:

M
g + Z Em =1 4.1)
m=1

onde M é o numero total de fases sdlidas. Desta forma, é possivel definir uma massa

especifica efetiva para a fase gas, p,,, e para a fase solida, p,,,, como:

Pgr = EgPyg (423)
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Psrm = EsmPsm (4-2b)

Utilizando estas definicbes é possivel derivar as equacgdes de conservacao para
todas as fases do escoamento. No entanto, a deducao das equacgdes ndo sera realizada
neste trabalho. Nas proximas secdes € feita a apresentacéo das equacdes consideradas
na modelagem do problema, assim como comentarios sobre os termos destas equacdes
e escolhas de modelos de fechamento. Explicacées mais detalhadas sobre a deducéo
das equacdes apresentadas podem ser encontradas em ENWALD et al. (1996) e em
JAKOBSEN (2008).

4.1.1 Conservacao de massa

A equacdo de conservacao de massa da fase gasosa é dada por:

Ng

0 -
a(sgpg) A CTAANE z Rgn (4.3)

n=1
A equacdo de conservacdo de massa da fase sélida é:

Nsm

a -
a (gsmpsm) +V- (Ssmpsmv:sm) = z Romn (4'4)

n=1

O primeiro termo a esquerda das Egs. (4.3) e (4.4) representam a taxa de
acumulo de massa por unidade de volume, enquanto que o segundo termo representa
o fluxo liquido convectivo de massa. Os termos Z:ﬂ 1 Rgn € Zfl’i”l‘ Remn representam a
transferéncia de massa entre fases devido a processos quimicos e fisicos, onde N, é o
numero de espécies na fase gasosa, N, € 0 nimero de espécies na fase particulada,
Ry, € ataxa de geracdo da espécie gasosa n € Ry, € a taxa de geracao da espécie n

da fase solida m.
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4.1.2 Conservagéo de quantidade de movimento

A equacao de conservacgdo de quantidade de movimento para a fase gasosa é
dada por:

M
a — - — = N -
a(egpgvg) +V- (Egpgvg‘{q) =V (Sg) T &9pgg — Z Igm (4.5)

m=1

onde o primeiro e 0 segundo termos da Eg. (4.5) representam, respectivamente, a
variacdo temporal local e o fluxo liquido convectivo de quantidade de movimento por
unidade de volume. O segundo termo do lado direito da Eq. (4.5) representa a influéncia

da forga gravitacional sobre a fase gasosa, o termo §g € o tensor de tensdes da fase

gasosa e o termo I, € a forca de interacdo representando a transferéncia de
guantidade de movimento entre a fase gasosa e a fase solida m.

Para as fases sélidas a equacéo de conservacdo de movimento é dada por:

M

a - - - = N - -
a (gsmpsmvsm) +V- (gsmpsmvsmvsm) = &mV " Ssm + EsmPsmg + Igm - Z I (4-6)

m=1

sendo que os termos do lado esquerdo da Eg. (4.6) possuem 0 mesmo significado que
os termos correspondentes da equacéo para a fase gasosa, Eq. (4.5). O termo S, € 0

tensor de tensfes da fase sélida, fml representa a interacéo entre as fases sélidas e o
segundo termo do lado direito da Eq. (4.6) representa a forca gravitacional atuando

sobre a fase sélida.

4.1.3 Conservagao de energia interna

Seguindo a abordagem de SYAMLAL e PANNALA (2011), sé&o feitas algumas
hipoteses simplificadoras em relacdo a equagdo de conservacdo de energia. As
consideragdes realizadas sédo enumeradas a seguir:

0] Os efeitos do aumento da energia interna devido a dissipagéo viscosa e

a transferéncia de quantidade de movimento entre as fases sé&o
considerados despreziveis,

(i) A transferéncia de energia direta entre as diferentes fases solidas é

desprezada.
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Dessa forma, a equacdo de conservacado de energia interna da fase gas pode
ser escrita como:

T u
£gPgCpg <a—f + 179 -VTg> =-V-Gy+ Z Wym — AHy +ng(T[§g - Tg“) 4.7)

m=1

onde o primeiro termo do lado esquerdo da equacdo representa a variacao local
temporal de energia interna e o segundo termo representa o fluxo liquido convectivo de
energia interna. O termo V - G, representa o fluxo de calor difusivo na fase gas, AH, é a
energia gerada pelas reacdes quimicas que ocorrem na fase gas. O segundo termo do
lado direito da equacao representa a transferéncia de energia entre as fases gas e sélida
e o ultimo termo representa a transferéncia de energia por radiagdo. O termo C,, € 0
calor especifico a pressdo constante da fase gas, W, representa a transferéncia de
calor entre a fase gas e a respectiva fase solida m e yr, € 0 coeficiente de transferéncia
de calor por radiacédo da fase gas. Por fim, os termos T, e Ty, Ss@o, respectivamente, a
temperatura da fase gas e a temperatura de radiacdo da fase gas.

A equacdo de conservacao de energia interna das fases sélidas é dada por:

gsmpsmcpsm (7 + Vsm ' VTsm) =-V- (—ism - %m - AHm + YRm(TI;’}m - Tsll;n) (48)

onde os termos do lado esquerdo e o primeiro, terceiro e quarto termo da Eq. (4.8)
representam para a fase sdlida interacbes similares aquelas dos termos
correspondentes da Eqg. (4.7). A grandeza yg,, corresponde ao coeficiente de
transferéncia de calor por radiacdo da fase sélida m.

A modelagem dos termos referentes a energia gerada pelas reacdes quimicas €
de fundamental importancia para problemas de simulagéo de problemas termoquimicos,
como no caso do processo de gaseificacdo. Estes termos dependem da modelagem
cinética das reagBes ocorrendo no interior do gaseificador. Devido a importancia e

complexidade dessa modelagem ela é explicada no Cap. 5.

4.1.4 Conservacgao de espécies quimicas

A equacdo de conservacdo de espécies quimicas para a fase gas pode ser
escrita como:
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a - -
ot (2gpgYgn) + V- (299 YgnVg) = V- Jgn + Rgn (4.9)

e para as espécies da fase sélida:

a — -
a (gsmpsmysmn) +V- (Esmpsmysmvsm) =V Jmn + Rsmn (4-10)

onde o primeiro termo a esquerda das Eqs. (4.9) e (4.10) representam a taxa de acimulo

da espécie gasosa n ou da espécie sélida m, enquanto que o segundo termo representa
a taxa liquida de fluxo das espécies por convecgdo. Os termos V-], € V]
correspondem, respectivamente, a difusdo da espécie gasosa n e da espécie n da fase
solida m. Os termos Yy, fg e Ry, S0, respectivamente, a fragdo massica, o vetor fluxo
massico da espécie n e a taxa de geracao ou de consumo da espécie n da fase gas. Os

termos Ygun, Jmn € Rsmn S80, de maneira andloga, a fracdo massica, o vetor fluxo
massico da espécie n e a taxa de geracdo ou de consumo da espécie n da fase sélida
m. Deve ser observado que os termos Ry, € Rgn,, sdo calculados a partir de modelos

de cinética quimica que sao discutidos no Cap. 5.
4.2 Relagbes Constitutivas
Para possibilitar o fechamento do equacionamento do problema é necessario

definir algumas relacdes constitutivas. As relacdes constitutivas descritas a seguir

incluem tanto Leis Constitutivas quanto Leis de Transferéncia.

4.2.1 Equacédo de estado para a fase gas

Considerando que a fase gasosa pode ser representada como um gas ideal, a

equacao de estado da fase gasosa pode ser escrita como:

(4.11)

onde F, € a pressdo da fase gas, M,, € a massa molecular da mistura de gases, Réa

constante universal dos gases perfeitos e T, € a temperatura absoluta.
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4.2.2 Transferéncia de quantidade de movimento entre as fases gas e solidas

Considerando apenas os efeitos provocados pela forca de arrasto, devido as
diferencas de velocidade entre as fases, pela forca de empuxo causada por gradientes
de pressao na fase gasosa e pela transferéncia de massa entre as fases, SYAMLAL et
al. (1993) sugere a Eq. (4.12) para modelar o termo de transferéncia de quantidade de

movimento entre as fases géas e solida:

fgm = _esmvpg - F;]m(]_/.;m - ‘_()g) + ROm(me‘Zm + gOm‘_()g) (4-12)

onde o primeiro termo do lado direito da equacéo representa a forca de empuxo e o
segundo termo a forca de arraste entre a fase soélida e a fase gas. O terceiro termo
representa a transferéncia de quantidade de movimento devido a transferéncia de
massa entre a fase gasosa e a fase sélida.

Os termos &,,, e &, Séo calculados por:

_ (1 - paraRy, <0
Som = {0 — paraRy, =0 (4.133)
gOm =1-$om (4.13b)

O termo F,, € o coeficiente de arrasto entre as fases gas e solida. Segundo
SYAMLAL e PANNALA (2011), este termo pode ser modelado com o auxilio de dados
experimentais ou com um modelo baseado em simulacBes de Lattice-Boltzmann.
BEETSTRA et al. (2007) desenvolveram uma expressao para o coeficiente de arrasto,
a partir de simulagfes de Lattice-Boltzmann. O autor inicialmente desenvolveu uma
equacao para escoamentos monodispersos e, posteriormente, fez algumas alteragdes
para gerar uma expressdo valida para escoamentos polidispersos. As comparag¢oes
realizadas com os outros métodos mais tradicionais, como as expressdes de Ergun e
de Wen e Yu, sugerem resultados mais precisos quando a nova expressao é utilizada.
A expressao desenvolvida em BEETSTRA et al. (2007) para o coeficiente de arrasto é

dada por:
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2
Hg (1 _gg) Hg
Fym =180 —t18—; sg3(1—sg)(1+1.5 1—sg)
pm g pm

[ei +3e,(1—¢5) + 8.4Re;1°'343]
+0.31—2 mryT cE
[1 +103(1=2g)Re > g ]

(4.14)

onde 4 € a viscosidade dinamica da fase gas, d,, € o diametro das particulas da fase

sélida m e Re,, € o numero de Reynolds, que pode ser calculado por:

_ dpml‘_/;m - ‘Zleg
Hg

Re,, (4.15)

As trés forcas consideradas na Eq. (4.12) ndo sédo as Unicas interacdes entre as
fases. Algumas dessas contribuicdes séo as forcas de Basset, que depende da histéria
do movimento da particula através do fluido, de Saffman, que representa a forca de
sustentacdo sobre as particulas, de Magnus, que contabiliza a for¢ca gerada pela rotacao
das particulas, dentre outras. SYAMLAL et al. (1993) considera que estas forcas sao
menos importantes para o escoamento do que as trés contribuicbes consideradas.
Contudo, JAKOBSEN (2008) observa que, embora as contribuicbes destas forcas
aparentemente sejam pequenas em escoamentos com borbulhamento, ainda existe
pouco conhecimento sobre a influéncia destes termos sobre o escoamento. O pouco
conhecimento sobre a formulagéo destas contribuicdes também é um dos argumentos
gue SYAMLAL (1993) usa para desprezar estes termos em sua formulacdo. Para mais
detalhes sobre algumas destas outras forcas recomenda-se os trabalhos de ENWALD
et al. (1996), FAN e ZU (2005) e JAKOBSEN (2008).

4.2.3 Transferéncia de quantidade de movimento entre diferentes fases sdlidas

Em relagéo a transferéncia de quantidade de movimento entre as fases solidas,
SYAMLAL e PANNALA (2011) afirmam que, como existe menos conhecimento a cerca
deste termo, € mais seguro supor que o principal responsavel pela variacdo da
guantidade de movimento por interagdo entre as fases solidas € o arrasto decorrente da
diferenca de velocidade das particulas. Dessa forma, SYAMLAL e PANNALA (2011)
utilizam uma expressao levando em conta apenas o arrasto entre as fases solidas, a

qual é dada por:
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iml = - sml(vsl - ‘Zm) (416)

Para o coeficiente de arrasto para entre as fases sélidas, Fs,,;, € utilizada a

expressao derivada em SYAMLAL (1987) utilizando a teoria cinética, dada por:

T m? 2 , ,
3(1 + elm) <7 + Cf @) pslpsm(dpl + dpm) golmlvsm — Ust
27T(Pszd,3;z + psmdgm)

F,., = (4.17)

onde e;, € o coeficiente de restituicdo entre as diferentes fases solidas, C; € o
coeficiente de friccéo entre essas fases, pg, dpi € Usk, S80, respectivamente, a massa
especifica, o diametro das particulas e o vetor velocidade referentes a fase sélida k. O
termo go;m € a chamada funcéo de distribuigdo radial no contato, que pode ser vista
como o aumento da probabilidade de colisdes entre as particulas a medida que a
concentracao da fase sélida aumenta (RANADE, 2002). De forma que, para um leito
disperso, goim Vale um, e quando o leito esta muito denso, de maneira que o0 movimento
das particulas é impossibilitado, go;,, assume um valor infinito (RANADE, 2002; VAN
WACHEN, 2003). A expresséo utilizada para este termo foi a equacdo derivada em
LEBOWITZ (1964) para uma mistura de esferas rigidas, que é a equacao padrédo do

programa MFIX. Esta equacao é dada por:

M
1 3dpldpm Esk
doim =

+ Sk (4.18)
& g (dpi + dpm) & dpk

4.2.4 Tensor de tensfes da fase gas

A derivacdo de uma equacdo para o tensor de tensdes da fase gasosa é
realizada da mesma forma que para um escoamento monofasico de um fluido (PINHO,
2012). Primeiramente é considerado que o tensor de tensfes pode ser dividido em duas
partes, um tensor isotrépico, representando um esfor¢co normal sobre um elemento de
fluido, e um tensor anisotropico, representando um esforgo provocado pela deformacéo
sobre um elemento de fluido (BATCHELOR, 1967). Dessa forma, é possivel escrever o

tensor de tensdes da fase gas como:

Sy =-PRl+7, (4.19)
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sendo que I é o tensor identidade e T, € o tensor de tensdes viscosas. Considerando

gue o géas se comporta como um fluido newtoniano, o tensor de tensdes viscosas pode

ser dado por:
T, =2 e4pyDy + egvytr(Dy)I (4.20)

onde v, é a viscosidade volumétrica da fase gas e 5g € o tensor taxa de cisalhamento

da fase gés, considerado calculado por:

D, = %[Wg + (V)] (4.21)

4.25 Tensor de tensdo das fases soélidas

Considerando um comportamento newtoniano para a fase sélida, a modelagem
do tensor de tensbes dessa fase pode ser feita de maneira similar ao do tensor de

tensdes da fase gas (ENWALD et al., 1996). Logo, é possivel escrever que:
Sem = —Panl + Tom (4.22)

Entretanto, para a fase soélida a concentracdo de particulas pode alterar os
termos que governam a Eq. (4.22). Logo, para uma pequena concentracdo de
particulas, o tensor de tens@es é dominado pela colisdo entre as particulas, de maneira
gue modelos constitutivos para esta situacdo sdo bem descritos pela Teoria Cinética de
Escoamentos Granulares (VIDYAPATI, 2012).

Para uma concentragdo muito elevada de particulas, o movimento das particulas
é restringido, e o tensor de tensfes € governado pela fricgdo entre as particulas. Na
segunda situacdo devem ser utilizados modelos empiricos baseados na teoria da
plasticidade e na mecéanica dos solidos para o fechamento das equag¢des (van WACHEN
e ALMSTEDT, 2003). Existem trés padrbes de escoamento, definidos com base nas
propriedades reoldgicas dos materiais em suspensao. Para diferenciar as trés situacoes

FAN e ZU (1998) usaram o numero de Bagnold, definido como:

d2p, /dU
Ba = 2Y/? ”—p”(—) (4.23)
po\dy
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onde A, € um parametro relacionado a fracdo volumétrica da fase solida. A Fig. 4.2
ilustra os trés tipos possiveis de escoamento para um conjunto de particulas em
suspensao.

FAN e ZU (1998) classificam as trés situa¢des da seguinte forma:

0] Escoamento Viscoso: Ba < 40.

(i) Escoamento Plastico: Ba > 450.

(iii) Escoamento Intermediario ou de Transig¢éo: 40 < Ba < 450.

< >
Escoamento Plastico | Escoamento Intermediario | Escoamento Viscoso
- Escoamento lento o », - Escoamento rapido
- Independe da taxa de " - Depende da taxa de
cizalhamento . . cizalhamento
[
. o0 0> l ./4 (W
000000 >~ | \.‘/ <l | &
OCOC000 - | Sl o oo —¢
OOO00— ; 0000000— , e 1\0 o>
©000000— Y e
[ = ~—.

Figura 4.2 - Tipos de escoamento (adaptado de VIDYAPATI, 2012).

O regime de transicdo € governado por uma combinacdo de mecanismos, 0s
guais dependem das propriedades das particulas e do escoamento, e ainda nao foram
completamente compreendidos (VIDYAPATI, 2012). Por este motivo os modelos mais
utilizados para descrever este termo desconsideram a transi¢do entre 0s escoamentos
plastico e viscoso.

MAKKAWI e OCONE (2005) identificaram a existéncia de trés modelagens
presentes na literatura para o tensor de tensdes da fase sdlida, em situacBes
envolvendo o escoamento de transicdo. Essas modelagens sdo classificadas de
modelos aditivos, modelos de troca e modelos de transigdo suave.

Os modelos aditivos consideram que o tensor de tensfes da fase sélida aumenta
a partir das contribuigbes cinéticas, colisionais e friccionais agindo separadamente
(SAVAGE et al., 1983 apud MAKKAWI e OCONE, 2005). Desta forma, estes modelos
consideram que, para um determinado valor da frac&do de vazio, o tensor de tensdes &
calculado através da soma das contribuicbes. Nos modelos de troca, para valores de

fracdo de vazio (g;) superiores a fracdo de empacotamento critico (g;), € feita uma

comparacgdo entre as grandezas das contribuigbes. Entéo, a contribuicdo dominante é

utilizada para representar o tensor de tensdes. Por fim, os modelos de transicdo suave
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consideram uma funcéo de transicdo que evita descontinuidades no tensor de tenstes
da fase solida em situagfes nas quais escoamentos plasticos e viscosos coexistem.

SYAMLAL et al. (1993) desenvolveu um modelo de troca, que considera apenas
os efeitos colisionais e cinéticos nas regides onde ¢, > ¢4, € apenas os efeitos friccionais
nas demais regides. Os efeitos colisionais e cinéticos séo calculados a partir de modelos
da Teoria Cinética de Escoamentos Granulares (TCEG), enquanto que os efeitos
friccionais sdo calculados utilizando o modelo friccional proposto por SCHAEFFER
(1987), o chamado modelo de Schaeffer.

SRIVASTAVA e SUNDARESAN (2003) desenvolveram um modelo aditivo,
calculando as contribuicGes friccionais a partir de uma modificagdo do modelo de
Schaeffer. O modelo proposto por estes autores € capaz de contabilizar flutuacdes na
taxa de cisalhamento, considerando o modelo de Prakash e Rao para calcular o tensor
de tensdes da fase sélida nas regibes de escoamento intermediario.

Em TARDOS et al. (2003) foi desenvolvido um modelo de transi¢éo suave capaz
de descrever com grande precisdo 0 escoamento intermediario. O modelo foi
desenvolvido a partir da abordagem de SAVAGE (1998), e consiste em uma expressao
para a tensdo média que se reduz para o limite de escoamento plastico quando as
flutuacbes tendem a zero. Por outro lado, no limite das grandes flutuacdes, o modelo
descreve 0 escoamento Vviscoso.

PANNALA et al. (2009) utilizaram o principio dos métodos de transicédo suave no
modelo de SYAMLAL (1993). Dessa maneira, os autores desenvolveram fungfes de
“amortecimento” para a regido de transicdo entre as duas condicBes criticas de
escoamento. As fungbes de “amortecimento” sugeridas pelos autores séo fungbes de
ponderacao nao-lineares do tipo sigmoidal e de tangente hiperbodlica. Devido a auséncia
de teorias de escoamentos granulares mais rigorosas para 0 escoamento de transicao,
os autores aconselham a utilizagédo deste modelo heuristico.

XIE et al. (2008%) afirmam que o modelo de transicdo suave é ideal para
descrever situacdes como as encontradas em leitos fluidizados, com variagdes bruscas
entre regides de escoamento viscoso e plastico. Os autores afirmam ainda que os
modelos de transicdo suave sdo capazes de acelerar a convergéncia do problema
guando comparado ao modelo de SYAMLAL et al. (1993), devido ao fim das
descontinuidades entre as regides, como pode ser visto na Fig. 4.3. SYAMLAL e
PANNALA (2011), também apontam a necessidade de se utilizar modelos para a regido
de transicéo em situagdes de leito fluidizado. Logo, seguindo as sugestfes de XIE et al.
(2008%) e SYAMLAL e PANNALA (2011), optou-se por utilizar o modelo desenvolvido

por PANNALA et al. (2009) para descrever o tensor de tensdes da fase solida.

56



A funcéo de transicdo utilizada para separar o escoamento friccional do viscoso
€ uma fungdo sigmoidal definida por PANNALA et al. (2009) como:

() =1+ 1oo(£g—sz)/<eu—so]’1 (4.24)

onde ¢(g,) = 0.9, p(g) = 0.1, 5 = 0.99¢; e &, = 1.01¢;.
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Figura 4.3 - Funcdo de amortecimento sigmoidal (adaptado de XIE et al., 2008?).

Considerando a Eq.(4.22), o tensor de tensdes viscosas e a pressao da fase

sélida sdo entdo dados, respectivamente, por:
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: - {=U(eg)?§’m +[1 - ¢(ey)]70n seg; < & (4.253)
TV se&g = &y
_ §0(Eg)PsZn +[1- §0(€g)]Ps€n segg < &

Pm = {P;;n seey > &y (4.25b)

onde % e 7Y, sdo os tensores de tensdes viscosas da fase sélida m para os
escoamentos plastico e viscoso, respectivamente. Os termos PY, e PZ, sdo as pressdes
da fase solida m para os escoamentos plastico e viscoso, respectivamente.

Para descrever as colisbes entre as particulas em escoamentos granulares
viscosos e modelar o tensor de tensfes da fase sélida, é utilizada uma teoria cinética
modificada para particulas lisas, inelasticas e esféricas desenvolvida por
LUN et al. (1984). Utilizando esta abordagem é definida uma temperatura granular, 6,,,

como:
3
E@m é E@m (426)

onde E, € aenergia granular, que € definida como a energia cinética especifica contida

na velocidade flutuante de uma particula (RANADE, 2002; van der HOEF et al., 2006;
JAKOBSEN, 2008). A energia granular € definida por:

C2 (4.27)

N| =

E, =

sendo que C,, é a flutuacdo instantanea da velocidade &,, da fase sélida m, ou seja:
Cm = Vi + Cipy (4.28)
Utilizando o conceito da TCEG é possivel obter equagbes para calcular a
presséo e a viscosidade granulares para o padrdo de escoamento viscoso, em fungéo
da temperatura granular. Considerando que a teoria desenvolvida por LUN et al. (1984)
pode ser estendida para escoamentos granulares com mais de uma fase sélida

(SYAMLAL et al., 1993), a pressao granular em escoamento viscoso pode ser dada por:

Ps?n = Klmgszm@m (4-29)
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onde o termo K, € definido na Seg. 4.2.10.
Como foi feita a hipétese de que a fase sélida se comporta como um fluido

newtoniano, o tensor anisotrépico, 74, pode ser escrito como:
70 = 2 Dy + Ao tr(Dsm )T (4.30)

sendo que as viscosidades volumétrica e dindAmica, e o tensor taxa de cisalhamento da

fase solida m sdo dados, respectivamente, por:
Aom = Kom€sm/ Om (4.31a)

Hgm = K3m€sm\/ Om (4.31b)

= 1r o N
Dom =7 [V + (Vi) | (4.31c)

onde os coeficientes K,,, € Ks,, sao calculados através de relacBes algébricas com os
parametros do escoamento, e sdo definidos na Seg. 4.2.10.

O aumento das tensdes no escoamento plastico € ocasionado pela friccao entre
as particulas, que é descrita através de modelos fenomenolégicos ao invés de modelos
mecanicistas, como no caso do escoamento viscoso (SYAMLAL et al., 1993). A pressao

da fase sdlida é descrita segundo o modelo de JENIKE (1987), expresso como:
P _ 25 o* 10
Pip = €m 10 (sg - sg) (4.32)

O tensor de tensfes da fase sélida m em um escoamento plastico é descrito por
SCHAEFFER (1987) para uma Unica fase. BENYAHIA et al. (2012) adaptaram este

modelo para mais de uma fase solida, obtendo uma equacao dada por:

Tom = 2U5m Dy (4.33)

e a viscosidade da fase sélida m para escoamento plastico é obtida por:

25( o 10 _
107 (5 — &) sin(®) (1 - &) max (4.34)

1,412D lewgsm i

.ugm = min
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onde u'** é uma constante de valor 1000 poise, e I, € 0 segundo invariante do tensor

de tensdes, que pode ser expresso como:

1
Ip = 6 [(Ds,n - Ds,22)2 + (Ds22 — Ds,33)2 + (D533 — DS'“)Z] +Dsxa” + Do’ (4.35)

2
+ Ds,31

4.2.6 Transferéncia de calor entre fases

A transferéncia de calor entre as fases gas e soélidas pode ser modelada, em

funcéo da diferenca de temperatura entre as fases, como:

vam =Ygm (Tsm - Tg) (4.36)

sendo que Ty, e T, sdo, respectivamente, as temperaturas da fase solida m e da fase
gas, y4m € 0 coeficiente de transferéncia de energia entre a fase gas e a respectiva fase
sélida m. SYAMLAL e PANNALA (2011) utilizam a expressao derivada por BIRD et al.
(2006) para calcular y4,,, com uma correcéo, dada pelo coeficiente yg,,, para incluir o

efeito da transferéncia de massa entre as duas fases. Logo, y,,, € obtido por:

CPQ R.gm
CpgRgm] 4 (4.37)
0

agm

Ygm =
exp [

onde Ry, € a taxa de transferéncia de massa da fase solida m para a fase gas.

O coeficiente de correcao, ygm, é calculado como:

6K e, NU
Vom =—"—27— (4.38)
pm

e k4 € a condutividade térmica da fase gas e Nu,, € o nimero de Nusselt, determinado

a partir da equagéo proposta por GUNN (1978):

Nupy = (7 — 10e, + 5¢2)(1 + 0,7Rey?Pri/3) + (1,33 — 2,4¢, + 1,2¢2)Rep Pri/3  (4.39)
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O numero de Reynolds, Re,,, foi definido na Eq. (4.15), enquanto que o numero de
Prandtl, Pr, é definido por:

Coght
pre 299 (4.40)

4.2.7 Conducéao de calor nas duas fases

Considerando que tanto a fase gas como a fase sélida obedecem a lei de Fourier,

€ possivel escrever o fluxo de calor de ambas as fases como:

Gg = —€gkg VT, (4.41a)

EI)sm = —&mKsmVIsm (4-4lb)

onde kg, € kg, S@0, respectivamente, a condutividade térmica das fases gas e solida.

O fendmeno de transferéncia de calor entre particulas é complexo e de grande
dificuldade para a formulacdo do problema, envolvendo condutancia de contato,
conducdo através da camada limite de gas ao redor das particulas, e radiacdo
(SYAMLAL, 1985). Todos estes fatores dificultam a modelagem da condutividade
térmica da fase sdlida, que difere significativamente da condutividade térmica do
material das particulas. SYAMLAL e PANNALA (2011) desprezaram os efeitos da

radiacdo e obteveram a seguinte expressao para a condutividade térmica da fase soélida:

_ _Kg -3 -3
Kem = N7 [7,26 X 107°A+ (1 — 7,26 X 1073) A, ] (4.42)

onde o termo A,,, € 0s demais coeficientes do modelo sdo mostrados a seguir:

A =2 (A-1) B _ /A B-1 (B+1
™~ (1-B/A)[(1-B/A?A “(E) “1-B/A) 2 (4.43a)
_ Kpm
4= Ky (4.43b)
. 10/9
B = 1,25 (1 89) (4.43.c)
&g



e kpm € a condutividade do material que compde as particulas do leito.

4.2.8 Geracdo de energia via reagcfes quimicas

As expressdes para contabilizar o calor das reacdes heterogéneas deve levar
em conta a diferenca de temperatura entre as fases gas e sOlido, a partir de um
particionamento dos processos de reacdo para cada fase. Como a mediacdo das
equacdes fluidodinamicas, necessaria para derivar as equagfes de conservacao, nao
possuem qualquer informacao a respeito da interface gas-soélido, este particionamento
acaba sendo arbitrario (SUN, 2007). Entretanto, SYAMLAL et al. (1993) observa que
este particionamento deve ser realizado com algum embasamento fisico. Dessa forma,
a energia gerada e consumida por todas as reagfes envolvendo as fases sélidas sao
contabilizadas nas equacdes de energia da fase soélida. Por outro lado, todas as reacdes
homogéneas sao contabilizadas na equacéao de energia da fase gas.

A geracao de energia na reacdo de conservacao de energia da fase gas e da

fase sélida sdo dadas, respectivamente, por:

m
AH, = Z(hrgifgiMWn) (4.443)

i=1

m
AH; = Z(hrsifsmiMWn) (4-44b)

i=1

sendo que fy; e 7y, Sa0, respectivamente, a taxa de decomposicédo dos reagentes da
reacdo homogénea e heterogénea i. Os termos h,,; € h,; S@o, respectivamente, a
energia liberada pela reagdo homogénea e heterogénea i. Ja o termo MWW, é a massa
molecular do componente n.

Para ilustrar o calculo da energia liberada pelas reacdes considere que estédo
ocorrendo n reacdes na fase k. Dessa forma, as taxas de decomposicdo das n reacdes
sdo dadas por 7, e a energia liberada por todas as reacGes é denotada por HOR. Além
disso, definindo o subscrito Pi como referente aos produtos da reag¢édo e subscrito Ri

como referente aos reagentes, é possivel escrever que:
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n
HOR = Z hy, (4.453)
=1

hyj = (npihpiMWp; — npihgi MWg)7; (4.45Db)

onde n,, MW, e h, sdo o coeficiente estequiométrico, a massa molecular e a entalpia
das espécies Pi e Ri. A entalpia h, € calculada considerando as entalpias de formacao
e atemperatura das espécies quimicas. A taxa de decomposicao da reacéao j € calculada

por:
i = k(D) [Xi]Y[Yi]Pi (4.46)

Os termos a; e f; da Eq. (4.46) equivalem a ordem de cada reacdo j, enquanto
gue o termo k(T) é a constante da reacdo. Considerando que a constante da reacdo

obedece a formula de Arrhenius, € possivel escrever:

E,;
k(T) = Ajexp <—ﬁ> (4.47)

em que A; é o fator pré-exponencial para a reagéo j, E"aj € a energia de ativacdo da
reacdo j, R é a constante universal dos gases e T; € a temperatura do meio em que a
reacdo ocorre. As constantes A; e E,; sdo obtidas empiricamente. Detalhes sobre a

utilizacdo dessas constantes para as reacfes consideradas neste trabalho sao

fornecidos no Cap. 5.

4.2.9 Taxadeformacéo e de consumo de espécies quimicas
A formacao e o consumo das espécies quimicas sédo considerados nas equacdes

de conservacdo de espécies através dos termos fontes Ry, € Ry, ESses termos sdo

calculados por:

M N
R, = MW, Z Z(nkiﬁj) (4.48)

ki=1j=1
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onde k corresponde a fase em que ocorre a reagao, n,;; € o coeficiente estequiometrico

do elemento kij na reagdo j e 7; € a taxa de consumo dos reagentes da reagao j.

4.2.10 Conservacao de energia granular

A equacédo de conservacdo de energia granular é derivada utilizando a teoria
cinética de escoamentos granulares, como pode ser visto em GIDASPOW (1994) e
JAKOBSEN (2008), e é escrita por SYAMLAL et al. (1993) como:

310 -
E [& (esmpsmgm) +V- (Esmpsmgmvsm)]

_ M (4.49)
= Ssm: VWem — V- Ej@m Yo, T ¢gm +z dim

Os termos do lado esquerdo da Eq. (4.49) representam, respectivamente, a taxa de

variacdo local e o fluxo liquido convectivo de energia granular. O termo §Sm:VI7;m
representa a geracao de energia granular devido aos efeitos do tensor de tensbes da
fase solida, V- g, € o fluxo de energia granular devido aos efeitos difusivos, y,, € a
dissipacdo de energia granular devido as colisGes inelasticas, ¢4, representa a
transferéncia de energia granular entre a fase gas e a fase sélida m e o ultimo termo do
lado direito da equacao representa a transferéncia de energia granular entre as fases
solidas do escoamentos.

Considerando que a energia granular é dissipada localmente, as contribuicdes
convectivas e difusivas podem ser desprezadas e apenas os termos de geracao e
dissipacgéo séo significativos. SYAMLAL (1987) obteve uma expresséao algébrica para a

equacao de energia granular, dada por:

O, =
2
Klm“:smtr([_)sm)"'\/Klzmtr2 ([_)sm)ggm""l' K4m£sm[K2mtr2([_)sm)+2 K3mtr([_)szm)] (450)

2esmKam

onde os coeficientes K, Kom, Kzm € K4y, S840 dados por:

Kim = 2(1 + emm)pggmnm (4-513-)
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dpmpm(l + emm)SmQOmm 2

d Vr
Ksm = prgpm {3(3 . ) [0,5(3€mm + 1) + 014(1 + emm)(3emm - 1)5m90mm]
mm
(4.51c)
+ 85m90mm(1 + emm)}
5vr
12(1 - erznm)meOmm
Kym = 4.51d

onde e, € 0 coeficiente de restituicdo devido as colisdes entre as particulas € gomm €
a funcao de distribuicdo radial das particulas. Valores de e,,,, entre 0,9 e 0,95 sao
normalmente utilizados (PINHO, 2012).

4.3 Condicdes Iniciais e de Contorno

Para se obter uma solu¢éo Unica de qualquer equacao diferencial parcial (EDP),
€ necessario um conjunto de condicbes suplementares para determinar a funcéo
arbitraria resultante da integracao da EDP (HOFFMAN, 2000). O conjunto de equacdes
de conservacédo apresentado na Sec. 4.1 ndo possui solugcdo analitica, de maneira que
sua solucdo deve ser feita numericamente. Independente da metodologia numérica
adotada para resolver estas equacdes, é necessario especificar condi¢des iniciais e de
contorno fisicamente consistentes e compreender o papel de cada uma delas no
algoritmo numérico (VERSTEEG e MALALASEKERA, 2007).

4.3.1 Condicdes iniciais

A condicao inicial representa o valor de uma determinada grandeza no instante
t =0 s, ou simplesmente o passo inicial de um método iterativo. Em determinadas
situacdes o escoamento durante o regime transiente € de interesse da simulagéo. Para
estas situagfes € fundamental uma condic¢éo inicial fisicamente fiel a realidade. Por
outro lado, nas situacdes em que apenas o resultado final € desejado, a condicao inicial

ndo necessita ser baseada em condi¢fes reais, pois quanto mais préxima da solugéo
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final do problema estiver a condigao inicial, mais rapido sera obtida o resultado desejado
(BLAZEK, 2001).

Nos casos de escoamentos multifasicos o problema jamais ira atingir o regime
permanente, apresentando oscilagdes com o tempo em torno de um valor médio de uma
determinada grandeza. Este regime é algumas vezes chamado de regime pseudo-
permanente, ou estacionario. E interessante notar que uma grandeza pode atingir este

estado estacionario, enquanto outras grandezas ainda estdo em regime transiente.

4.3.2 Condicdes de contorno

Na modelagem de reatores quimicos é importante delimitar o dominio fisico
apropriado para isolar o sistema desejado das vizinhancas (RANADE, 2002). De
maneira que é necessario conhecer ou estimar, com base no comportamento fisico do
escoamento, o comportamento das grandezas fisicas nas fronteiras da regido
delimitada para se obter a solucéo do problema. HOFFMAN (2000) define quatro tipos
de condic¢des de contorno, para equacdes diferenciais parciais, de uma maneira geral
como:

0] Condicdo de contorno de Dirichlet: quando o valor da grandeza é

prescrito ao longo do contorno,
¢w = ¢o,  naparede (4.52)

onde ¢ é uma grandeza qualquer.
(i) Condicéo de contorno de Neumann: quando o gradiente normal de uma

variavel é especificado ao longo do contorno,

<6¢>) = d 4.53
(37 W—q¢w, na parede (4.53)

onde ¢ é uma constante, 71 € o vetor normal a condicédo de contorno e
¢, € 0 fluxo de ¢ através do contorno.
(iii) Condicao de contorno de Robin: quando a condicdo imposta no contorno

for uma combinacéo linear das condigdes de Dirichlet e de Neumann,

9]
c1 (a—i}) + ¢y = C3¢y, na parede (4.54)
n/w
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onde ¢4, ¢, € c; Sd0 constantes.
(iv) Condicdao de contorno mista: quando algumas partes do contorno
possuem diferentes condigdes de contorno, por exemplo:

on

€1 (%)W + 2w = ¢3¢0, naregido 1 da parede.
" (4.55)
¢ (—)W =g, na regido 2 da parede.

on

Em problemas de mecénica dos fluidos computacional normalmente é utilizada

uma nomenclatura diferente para designar as condi¢des de contorno.

4.3.2.1 Condicao de entrada

E a condicdo de contorno através da qual a vizinhanca se comunica com o
dominio da solugdo (RANADE, 2002). Normalmente, as condi¢cBes de entrada s&o
conhecidas, de maneira que é possivel afirmar que a condi¢édo de Dirichlet é utilizada

na entrada para todas as variaveis.

4.3.2.2 Condicédo de saida

FAN e ZHU (1998) relatam a existéncia de trés tipos de condicdes de saida:
escoamento completamente desenvolvido na saida, escoamento com elevado nimero
de Peclet proximo a saida e saida com corrente livre. A condicdo de escoamento
completamente desenvolvido na saida é a mais comumente encontrada na literatura e

corresponde a utilizar uma condicdo de Neumann com fluxo de ¢ igual a zero.

4.3.2.3 Condicéao de parede

Em um escoamento multifasico existem trés possibilidades de condigbes de
contorno para a equacdo de conservagdo de quantidade de movimento, que estdo
listadas a seguir:

0] Condicdo de ndo-escorregamento: a componente tangencial da
velocidade na parede é zero. E comumente empregada para a fase fluida
em paredes consideradas rigidas.

v=0 (4.56)
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onde v é a componente tangencial da velocidade na parede.

(i) Condicao de livre-escorregamento: a componente normal da velocidade
na parede e o gradiente de velocidade normal a parede sao iguais a zero.
E normalmente empregada em escoamentos monofasicos quando a

delimitacdo do contorno ndo € uma parede solida:

u=0 (4.57a)

=0 (4.57b)

onde u é a componente normal a parede e U é o vetor velocidade na
parede.

(iii) Condicao de escorregamento parcial: foi desenvolvida por JOHNSON e
JACKSON (1987) (apud SYAMLAL et al., 1993) para contabilizar os
efeitos de friccdo e de colisdo entre as particulas e a parede sélida do
dominio considerado. Quando esta condicdo € utilizada, a equacgéo de

conservacéao de energia granular deve ser resolvida.

Para a fase gas a condicdo de ndo-escorregamento é normalmente empregada.
J& para a fase sélida ndo existe uma condicdo de contorno universal, de maneira que
sdo encontrados na literatura trabalhos utilizando cada uma das trés condicfes citadas
acima.

Para a equacdo de temperatura sdo utilizadas as condi¢cdes de Dirichlet, de
Neuman e Robin, dependendo da situacdo. Para as equacfes de espécies a condicdo

de Neuman é empregada em situagdes onde a parede é rigida, com fluxo igual a zero.

4.3.2.4 CondicOes de simetria e periddicas

Em situagBes em que ocorre uma simetria do escoamento ou exista um processo
repetitivo provocado pela natureza de um equipamento, é possivel reduzir o tamanho
do dominio computacional através de condicbes de contorno especiais
(RANADE, 2002). Estas condi¢Bes de contorno ficticias ajudam a simplificar situacées
especificas. No caso de uma simetria do escoamento, a condi¢édo de simetria pode ser
imposta. Esta condicdo impde que a componente normal da velocidade e os gradientes

normais a superficie imaginaria sdo iguais a zero.
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Quando a geometria fisica do problema considerado ou o padrdo do escoamento
esperado possui uma natureza repetitiva, uma condicdo de contorno ciclica, ou
periddica, pode ser utilizada para reduzir o dominio computacional (RANADE, 2002). A
aplicacdo de uma condi¢do ciclica impde que o valor de todas as variaveis em uma

superficie 1 é igual ao das variaveis na superficie 2, ou seja:

bs1 = ds2 (4.58)

onde ¢g; € ¢s, correspodem, respectivamente, as variaveis na superficie 1 e 2.
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5 MODELAGEM MATEMATICA DAS

REACOES QUIMICAS

Os termos fontes das equacdes de conservacdo de massa, de espécies
guimicas e de temperatura, descritas no capitulo anterior, dependem da modelagem
cinética das reacdes do processo. Normalmente, esta modelagem consiste na escolha
correta dos parametros da equacéo de Arrhenius, Eq. (4.47), e da ordem da reacao para
o célculo da taxa da reacao, Eq. (4.46). Cada etapa do processo de gaseificacdo é

comentada separadamente ao longo deste capitulo.
5.1 Secagem

Sob condicbes atmosféricas de pressao, a temperatura de ebulicdo da agua é
de 100 °C. Esta temperatura € muito menor do que a faixa de temperaturas tipicas
utilizadas no processo de gaseificacdo em leito fluidizado, tipicamente entre 700 e
900 °C (PINHO, 2012). Como as taxas de transferéncia de energia nesses reatores €
muito elevada e as particulas sdo, normalmente, muito pequenas (i.e., <0,5 mm), as
particulas de biomassa injetadas no gaseificador atingem rapidamente temperaturas
bem acima dos 100 °C.

MEHRABIAN et al. (2012) lista trés formas de se modelar o processo de
secagem rapida, os modelos térmicos, de equilibrio e de cinética quimica. Os modelos
de cinética quimica consiste na utilizacdo da equacéo de Arrhenius, Eq. (4.47), para
calcular a taxa da reacéo de secagem. Os modelos de equilibrio se baseiam na hipétese
de que a agua sob forma de vapor e de liquido na fase gas estdo em equilibrio
termodinamico. Por fim, os modelos térmicos consideram uma temperatura fixa para a
ocorréncia da evaporagdo. Os modelos de cinética quimica sdo considerados os mais
estaveis. Entretanto, eles sédo extremamente sensiveis as condi¢des utilizadas para se
obter os parametros do modelo, o que acaba limitando sua utilizag&o. Por outro lado, os
modelos de equilibrio precisam ser ajustados com dados experimentais, o que também
limita sua utilizacdo. Dessa forma, os autores sugerem a utilizagdo de modelos térmicos
para modelar a secagem.

Devido ao rapido aumento da temperatura da particula depois que ela entra no

reator, a hipotese de que a evaporacdo da agua das particulas de biomassa ocorre
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instantaneamente apos a entrada desta no reator parece ser uma boa aproximacao.
Esta hipétese foi utilizada em todos os trabalhos pesquisados que utilizaram simulacdes
termofluidodinAmicas para analisar o processo de gaseificacdo, tanto de biomassa
guanto de carvao, em reatores de leito fluidizado.

Contudo, € preciso observar que quando a hipotese de secagem instantanea é
considerada a simulagéo deixa de computar a energia necessaria para a ocorréncia do
processo de secagem. Logo, € esperado que as temperaturas obtidas modelando a
secagem como um processo instantdneo sejam maiores do que na situacdo real.
Quanto maior o teor de umidade da particula maior deve ser a diferenca entre a
simulacéo e a situacao real.

Neste trabalho, considera-se que a biomassa sofre um pré-tratamento, tal que a
umidade do combustivel é pequena, logo a hipétese de secagem instantanea pode ser
utilizada. Esta hipétese é implementada no codigo através da injecdo de uma corrente

de vapor junto com a corrente de bagaco de cana, a uma temperatura de 100 °C.

5.2 Pirdlise

O fato da pirdlise ser um processo complexo, envolvendo varios fenbmenos
fisicos e quimicos (STRINGEL, 2011), torna a modelagem desta etapa a mais
complicada dentre todas as etapas do processo de gaseificacdo. Existem diversos
estudos sobre a modelagem tanto da pirélise lenta quanto da pirélise rapida, porém nao
existe na literatura nenhum modelo universalmente aceito e capaz de prever com
precisdo aceitavel a pirélise de todos os tipos de biomassa normalmente utilizadas.
Devido as elevadas taxas de transferéncia de energia e de massa nos reatores de leito
fluidizado, o processo de pirélise nestes reatores pode ser considerado um processo de
pirdlise rapida (VENDERBOSCH e PRINS, 2011).

Na literatura sdo encontrados trés tipos de modelos de pirélise, os modelos
cinéticos, de energia de ativacao distribuida e estruturais (SOUZA-SANTOS, 2004). Os
modelos cinéticos podem ser subdivididos em trés grupos: modelos de reacéo global de
passo unico, modelos de reagfes paralelas e modelos de reagbes competitivas, 0s quais
sao representados na Fig. 5.1.

Os modelos de reacédo global de passo Unico consideram uma taxa de reacao
Unica para o processo de pirélise. Embora este método possa ser implementado
facilmente ele possui uma série de desvantagens. Dentre as quais esta o fato do modelo
ndo fazer distincdo entre volateis e gases, assim como da composicdo destes
componentes (MORF, 2001; SOUZA-SANTOS, 2004). Além disso, este tipo de modelo

ndo considera a variagdo das quantidades de volateis e de char formados com o
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aumento da temperatura, uma vez que a quantidade dos produtos é fixada para todas
as temperaturas (DI BLASI, 2008; STRINGEL, 2011).

Reacéo global Reacdes paralelas Reacbes competitivas
de passo unico K
Celulose ——w Char + Volateis ki Alcatrao
- |'(';- . ,.r'{fk,.,
Combustivel . Char + Voléteis | Hemicelulose —» Char + Volateis | COmbustivel —— 22 Gages
Sdolido Solido ~_ ks
o k e
Lignina —— Char + Volateis & Char
Modelo de Broido-Shafizadeh Modelo de Di Blasi e Russo
ky o Alcatrio ky ¥ Gases ky 7 Gases
ky Celulose - Combustivel ,»-”7;(/1 . .
—_— - - — - -
Celulose Ativada "(H_M_; Salido K3 Alcatréo T ks
Xy Char+ ™ Char A Char

(1-p) Gases

Figura 5.1 - Modelos cinéticos do processo de pirdlise (adaptado de MORF, 2001).

Os modelos de reacbes competitivas utilizam um coeficiente de reacdo para a
producao de cada um dos produtos, o que possibilita contabilizar o efeito da temperatura
sobre a quantidade de alcatrdo, gases e char formados. No entanto, estes modelos ndo
possuem informacdes sobre a composicdo do alcatrdo e dos gases formados. E
necessario observar ainda que esta abordagem permite que, sob determinadas
condicbes, ocorra a conversao total da biomassa em apenas um dos produtos, em
detrimento dos demais (MORF, 2001), o que néo é verificado na realidade. Deve-se
notar que o modelo de Di Blasi e Russo, representado na Fig. 5.1, é considerado um
modelo de reacdes competitivas que inclui o processo de cragueamento do alcatréo,
através da utilizacdo de duas reacdes de passo unico para contabilizar a geracao de
char e de gases.

O modelo com reacgdes paralelas, também chamado de modelo de
superimposi¢do, considera as reacdes de decomposicdo para 0s trés principais
constituintes da biomassa, celulose, hemicelulose e lignina. Estes componentes, por
possuirem estruturas moleculares diferentes entre si, possuem uma cinética de pirélise
bastante diferente, assim como a temperatura na qual se inicia o processo de pirélise.
A celulose se decompde em uma faixa de temperatura entre 240 e 350 °C, a
hemicelulose entre 200 e 260 °C e a lignina entre 280 e 500 °C (PARK et al., 2010).
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Dessa forma, este mecanismo € capaz de capturar a influéncia da temperatura sobre
cada um dos trés principais constituintes da biomassa.

A principal vantagem apontada do modelo de superimposi¢do € que ele nédo
dependeria da biomassa utilizada para se calcular os coeficientes cinéticos, ou seja, ele
poderia ser utilizado para qualquer biomassa, desde que se conhecesse a quantidade
de cada um dos seus trés constituintes. No entanto, esta suposta universalidade do
modelo é constantemente questionada, pois ele ndo leva em conta a interacdo entre
esses constituintes, embora alguns trabalhos tenham obtido resultados aceitaveis com
tais modelos (STRINGEL, 2011). Além disso, KEOWN et al. (2008) identificaram que o
processo de pirdlise € influenciado pela presenca de metais alcalinos e de alcalinos
terrosos. Esta influéncia ndo foi considerada em nenhum dos modelos de pirdlise
encontrados na literatura.

Na literatura foram encontrados modelos cinéticos de reacdes competitivas
capazes de descrever 0 processo de pirélise da madeira. Todavia, nenhum modelo
cinético para a pirélise de bagaco de cana-de-acucar foi encontrado. Logo, foi
necessario buscar na literatura uma alternativa para representar o processo de pirélise
do bagaco de cana-de-acucar. Uma breve revisdo de literatura, com alguns dos
trabalhos consultados mais relevantes, € apresentada a seguir. Para mais informacoes
sobre o processo de pirdlise de biomassa é sugerido o trabalho de DI BLASI (2008), que
consiste em uma revisdo ampla da modelagem deste processo.

BRADBURY et al. (1979) estudaram o processo de decomposicdo térmica da
celulose. Os autores avaliaram que, em temperaturas baixas, esse processo possui uma
fase de iniciacdo, que € chamada de ativacdo da celulose. O modelo de Broido-
Shafizadeh, mostrado na Fig. 5.1, consiste na utilizacdo deste passo de ativacdo da
celulose antes de sua decomposicao térmica.

Em RODRIGUEZ et al. (1987) foi realizado um estudo experimental da pirélise
de bagaco de cana em um reator de leito fluidizado borbulhante, com o objetivo de se
determinar a possibilidade de se utilizar o bagacgo para obteng&do de um gas com poder
calorifico relevante em aplicagfes industriais. Os autores analisaram os efeitos do
tamanho de particula, do teor de umidade e da temperatura do leito sobre os produtos
da pirélise e sobre a composic¢do dos gases produzidos.

Os resultados obtidos em RODRIGUEZ et al. (1987) mostram uma influéncia
pequena do tamanho de particula sobre a composicdo dos gases. Por outro lado, a
temperatura apresenta uma forte influéncia sobre a formacgéo de gases, alcatréo e char,
e sobre a composicdo dos gases. Temperaturas maiores aumentam a quantidade de
gases produzidos e reduzem as quantidades de alcatrdo e de char formados. Por fim, €

relatado que o teor de umidade do bagaco possui uma forte influéncia sobre a
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guantidade de H, e de CO presentes no gas produzido. Os autores sugerem que este
impacto pode ser justificado pela intensificacdo da reacdo de deslocamento de 4gua
(R.8), com a formagéo de Hz e de CO. e consumo de CO e H:0.

STUBINGTON e AIMAN (1994) realizaram um estudo da pirélise do bagaco de
cana sob elevadas taxas de aquecimento e obtiveram um conjunto de dados para ser
utilizado em modelos de dindmica dos fluidos computacional. Os autores investigaram
o efeito de diferentes tamanhos de particulas, taxas de aquecimento, tempo de
residéncia e umidade do meio e do bagaco sobre a pir6lise primaria e secundaria.

MILLER e BELLAN (1997) abordaram a pirélise a partir do modelo de
superimposicao dos principais constituintes da biomassa, e estenderam o modelo de
Broido-Shafizadeh para a hemicelulose e a lignina. Um modelo para o cragueamento do
alcatrao formado na pirélise primaria também é apresentado. Os autores dividiram as
particulas em dois grupos, as microparticulas, com diametro menor do que 1 mm, e as
macro particulas, com diametros maiores do que 1 mm. Eles afirmam que a pirélise das
microparticulas pode ser descrita apenas por modelos cinéticos, enquanto que para as
macroparticulas é necessario incluir os efeitos difusivos na modelagem.

No mesmo ano, VARHEGY!I et al. (1997) realizaram um estudo da pirélise da
celulose, hemicelulose e da lignina do bagaco de cana. Os autores utilizaram dados
experimentais para obter coeficientes cinéticos para a decomposicdo dos principais
componentes da biomassa utilizando modelos de passo Unico, reacdes sucessivas,
paralelas e concorrentes, utilizando taxas de aquecimento reduzidas (2 °C min?) e
elevadas (50-80 °C min?), com temperaturas baixas (menores que 350 °C). Os
parametros obtidos estdo bastante proximos dos obtidos por outros autores que
utilizaram outras biomassas para estudar a decomposicdo térmica da lignina, da
celulose e da hemicelulose. Além disso, ao contrario do trabalho de MILLER e BELLAN
(1997), os autores sugerem gue o passo de ativagdo do modelo de Broido Shafizadeh
deve ser suprimido da modelagem da devolatilizag&o dos trés principais constituintes da
biomassa com 0 aumento da temperatura final do processo.

CHEN et al. (1998) também apresentaram um modelo para a pirélise de
biomassa de maneira geral. Entretanto, ao invés de utilizarem o modelo de
superimposicéo, foi realizada uma adaptacdo no modelo FG-DVC, utilizado para a
pirdlise do carvdo, com o intuito de usa-lo com biomassa. Os autores relatam a
necessidade de se realizar algumas corre¢des adicionais, além da valida¢cdo do modelo
em situagdes com elevadas taxas de aquecimento. Essas corre¢cdes sdo necessarias
devido as diferengas entre os processos de pirélise do carvdo e da biomassa, como
destacado por LI (2013).
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Em 1999, ORFAO e colaboradores apresentaram um modelo de pirdlise de
biomassa usando o esquema de reacdes paralelas, ilustrado na Fig. 5.1. O modelo
segue a recomendacio de VARHEGY!I et al. (1997), ou seja, as reacbes de ativacio
dos constituintes da biomassa n&o sdo consideradas. ORFAO et al. (1999) também
apresentam uma comparagao entre a pirolise em meio inerte (N.) e na presenca de um
meio oxidante (ar). Em uma atmosfera oxidante a decomposic¢édo térmica da celulose,
da hemicelulose e da lignina sofrem algumas alteracdes. Uma delas € a antecipacdo da
temperatura na qual a pirélise dos dois primeiros constituintes comeca. Outro efeito € a
diminuicao da faixa de temperatura na qual pirélise da lignina ocorre.

ZANZI et al. (2001) estudaram a influéncia da quantidade de vapor presente no
processo de pirdlise de biomassa. Os testes foram realizados em um reator de leito fixo
com diferentes biomassas, incluindo o bagaco de cana. Foram utilizadas taxas de
aquecimento lentas com temperaturas finais elevadas. Os resultados mostraram um
aumento da producdo de volateis e de gases a medida que a quantidade de vapor
inserida no reator aumentava.

CAMARGO (2006) estudou a pirélise de cana de agucar em um reator de leito
fluidizado. O autor analisou a importancia da temperatura do reator, da altura do leito,
da presenca de catalisador e da presenca de vapor, ndo apenas sobre a quantidade de
alcatrdo e gases formados, mas também sobre a composicdo destes componentes.
Assim como ZANZI et al. (2001), ele também relata um aumento da quantidade de gases
produzidos com a elevacao do teor de vapor no interior do reator. No entanto, o autor
observou uma reducéo da producdo de volateis com a elevacéo do teor de vapor no
interior do gaseificador. Outros efeitos reportados do teor de vapor sobre a pirélise do
bagaco foram o aumento da quantidade de H- produzida, reducéo da fracao sélida dos
produtos da pirdlise, do CH, e do CO», além do aumento de compostos poliaromaticos
no alcatréo.

No ano seguinte, HOSOYA et al. (2007) apresentaram um estudo analisando os
efeitos da interacdo entre celulose e hemicelulose e celulose e lignina durante o
processo de pirdlise da madeira. Os autores observaram uma forte interacdo entre a
celulose e alignina, podendo causar altera¢cdes na composi¢ao dos produtos da pirélise.
A interacdo entre celulose e hemicelulose foi significativamente menor, podendo até
mesmo ser desprezada. A interagdo entre os constituintes da biomassa durante a
pirélise € uma das criticas feitas aos modelos de superimposi¢éo, que desprezam estas
interacdes (STRINGEL, 2011).

Em PUTUN et al. (2008) foi estudado o processo de pirdlise de biomassa em um
reator de leito fixo sob a influéncia de catalisadores e de vapor de 4gua. Os autores

observaram um aumento da quantidade de gases e de alcatrdo produzidos com a
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inclusdo de vapor no reator, da mesma forma que em ZANZI et al. (2001) e em
CAMARGO (2006). Os resultados ainda mostram uma maior concentragdo de
compostos oxigenados no alcatrdo formado na pirélise com presenca de agua. Outra
observacao relevante é o fato dos catalisadores possuirem uma importancia maior com
a inclusdo do vapor no meio.

O trabalho de MANYA e ARAUZO (2008) apresenta um novo modelo cinético,
baseado na superimposi¢ao dos principais constituintes da biomassa, para a pirdlise de
microparticulas de bagaco de cana, para condi¢des isotérmicas. As reacfes de
decomposicéo térmica de cada componente sdo modeladas como paralelas de passo
Unico. Assim como os demais modelos deste tipo, os produtos da pirélise séo
caracterizados como alcatrdo, gases e char. PINHO (2012) avalia que este modelo nao
€ adequado para o processo de pirélise em gaseificadores, uma vez que as condi¢cdes
de pirélise ndo podem ser consideradas isotérmicas.

RANZI et al. (2008) analisaram o processo de pirélise primaria e secundaria, e
desenvolveram um novo modelo de decomposicéo térmica de biomassa baseado no
principio da superimposicdo. Ao contrario dos demais modelos comentados
anteriormente, os autores utilizaram um modelo cinético bastante elaborado com a
decomposicdo de cada componente dependendo de um passo inicial de ativacéo, e
reacdes de multiplos passos sucessivas e paralelas. A grande contribuicdo deste
trabalho é que o modelo utilizado prevé a composi¢cdo tanto dos gases quanto do
alcatrdao formado durante a pirdlise. No entanto, a utilizacdo deste modelo em
simulagcdes de CFD parece ndo ser praticavel, devido ao elevado numero de

componentes quimicos utilizados pelo modelo.

gases

|{.'! T'{L‘p_’
madeira — alcatrdo __ K2

‘\‘

ks solido char
intermediario i
[

Figura 5.2 - Esquema do modelo de pirélise proposto por PARK et al. (2010).

PARK et al. (2010) desenvolveram um novo modelo para descrever o processo
de pirdlise da madeira, baseado no modelo de Kilzer-Broido. O modelo utiliza trés
reagOes endotérmicas paralelas produzindo alcatrdo, gases e um composto solido
intermediario, como representado na Fig. 5.2. A contribuigcdo deste trabalho reside na

consideracgdo das entalpias de reac¢éo do processo de pirélise, levando em conta ainda
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a diferenca entre as reag¢bes de formacdo de volateis e as de formagédo de char,
identificadas na literatura (e.g. MOK e ANTAL, 1983; HASELI et al., 2011),
respectivamente, como endotérmicas e exotérmicas.

No ano seguinte, HASELI et al. (2011) propuseram um modelo de reacles
competitivas, levando em conta a variacdo da entalpia de reacdo da pir6lise com a
temperatura. Um valor médio da entalpia da decomposi¢cdo primaria da madeira,
incluindo a formacéo de volateis e de char, foi obtida como sendo igual a 25 kJ/kg.
Embora os resultados tenham sido satisfatérios os autores recomendam que a entalpia
de reacdo de cada uma das trés reacbes competitivas seja contabilizada
separadamente. Os autores ainda afirmam que a modelagem do processo de
craqueamento de alcatrdo ndo é fundamental para melhorar a capacidade de predi¢éo
do modelo, ao contrario do que é defendido por alguns autores (e.g. MILLER e BELLAN,
1997; PARK et al., 2010).

Em MALIGER et al. (2011) foi apresentado um estudo sobre os efeitos de
diferentes composicdes de bagaco de cana sobre a pirdlise. Os autores utilizam
amostras de bagaco cultivados em diferentes tipos de solo. Uma analise destas
amostras revela que a composi¢cao do bagaco depende do tipo de solo e das condicbes
nas quais a cana € cultivada. No entanto, o perfil de decomposi¢éo térmica de todas as
amostras foi semelhante. Além disso, os autores afirmam que, devido as interacfes
entre os principais constituintes da biomassa, a melhor maneira de se modelar a pirélise
seria através de uma reacao global.

PINHO (2012) prop6s dois modelos para descrever o processo de decomposi¢ao
térmica do bagaco de cana-de-agucar. Ambos os modelos consideram que a pirolise
pode ser modelada como um processo instantaneo. Para o primeiro modelo, chamado
de modelo RODRIGUEZ-MILLER, o autor utilizou o trabalho de RODRIGUEZ et al.
(1987) para obter a composi¢édo dos gases na pirélise primaria. Além disso, foi utilizado
0 modelo cinético proposto por MILLER e BELLAN (1997) para contabilizar os efeitos
da pirdlise secundaria. O segundo modelo, chamado de modelo PETERSEN-
RODRIGUEZ, ¢ um modelo estequiométrico baseado na equacdo da pirélise de
residuos sanitarios, desenvolvida em PETERSEN e WERTHER (2005). PINHO (2012)
sugere a utilizacdo do modelo PETERSEN-RODRIGUEZ por considerar a variagdo da
composicao elementar do bagaco de cana, enquanto que o modelo de RODRIGUEZ-
MILLER considera uma composi¢éo geral para a biomassa.

Devido & auséncia de um modelo cinético especifico para o bagago de cana,
optou-se por utilizar o modelo sugerido por PINHO (2012). A simplicidade e a
capacidade de contabilizar a diferenga na composi¢cdo elementar do bagaco de cana

utilizado foram levados em conta nessa escolha. Como comentado anteriormente, o
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modelo PETERSEN-RODRIGUEZ utiliza a equacgéo estequiométrica desenvolvida por
PETERSEN e WERTHER (2005), dada por:

(CBCHBh OBONBnSBs)Biomassa - VcharC + Vvol(CVcHVh OVONVnSVs)Voléteis (R-15)

onde o termo (Cg.HpnO0poNgnSes)piomassa TEPresenta a molécula equivalente de
biomassa e o termo (Cy.Hy,OyoNynSvs)voiateis @ Molécula equivalente de volateis
formados durante a pirélise.

O modelo de PETERSEN-RODRIGUEZ considera ainda que os volateis sédo

decompostos segundo a seguinte reacao estequiométrica:
(CVCHVhOVONVnSVs)Voléteis
1 1
-V *HZS+EVn * Ny + $colp * CO +§fcozvo *CO,
1
+ [Vc(l = $tar) — (fco + Efeoz) Vo] * CHy (R.16)

(V= 20— Vo1~ )~ (8o + 5 802 ) Vo] ~ Ear e} + Ho

sendo que para obter os coeficientes &.p, écoz € &rar, € NECESSArio a utilizacdo de dados
experimentais do processo de pirdlise. Na auséncia destes dados experimentais,
PINHO (2012) utilizou os dados do trabalho de RODRIGUEZ et al. (1987), para uma
temperatura de pirélise de 650 °C para obtencdo destes parametros. Em seguida,
considerou que estes parametros seriam validos também para o bagaco considerado
em seu trabalho.

Neste trabalho, o modelo PETERSEN-RODRIGUEZ é adotado com uma
pequena diferenca de implementagdo em relacdo a PINHO (2012). No trabalho de
RODRIGUEZ et al. (1987) fica claro que o aumento da temperatura do leito influencia a
composicdo dos gases formados durante o processo de pirdlise. Ou seja, se a
temperatura do leito for muito maior do que a temperatura utilizada para calcular os
coeficientes do modelo, os resultados da simulagdo podem deixar de ser
representativos. Deve-se observar ainda que esta diferenca deve residir no fato das
taxas de aquecimento da particula serem maiores quando a temperatura do leito é
maior. Como 0s casos simulados apresentam uma grande diferenga na temperatura de

parede, optou-se por calcular a composicdo dos gases de pirdlise para duas
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temperaturas, 700 °C e 850 °C, ao invés de considerar apenas uma temperatura, como
feito por PINHO (2012).

A composicdo do bagaco utilizado é a mesma utilizada por PINHO (2012). A
andlise elementar e imediata referente ao bagaco sao apresentadas, respectivamente,
nas Tabs. 5.1 e 5.2.

Tabela 5.1 — Analise elementar do bagaco utilizado em fracdo massica (livre de agua e

cinzas).
C (%) 51,22
H (%) 6,63
O (%) 41,36
N (%) 0,45
S (%) 0,34

Tabela 5.2 — Analise imediata do bagaco utilizado em fracdo massica.

Umidade (%) 4,26
Volateis (%) 77,99
Carbono fixo (%) 11,03
Cinzas (%) 6,72

Utilizando a andlise elementar apresentada na Tab. 5.1, & possivel obter a
molécula de biomassa equivalente do bagaco de cana normalizada em relacdo ao
carbono, CH; 5526300,60559N0,0075250,00247- Considerando que o char pode ser
representado por carbono puro, utilizando a andlise elementar do bagaco livre de cinzas
e umidade, e obtendo a massa molecular da molécula de biomassa equivalente, é
possivel obter os coeficientes v . = 0,24189 e v,,; = 0,75811 presentes na reagao
(R.15). Conhecendo estes coeficientes e utilizando o principio de conservagédo de

s

massa, € possivel obter a molécula equivalente dos volateis, dada por
CO,75811H1,5526300,60559N0,0075250,0024-7-

Para obtencdo dos coeficientes de divisdo, ¢co, écoz € &tar, da reagédo de
decomposigéo dos volateis (R.16), foram utilizados os dados experimentais do processo
de pirdlise do bagaco de cana para as temperaturas do leito de 700 °C e de 850 °C,
mostrados nas Tabs. 5.3 e 5.4. Para reduzir o nimero de espécies monitoradas,
PINHO (2012) sugere que as fragdes massicas de C,Hs, CoHa e C2Hs sejam adicionadas
a fracdo méssica de CHa4. Adicionalmente, para contabilizar a agua retida nas ligacdes

guimicas, a agua pode ser considerada como um dos componentes do gas da pirdlise
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primaria, cuja composi¢cdo para as duas temperaturas consideradas é mostrada na

Tab. 5.5.

Tabela 5.3 - Produtos da pirélise priméaria do bagaco de cana-de-agucar (RODRIGUEZ

et al., 1987).
Yi [%] para Tieito de 700 °C | Y [%] para Tieito de 850 °C
Char 10,6 7,1
Gas 46,2 61,6
Alcatréo 15,7 57
Umidade 27,4 25,6

Tabela 5.4 - Composicao do gas produzido na pirélise priméaria do bagaco de cana-de-

acucar de RODRIGUEZ et al. (1987).

Xi [%] para Tieito de 700 °C | X [%] para Tieito de 850 °C

H> 19,3 22,6

CO 43,6 43,1

CH4 16,5 16,9
CO: 15,2 12,1
C2oHe 1,7 1.3
CaoH4 3,3 3,7
CzH: 0,4 0,3

Para contabilizar os efeitos do craqueamento de alcatrdo, PINHO (2012) seguiu
a sugestdao de BOROSON et al. (1989) para o processo de pirdlise de madeira. Esta
sugestdo consiste na presenca de 22% em fracdo massica de alcatrdo nos produtos do
cragueamento do alcatrdo. Desta forma, o procedimento adotado foi utilizar a
composicdo da Tab. 5.5, excluindo a agua e incluindo 22% de alcatrdo, representado
neste trabalho como CesHs. Todavia deve ser observado que o alcatrdo € formado por
inUmeras substancias, cujas taxas de formacdo dependem de pardmetros como
temperatura do leito e quantidade de vapor no reator, como mostrado por
CAMARGO (2006). A composi¢éo dos gases produzidos no cragueamento do alcatrao,

em base molar, pode ser vista na Tab. 5.6.
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Tabela 5.5 - Composicao do gas produzido na pir6lise priméaria do bagaco utilizada no

modelo de pirdlise.

Xi [%] para Tieito de 700 °C Xi [%] para Tieito de 850 °C
H> 10,6 14,6
CO 24,0 27,8
CHa 14,4 17,0
CO2 8,4 7,8
H.O 42,6 32,8

Tabela 5.6 - Composicao do gas produzido no craqueamento do alcatrao.

Xi [%] para Tieio de 700 °C | X; [%] para Tiero de 850 °C
Ha 17,1 20,2

CO 38,6 38,4

CHs 23,2 235

CO; 13,5 10,8

CoHe 7,5 71

Utilizando a composicéo dos gases produzidos na pirélise primaria (Tab. 5.5) e
no craqueamento de alcatrdo (Tab. 5.6), em conjunto com a decomposicao primaria dos
produtos (Tab. 5.3), é obtida a composicao dos volateis do bagaco de cana utilizado no
trabalho de RODRIGUEZ et al. (1987), mostrado na Tab. 5.7. As moléculas equivalentes
dos volateis da Tab. 5.7 s80 Cy 90205H1,4527300,69776, Para a temperatura do leito de
700 °C, e Cyg0973H1,4700000 64275 Para a temperatura do leito de 850 °C. Dessa forma,
substituindo as moléculas equivalentes em (R.16), e utilizando a composi¢éo dos gases
da Tab. 5.7, s@o obtidos os coeficientes de divisdo para as duas temperaturas do leito,
como mostrado na Tab. 5.8.

Tabela 5.7 - Composicao dos volateis utilizada para determinar os coeficientes da

reacdo estequiométrica de pirolise.

Xi [%] para Tieito de 700 °C | Xi [%] para Tiito de 850 °C
H> 18,2 21,6
(6{0) 41,1 41,2
CHa 24,7 25,2
CO; 14,4 11,6
CsHs 1,7 0,5
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Tabela 5.8 - Coeficientes de divisao.

Tieito de 700 °C | Tieito de 850 °C
$co 0,58871 0,64025
&coz 0,41129 0,35975
$tar 0,11165 0,03781

Substituindo os coeficientes da Tab. 5.8, e utilizando a molécula equivalente de
volateis para o bagaco de cana utilizado neste trabalho em (R.16), é calculada a
composicao dos volateis produzidos pela pirélise da biomassa em questdo, como pode
ser visto na Tab. 5.9.

Tabela 5.9 - Composicao dos volateis calculada.

Xi [%] para Tieito de 700 °C | X [%] para Tieito de 850 °C
N> 0,4 0,4
H. 33,3 28,4
CO 34,3 37,5
CH4 18,5 22,5
CO: 12,0 10,5
CsHs 1,4 0,5
H.S 0,2 0,2

5.3 Gaseificacéo

As reacles de gaseificacdo consideradas neste trabalho sdo mostradas na
Tab. 5.10. Nesta tabela, as trés primeiras reacfes sao heterogéneas e as duas ultimas
homogéneas. A modelagem das reacgdes heterogéneas varia de modelos extremamente
elaborados e dificeis de serem implementados ao modelo de fluido dindmica
computacional, e modelos menos complexos com implementagdo mais facil. Esta
complexidade esta diretamente relacionada com a maneira na qual o comportamento
das particulas de char sera descrito ao longo do processo, os chamados modelos de
particulas. SOUZA-SANTOS (2004) divide estes modelos em dois grupos, mostrados
na Fig. 5.3 e detalhados a seguir:
(&) Nucleo néo exposto: conforme as reagfes heterogéneas vao ocorrendo, uma
camada de material inerte é formada ao redor do nucleo das particulas de
char. Como o gas se difunde através desse material as reacdes continuam

ocorrendo, porém a particula nunca esta diretamente em contato com o meio.
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(b) Ndcleo exposto: considera que, imediatamente apds a formacédo do material
inerte, o choque entre as particulas desintegra esta camada de material.

Desta maneira, o nlcleo estd sempre em contato direto com o meio.

Tabela 5.10 - Reagdes de combustdo modeladas.

Nome da Reacéo Reacéo
Reacdo de Gaseificacdo com Vapor C +H,0 - CO+H,
Reacédo de Bouduard C+C0, - 2C0
Reacdo de Metanacao C+2H, » CH,
Reacdo de Deslocamento Gas-Agua CO + H,0 < H, + CO,
Reacdo de Reforma de Metano CH, + H,0 - CO + 3H,

Deve-se observar que, segundo os dois modelos de particula o diametro do
nacleo das particulas de char ndo se modificam. No entanto, alguns autores (e.qg.
GOMEZ-BAREA e LECKNER, 2010) afirmam que as particulas de char sofrem uma
reducdo de diametro devido as reacfes de gaseificacao e oxidacao, ou choques entre
particulas. GOMEZ-BAREA e LECKNER (2010) apresentam modificacbes destes
modelos levando em conta diminuicdo das particulas de char a medida que a reacao
acontece. Devido ao elevado grau de agitacdo e de colisbes entre as particulas em um

leito fluidizado, 0 modelo de ndcleo exposto parece estar mais proximo da situacao real.

Camada de cinzas Filme de gas

(@) (b)

Figura 5.3 - Modelos de particulas. (a) Nicleo ndo exposto; (b) nlcleo exposto.
(Retirado de PINHO, 2012).
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Segundo PINHO (2012), a utilizacdo de uma abordagem Euler-Euler impde uma
certa limitacao a escolha do modelo de particula. Primeiramente, como a formagéao de
cinzas ndo estd sendo levada em conta, a formagdo desta camada ao redor das
particulas de char nao seria possivel. Além disso, existe o fato das particulas nédo
estarem sendo discretizadas individualmente, e sim a partir de campos das variaveis.
Dessa maneira, a variagdo do tamanho das particulas seria de dificil implementacao.

Uma das maneiras de se contabilizar a variacdo do didametro das particulas de
char é a partir da consideracao de fases so6lidas com diametros de particulas diferentes,
como sugerido em RANADE (2002). Entretanto, a introducdo de novas fases soélidas
aumenta o numero de equacOes diferenciais parciais a serem resolvidas, elevando o
custo computacional da simulacdo. Por outro lado, a hipétese de que o tamanho das
particulas ndo se alteram ja foi realizada por outros autores (e.g. YU et al., 2007,
LI et al. 2010; PINHO, 2012), mostrando ser uma opgao viavel.

Estabelecido o modelo de particula, deve ser considerada a cinética quimica
para descrever a reacdo. DI BLASI (2009) e BASU (2010) descrevem as reacdes de
gaseificacao heterogéneas a partir de modelos cinéticos de multiplos passos. Contudo,
a utilizacdo de um modelo de cinética simples de passo Unico tem sido comum em
trabalhos de fluidodinAmica computacional. PINHO (2012) ressalta que a inclusdo de
outros passos nao dificulta a implementacéo do codigo utilizada, porém eleva o custo
computacional da simulac¢do. Dessa forma, neste trabalho sdo adotados modelos de
cinética simples de passo Unico para descrever as reacdes de gaseificacdo

heterogéneas, como mostrado na Tab. 5.11.

Tabela 5.11 - Taxas das reacdes de gaseificacdo heterogéneas.

Reacéo Taxa de Reagéo Ai[s71]
C +H,0 - CO +H, 7o = —Ay; * g * ky % [H,0] 3,42
C+C0, - 2CO Ty = —Api * Ny * ky x [CO,] 3,42
C+2H, > CH, Py = —Api * i * k3 * [Hy] 3,42¥10°

Os coeficientes A,; e n,;, sdo, respectivamente, a area de uma particula e o

numero total de particulas no reator, e séo calculados por

2
B mdy;

A = (5.1a)
pt 4
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_ 2(1—¢)

N,y =
pi 3
T * dy;

(5.1b)

Deve-se ressaltar que estes coeficientes sdo necessarios para transformar a taxa de
reacdo de taxa superficial, normalmente encontrado na literatura, para taxa volumétrica,
como deve ser utilizada no MFIX (PINHO, 2012). No calculo das taxas de reacao de
combustdo heterogénea estes coeficientes também séo utilizados.

As reacbes homogéneas de gaseificacdo consideradas neste trabalho sdo as
reacOes de deslocamento gas-agua e de reforma de metano, de maneira que as reacoes
de reforma de alcatrdo sédo desprezadas. A reacao de deslocamento gas-agua é tratada
por diversos autores (e.g. SOUZA-SANTOS, 2004; BASU, 2010, dentre outros) como a
Unica reacao reversivel para as condi¢des normalmente encontradas em processos de
gaseificacgao.

GOMEZ-BAREA e LECKNER (2010) ressaltam que, em reatores de leito
fluidizado de pequena escala, esta reacao nao atinge o equilibrio quimico. Dessa forma,
0s autores sugerem que a melhor maneira de modelar esta reacao é considerando que
ela é cineticamente limitada, e aconselham o uso do modelo cinético proposto por
BIBA et al., (1978) (apud SOUZA-SANTOS, 1989). Este modelo ja teve sua capacidade
preditiva testada por varios trabalhos, e foi utilizado neste trabalho. A representacao
deste modelo é mostrada na Tab. 5.12.

Tabela 5.12 - Taxas das reacdes de gaseificacdo homogéneas.

Reacéo Taxa de Reacéo Ai[s™] | E[kJ/mol]

. [CO,] * [H,]

CO+H0 | Ta= —k4*{[C0] «[Hy0] - =———=
e4 2,78*10° 12,554
o H, + CO,
keq = 0,0265 x exp[3958/T, |
CH, + H,0
s = —ks * [CH,] * [H,0] 3*108 125

- CO + 3H,

Em relacdo a reacdo de reforma de metano existe uma certa divergéncia quanto
a sua necessidade. GOMEZ-BAREA e LECKNER (2010) afirmam que esta reag&o é tdo
lenta sob condi¢cdes normalmente encontradas em gaseificadores de leito fluidizado
borbulhante que elas parecem possuir uma importancia bem menor do que as demais
reagOes, quando ndo sdo utilizados catalisadores no leito. Muitos trabalhos, sobre
gaseificacdo de madeira (OERVERMAN et al., 2009; GERBER et al. 2010) e de carvéo
(YU et al.,, 2007; LI et al., 2010; CORNEJO e FARIAS, 2011), desprezaram a
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contribuicdo da reforma de metano, utilizando a mesma hipétese que GOMEZ-BAREA
e LECKNER (2010). Contudo, XIE et al. (2012) consideraram a reforma de metano para
a gaseificacdo da madeira. Além disso, PINHO (2012) constatou que a reacdo de
reforma de metano possui uma influéncia significativa sobre a predicdo da composicao
dos gases produzidos na gaseificacdo do bagaco de cana, recomendando seu uso.

No presente trabalho optou-se por seguir a sugestdo de PINHO (2012), e a
reacdo de reforma de metano é implementada utilizando o modelo cinético proposto por
JONES e LINDSTEDT (1988), mostrado na Tab. 5.12. Deve-se notar ainda que na
presente dissertacdo o vapor € um dos agentes gaseificadores, ao contrario dos demais
trabalhos encontrados na literatura. Logo, é esperado que a intensidade da reacédo de
reforma de metano seja maior do que nos casos em que o0 agente gaseificante € o ar,
uma vez que a taxa da reacdo depende da concentracdo de agua no reator. Dessa
forma, nas situacfes estudadas aqui a reacdo de reforma de metano apresenta um
papel ainda mais importante do que nos casos estudados por PINHO (2012), como

mostrado no Cap. 8.

5.4 Combustao

A etapa da combustdo é a responsavel por fornecer a energia necessaria para
as demais etapas ocorrerem, no caso de gaseificacdo autotérmica. Além disso, a
elevada intensidade das reacbes de oxidacdo também influencia diretamente na
composicdo dos gases produzidos, como mostrado no Cap. 8. Dessa forma, a
modelagem correta das reacdes de oxidacdo pode impactar ndo apenas na cinética das
demais reacles, via temperatura do leito, mas também diretamente na composicdo dos

gases produzidos.

Tabela 5.13 - Reag6es de combustdo modeladas.

Nome da Reacéo Reacéo
Oxidagéo de char C+ a0, > (2—-2a)C0 + (2a —1)CO,
Oxidacéo de Mondéxido de Carbono C0 + 0,50, —» CO,
Oxidacéo de Hidrogénio H, + 0,50, —» H,0
Oxidacéo de Metano CH, + 20, - CO, + 2H,0
Oxidacéo Parcial de Benzeno C¢Hg + 30, = 6C0 + 3H,

Na Tab. 5.13 sdo mostradas as reacOes de oxidacdo consideradas neste

trabalho. A primeira reacdo mostrada nesta tabela é a Unica reacdo de oxidacao
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heterogénea considerada, chamada de reacdo de oxidacdo de char. Esta reacédo €
descrita utilizando um coeficiente estequiométrico, a, que varia em funcdo da
temperatura, como em SOUZA-SANTOS (1987), PETERSEN e WERTHER (2005) e
PINHO (2012). A modelagem do coeficiente a é realizada da mesma maneira que em
PINHO (2012), ou seja, seguindo a equacao obtida em ARTHUR (1951),

2+ Axexp [_15_T]

2(Axexp [—}f—T] +1)

a= (5.2)

onde os parametros A, E e R da equacédo sdo dados, respectivamente, por 1034,
12400 cal/mol e 1,987 cal/mol K.

Assim como para as reacdes de gaseificacdo heterogéneas, um modelo de
ndcleo exposto, sem variagdo do tamanho das particulas de char, é utilizado para
representar a reacdo de oxidacdo de char. No que concerne a taxa de reacdo da
oxidacdo de char, foi utilizada uma expressdo que contabiliza efeitos cinéticos e
difusivos, como realizado em GERBER et al. (2010) e PINHO (2012). Logo, a taxa de

consumo de carbono é escrita como:

(kg * ke)

[0,] (5.3)

sendo que kg €é 0 coeficiente que contabiliza os efeitos cinéticos e é calculado seguinda
a lei de Arrhenius, Eq. (4.47). Os coeficientes da Eqg. (5.3) sdo dados por
Ag = 1,04 % 10° st e E,; = 8,31447 J mol* K. Os efeitos de transporte através da
pelicula de gas envolvendo a particula sdo contabilizados pela constante k;, calculada

por:

Shyi Doy
a=—g— (5.4)
pi
onde Dy, é a difusividade do oxigénio e Sh,; € o numero de Sherwood, calculados,

respectivamente, segundo as sugestdes de DESAI e WEN (1978) e GUNN (1978), ou

seja:

T 1,75 1
9



1
Shy; = (7 — 10g5 + 5¢2) * (1 + 0,7Re8’25c§)
(5.5b)

1
+(1,33 — 2,4¢, + 1,2¢2)Re,/ Sc3

O numero de Schmidt e o nimero de Reynolds para o escoamento em torno de uma

particula da fase i sdo dados, respectivamente, por:

Hg
Sc=—39
P * Doz (5.6a)
Vipidop;
Rey; = Vrpi%piPg (5.6b)
Hg

Os parametros utilizados na modelagem das reacdes de oxidacdo homogéneas
sdo apresentados na Tab. 5.14. As taxas de oxidacdo de CO e de CH, foram retiradas
do trabalho de DRYER (1972), enquanto que a taxa de oxidacdo de H- foi retirada do
trabalho de MITANI e WILLIAMS (1980) e a taxa de oxidacdo parcial de benzeno do
trabalho de PETERSEN e WERTHER (2005).

Tabela 5.14 - Taxas das rea¢des de gaseificacdo homogéneas.

Reacéo Taxa de Reacéo A;[s™] E4i[kJ/mol]
CO + 0,50, — CO, % = —k,[CO][0,]°5[H,0]°° | 3,98*10% | 167,269
HZ + 0,502 4 H20 'F‘s = _ks[Hz][Oz] 2,196*1012 109,138
CH, + 20,

'F‘g = _kg [CH4]0'7[02]0’8 1,58*1013 202,387

- €0, + 2H,0

CoHg + 30,

flO = _klo [CGHG] [02] 1,58*1012 202,641

- 6C0 + 3H,

Na literatura sdo encontradas muitas referéncias relatando a existéncia de um
efeito catalitico das cinzas da biomassa sobre o processo de gaseificacdo em reatores
de leito fluidizado (e.g. DI BLASI, 2009; LI, 2013). A modelagem das reacdes de
gaseificacdo ndo consideraram os efeitos cataliticos das cinzas do bagaco de cana, por
nao terem sido encontrados na literatura nenhum modelo cinético que leva em conta
estes efeitos cataliticos e que pudesse ser implementado no modelo utilizado.
GERBER et al. (2010) também reconhecem a existéncia desses efeitos cataliticos,
porém relatam que muito pouco € conhecido sobre a influéncia quantitativa destes

efeitos sobre os parametros cinéticos das reag6es. Desta forma, os autores relatam que
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ndo foi possivel levar em conta os efeitos cataliticos das cinzas em sua modelagem. Os

resultados obtidos pelos autores, porém, se aproximaram dos resultados experimentais.
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6 DESCRICAO DO PROGRAMA MFIX

O programa MFIX (Multiphase Flow with Interphase eXchanges) é um codigo
aberto que comecou a ser desenvolvido em 1991 no Laboratério de Tecnologia de
Energia (NETL — National Energy Technology Laboratory) do Departamento de Energia
dos Estados Unidos, com o objetivo de desenvolver uma ferramenta capaz de modelar
reatores de leito fluidizado, tais como gaseificadores (SYAMLAL et al., 2008). A
modelagem termofluidodindmica utilizada permite a descricdo dos fendmenos de
transporte e de reacdes quimicas em escoamentos multifasicos densos ou dispersos.

O coédigo é composto por diversas sub-rotinas escritas em Fortran e foi
desenvolvido primeiramente para ser executado com um sistema operacional Linux,
embora atualmente também seja possivel utilizar o c6digo em Windows. A modelagem
termofluidodindmica utilizadas pelo cédigo é descrita no Cap. 4. As caracteristicas
numeéricas sao brevemente comentadas neste capitulo e no Anexo 1. Deve-se observar
gue o codigo permite a utilizacdo de dois sistemas de coordenadas, retangular e
cilindrico, bidimensional e tridimensional, com malhas regulares ou irregulares.

E possivel notar um aumento do namero de trabalhos desenvolvidos com o
auxilio do MFIX nos ultimos anos. Esta ocorréncia se deve a alguns fatores
fundamentais, dentre os quais 0 mais relevante parece ser o fato dele ser um cdodigo
aberto. SYAMLAL et al. (2008) aponta duas vantagens dos cddigos abertos frente aos
programas de simulacado fluidodinAmica computacional fechados. A primeira delas
reside justamente no fato dos codigos abertos serem gratuitos, permitindo que qualquer
pesquisador possa reproduzir resultados da literatura, contribuindo para um
compartilhamento maior do conhecimento. A segunda vantagem € o fato do usuario ter
condi¢cbes de acessar e modificar qualquer sub-rotina do codigo. Logo, € possivel
identificar erros no codigo e até mesmo testar diferentes sub-modelos que ainda nao

foram implementados.
6.1 Utilizacdo do codigo

O cdbdigo MFIX é composto por varias sub-rotinas escritas em Fortran, onde
estdo implementados todos os modelos disponibilizados. Dados como condi¢Bes de
contorno, condicdes iniciais, propriedades das fases, numero de fases solidas, nimero
e propriedades das espécies quimicas gasosas, definicdo da malha, dentre outros, séo

definidos em um arquivo de texto, chamado de mfix.dat. Para especificar seu problema
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0 usuario deve primeiramente criar uma pasta na area de trabalho de seu computador.
Em seguida, deve ser criado um arquivo mfix.dat dentro desta pasta, obedecendo a
nomenclatura do cédigo. O usuéario pode acessar qualquer uma das sub-rotinas para
fazer alterac6es. No entanto, ao invés de alterar os arquivos diretamente na pasta do
MFIX é recomendavel copiar a sub-rotina que sera alterada para dentro da pasta criada.

Para realizar a compilacdo de todas as rotinas do codigo deve ser utilizado o
comando make do Linux. Desta forma, o arquivo makefile, disponivel em uma das
pastas do MFIX, gera uma série de perguntas ao usuario, para definir a arquitetura
computacional utilizada, compila o cédigo e cria um arquivo executavel. Deve-se notar
que o cbdigo automaticamente identificar4 e realizara a compilacdo das sub-rotinas
existentes na pasta criada, em detrimento das sub-rotinas padrdo do programa,

presentes na pasta do MFIX.

6.1.1 Arquivos de entrada

Por ndo possuir uma interface gréafica, todas as informacdes referentes ao
problema devem ser fornecidas através de arquivos de entrada. Dentre os arquivos de
entrada utilizados neste trabalho estdo o mfix.dat, e algumas sub-rotinas do cédigo
(calc_k_s.f e rrates.f). O arquivo mfix.dat pode ser dividido em sec¢des, para facilitar seu
preenchimento. A funcdo de cada uma dessas sec¢fes pode ser visualizada na Tab. 6.1.

Uma sub-rotina fundamental na modelagem deste trabalho é o arquivo rates.f,
onde é realizada a implementacdo dos modelos de cinética quimica e calculados os
termos fontes inseridos nas equacgdes de conservacdo de massa e de energia. Deve ser
observado que o cddigo MFIX ndo possui nenhum modelo de cinética quimica
implementado. Logo, cabe ao usuario definir a modelagem cinética na sub-rotina rates.f.
Este arquivo também é dividido em sec¢des, cujas fun¢des sdo mostradas na Tab. 6.2.

Na sub-rotina calc_k_s.f é introduzida a condutividade térmica de uma anica
particula da fase sélida. De maneira que o calculo da condutividade térmica das fases
sélidas, via Eq. (4.42), é realizado nesta sub-rotina.

Informacdes sobre outras sub-rotinas podem ser encontradas em
SYAMLAL (1994), onde é apresentada uma breve descrigdo das principais sub-rotinas

do cédigo.
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Tabela 6.1 — Sec¢des do arquivo mfix.dat.

Nome da secéo

Parametros definidos na secéo

RUN CONTROL

Diversos parametros sobre a simulagdo a ser realizada séo
definidos nesta sec¢éo, dentre os quais se destacam:

i. Sistema de unidades

ii. Tempo inicial e final

iii. Passo de tempo

iv. Equacgbes a serem resolvidas
V. Utilizac&do de sub-rotinas
Vi. Tipo de corrida (nova ou de recuperacao)

Nesta secdo sdo especificados os parametros e os métodos

numeéricos para a solucao das equacoes, tais como:

NUMERICAL i. Fatores de sub-relaxacdo
PARAMETERS ii. NUmero maximo de iteracdes
iii. Método de discretizacdo dos termos convectivos das
equacOes governantes
Sao especificados parametros fisicos do problema, dentre os quais
PHYSICAL se encontram:
PARAMETERS i. Coeficiente de restituicdo para colisdes entre particulas
il. Coeficiente de atrito entre as fases solidas
GEOMETRY Sao inseridas as informacdes referentes a geometria do problema
e a malha utilizada.
GAS Sao especificados 0 niumero e 0 nome das espécies gasosas
consideradas.
Sao especificados o numero de fases soélidas modeladas, o
PARTICLE numero e o nome das espécies quimicas de cada fase sélida. O
didmetro e a massa especifica das fases solidas e a fracdo de
vazio de empacotamento do leito também sdo definidas.
INITIAL S&o especificadas as condi¢des iniciais para todas as equacoes
CONDITIONS | consideradas no modelo.
BOUNDARY | Sdo definidas a localizagcdo e o tipo de todas as condi¢des de
CONDITIONS | contorno do problema.
OUTPUT Séo definidas os parametros referentes aos arquivos de saida do
CONTROL programa.
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Tabela 6.2 — Descri¢céo das se¢bes do arquivo rrates.f.

Secéo Descricdo das secdes
Séo calculadas as taxas de todas as reacdes considerados no
! modelo
S&o calculadas as taxas de formacéo e de consumo de todas as
2 espécies gasosas e solidas.
3 Sao calculadas as taxas de transferéncia entre as fases
modeladas.
4 S&o calculadas as taxas de energia produzidas por cada uma das
reagOes consideradas.

6.1.2 Arquivos de saida

Durante a execucao do cédigo sdo gerados dois arquivos de texto, que possuem
informacfes sobre a execucdo e a configuracdo da rodada (.LOG e .OUT), e doze
arquivos binarios, onde sdo armazenadas as informacfes sobre as variaveis do
problema (.SP1, .SP2, .SP3, .SP4, .SP5, .SP6, .SP7, .SP8, .SP9, .SPA, .SPB e .RES).

No arquivo .LOG é realizado o armazenamento de todas as informacdes sobre
o0 andamento da simulacdo. Nele é possivel verificar informacdes referentes a
convergéncia do problema, assim como mensagens de erros ocorridos durante a
execucao do cadigo.

O arquivo .OUT possui todas as informacdes a respeito do problema resolvido,
incluindo as informac¢des padrao do codigo que o usuario nao inseriu no arquivo mfix.dat.
Detalhes sobre a geometria do dominio e sobre os tipos de condi¢cbes de contorno
também estdo disponiveis neste arquivo.

O arquivo .RES é um arquivo binario de precisdo dupla onde sao salvas todas
as informagbes necessarias para reiniciar as simulagdes. O intervalo de atualizagéo
deste arquivo é definido pelo usuario no mfix.dat.

Os demais arquivos de saida (.SPX) séo arquivos binarios de precisao simples
gue armazenam dados referentes aos campos das variaveis monitoradas pelo MFIX. As
variaveis armazenadas por cada um desses arquivos sdo mostradas na Tab. 6.3.
Informacdes adicionais sobre o0s arquivos de saida podem ser obtidas em
SYAMLAL et al. (1994).
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Tabela 6.3 — Grandezas armazenadas nos arquivos .SPX (retirado de PINHO, 2012).

.SPX Variaveis armazenadas

.SP1 Frac&o de vazio

.SP2 Pressao do gas, pressao da fase sélida
.SP3 Velocidade da fase gas

.SP4 Velocidade das fases solidas

.SP5 Massa especifica a granel da fase sélida (ps;,&sm)
.SP6 Temperatura das fases gas e solidas
.SP7 Fracdes massicas para as fases gas e solidas
.SP8 Temperatura granular

.SP9 Quantidades escalares definidas pelo usuario
.SPA Taxas de reacao

.SPB Grandezas de modelos de turbuléncia

6.2 Caracteristicas Numéricas do MFIX

As equacbes governantes, apresentadas no Cap. 4, séo discretizadas utilizando
0 método de volumes finitos. O primeiro passo para a utilizacdo do método de volumes
finitos consiste na divisdo do dominio de interesse em pequenos volumes de controle.
Em seguida as equacgbes de conservacdo sdo integradas sobre estes volumes de
controle, obtendo-se equacdes discretizadas para as equacdes governantes. A grande
vantagem do método de volumes finitos reside no fato da solucéo obtida satisfazer os
principios de conservacao de massa, quantidade de movimento e energia para qualquer
grupo de volumes de controle sobre todo o dominio (PATANKAR, 1980).

A principal dificuldade na resolu¢do das equagbes governantes de qualquer
problema envolvendo escoamento de fluidos reside na ndo-linearidade da equacao de
conservacgdo de quantidade de movimento. Dessa forma, € necessario obter alguma
forma de realizar uma linearizacdo das equacdes discretizadas de quantidade de
movimento. Uma das formas mais utilizadas € a combinagdo das equacgbes de
continuidade e de quantidade de movimento para a obtencdo de uma equacgéo para a
pressdo do escoamento (RANADE, 2002). Dentre os métodos desenvolvidos utilizando
este principio, chamados de métodos de acoplamento velocidade-presséo, o mais
comumente empregado é o método SIMPLE, apresentado em PATANKAR (1980). O
método SIMPLE utiliza um procedimento iterativo para calcular o campo de velocidades,
partindo de uma estimativa inicial para o campo de pressdes. Este procedimento €

realizado através de uma correcdo para os campos de velocidade e de presséo,
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calculadas a cada iteracdo, até que as equacfes de conservagdo de quantidade de
movimento e de continuidade sejam satisfeitas.

Entretanto, alguns autores (e.g. SYAMLAL, 1998; RANADE, 2002,
DARTEVELLE, 2005; van der HOEF et al. 2006; JAKOBSEN, 2008) afirmam que,
devido as grandes diferencas entre o escoamento monoféasico, para o qual o método
SIMPLE foi desenvolvido, e o escoamento multifasico, sdo necesséarias algumas
modificacbes no método SIMPLE. Dentre estas modificacfes estdo a obtengédo de uma
equacao de correcao para a fracdo volumétrica da fase sélida e o desacoplamento dos
termos de interacdo entre fases das equacbes de quantidade de movimento e de
energia. Para o desacoplamento da interacdo entre as fases, SYAMLAL (1998)
recomenda a utilizagdo do Algoritmo de Eliminacdo Parcial (PEA). No Anexo 1 é
realizada uma explicagcéo da discretizacdo das equacgdes governantes no codigo MFIX.
Para detalhes adicionais sobre esse topico recomenda-se a leitura de SYAMLAL (1998)
e DARTEVELLE (2005).

A utilizagdo do método SIMPLE para a fase solida de um escoamento multifasico
ocasiona dificuldades de convergéncia do processo iterativo (SYAMLAL, 1998). Uma
das alternativas para contornar este problema e acelerar a taxa de convergéncia para o
escoamento multifasico € a utilizacdo de uma equacdo de correcdo de fracao
volumétrica da fase sélida. Para a fase fluida, a equacéo de correcdo de pressdo é
utilizada. Desta forma, a compressibilidade do fluido é calculada diretamente, motivo
pelo qual a convergéncia do algoritmo melhora consideravelmente (van der HOEF et al.,
2006).

O algoritmo utilizado para resolver o problema é descrito por SYAMLAL (1998)
como mostrado a seguir:

1. Calculo das propriedades fisicas, coeficientes de transferéncia, e taxas de

reacoes.

2. Célculo dos campos de velocidade estimados (u;,, v, € w,,) baseados no
campo de pressao atual (F;).

3. Calculo da correcéo de pressao da fase fluida (Py).

4. Atualizagdo do campo de presséo da fase fluida, utilizando um fator de sob
relaxacao, wyy, OU seja, Py = Py + wpgFy.

5. Calculo das correcdes dos campos de velocidade da fase fluida, a partir da
correcdo de presséo calculada no passo 3, e atualizagdo dos campos de
velocidade, u,, = up + WygUn,.

6. Calculo dos gradientes de pressédo (9P, /de,) para uso na equacao de

correcdo da fragdo volumétrica da fase solida.
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7. Célculo da correcéo de fragdo volumétrica da fase sélida, &, .

8. Atualizacéo das fragGes volumétricas da fase solida, e, = e, + wpsem.

9. Calculo das correcdes de velocidade das fases solidas e atualizacdo dos
campos de velocidade das fases sélidas, ug; = us + w,Us.

10. Calculo da fragéo de vazio: g = 1 — X0 Em-

11. Célculo da pressédo da fase sélida a partir da equacdo de estado P, =
P (em).

12. Célculo dos campos de temperatura e de fracdo massica das espécies
guimicas.

13. Analise da convergéncia do procedimento, através da avaliacao dos residuos
calculados no passos 2, 3, 5 e 9. Se o critério de convergéncia estabelecido
nao for satisfeito, as iteragbes continuam a partir do passo 2. Por outro lado,

se este critério for obedecido, o proximo passo de tempo é calculado

repetindo o procedimento a partir do passo 1.

Os coeficientes de sub-relaxacdo, utilizados durante a atualizacdo das
grandezas, sdo necessarios como forma de tentar evitar divergéncias durante o
procedimento iterativo (PATANKAR, 1980). Entretanto, o fator de sub-relaxacdo de
atualizacdo da fracdo volumétrica da fase sélida (passo 8), € utilizado apenas em

regidoes em que existe um elevado grau de empacotamento dos sdlidos, ou seja:

{ 1, se & < &
Wps = 0 < wps <1, se g5 > &

(6.1)
onde ¢, é a fracdo de vazio de empacotamento. Para as demais grandezas, isto €,
temperatura e fragbes massicas dos gases, também existe a necessidade de utilizacao
de fatores de sub-relaxagéo.

E importante observar que quanto menor o fator de sub-relaxacio mais estavel
€ a convergéncia do problema, porém o tempo necessario para a convergéncia
aumenta. Desta forma, existe um conflito entre estabilidade de convergéncia e tempo
de computacdo que deve ser levada em conta. Infelizmente, ndo existem maneiras de
se estimar um valor ideal para os coeficientes de sub-relaxagdo para todas as situacgdes.
Por conseguinte, este valor deve ser encontrado para cada problema.

As expressdes para as corregdes de pressao e de fracdo volumétrica da fase
solida séo derivadas detalhadamente por SYAMLAL (1998). No Anexo 1 é realizado um

breve resumo sobre a derivacdo destas equacbes. Para mais detalhes sobre a
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discretizacdo das equacdes governantes de escoamentos multifasicos recomenda-se
os trabalhos de SYAMLAL (1998), DARTVELLE (2005) e JAKOBSEN (2008).

6.3 Eficiéncia de Paralelizacao e Escalabilidade do Cédigo

Antes de comentar sobre as capacidades de paralelizacdo do codigo, séo
necessarios alguns comentarios sobre computacéo paralela. A computacdo paralela
consiste na execucao simultdnea de varias tarefas computacionais em um sistema
computacional (KNIGHT, 1996). O uso da paralelizacdo na resolucéo de problemas de
fluidodinAmica computacional € um dos grandes responsaveis pela reducdo do tempo
computacional da simulagdo de problemas complexos de engenharia (DELIS e
MATHIOUDAKIS, 2009). Para que um cédigo possa ser executado usando computacao
paralela é necessario que a arquitetura de hardware da maquina onde o cédigo sera
executado permita o paralelismo e que o codigo use diretivas MPI (Message Package
Interface) ou OpenMP, as quais serdo responsaveis pela divisdo das tarefas
computacionais.

TANENBAUM (2000) classifica quatro diferentes tipos de arquiteturas de
hardware:

i) SISD (Single Instruction stream operating on a Single Data stream): € um

computador sequencial padréo.

i) SIMD (Single Instruction stream operating on Multiple Data stream):
guando um conjunto de processadores executa a mesma instrucdo em
diferentes conjuntos de dados.

iii) MIMD (Multiple Instruction streams operating on Multiple Data streams):
€ quando um conjunto de diferentes processadores pode executar um ou
varios programas com um ou diferentes conjuntos de dados.

iv) MISD (Multiple Instruction streams operating on a Single Data): é quando
muitas unidades funcionais executam operacdes diferentes sobre os

mesmos dados.

Segundo GUERRERO (2000), a arquitetura MIMD é a mais verséatil e popular,
dentre as arquiteturas atuais e pode ser subdividida em trés grupos, de acordo com o
sistema de distribuicdo de memdria utilizado. O primeiro grupo € formado pelos
computadores que utilizam um sistema de memdria compartilhada. Neste grupo, os
processadores ou multiprocessadores compartiham uma memoéria global. A

representacdo de uma maquina de memdria compartilhada é mostrada na Fig. 6.1.
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Figura 6.1 - Maquina com arquitetura de memoria compartilhada (adaptado de
TANENBAUM, 2000).

O segundo grupo é formado por maquinas que utilizam um sistema de memoria
distribuida. Neste grupo, os processadores possuem seus proprios espacos de memaoria
individuais. Desta maneira, um processador s6 pode acessar a memdria de outro
processador utilizando uma rede. A grande vantagem dos sistemas de memoria
distribuida é que, para um mesmo numero de processadores que um sistema de
memoria compartilhada, o custo computacional é significativamente menor. A
representacdo de uma maquina utilizando a arquitetura de memoria distribuida é

mostrada na Fig. 6.2.

- Memona individual
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[ [ [ [
MHPH P M
Rede de
M- P conexdo entre | | P M
v L p as CPU's [ p Ly
MHPH P M
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PlP|P|P
| I I |
MMM M

Figura 6.2 - Maquina com arquitetura de memoria distribuida (adaptado de
TANNENBAUM, 2000).
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O ultimo grupo, conhecido como NUMA (Non-Uniform Memory Access), possuli
uma arquitetura hibrida, utilizando algumas caracteristicas dos outros grupos. Neste
Ultimo caso todos 0s processadores possuem seus proprios espacos de memoria,
porém eles podem acessar dados armazenados em qualquer local do sistema.

Além das diferentes arquiteturas de hardware, IGNACIO e FILHO (2002)
apontam a necessidade de uma camada de software capaz de distribuir os processos
do programa para serem executados em diferentes locais simultaneamente. Os autores
também afirmam que estes softwares sé@o bibliotecas especializadas no tratamento da
comunicagao entre processos e sincronizagdo de processos concorrentes. Estas
bibliotecas também séo classificadas de acordo com a maneira que o software paraleliza
as tarefas, ou seja, com arquitetura de memoéria distribuida ou compartilhada
(DONGARRA et al., 2003). Dentre os softwares que possuem o principio de memoria
compartilhada destaca-se o OpenMP. Dentre os softwares que utilizam memobria
distribuida, destacam-se aqueles baseados no principio de trocas de mensagens, como
o0 MPI (Message Passing Interface) e o PVM (Parallel Virtual Machine).

O OpenMP é um conjunto de diretivas, rotinas de biblioteca e variaveis de
ambiente para programacdo em paralelo em maquinas de memoria compartilhada (
JIN et al., 2011). As diretivas do OpenMP permitem que o usuério especifique em que
local do computador o paralelismo pode ocorrer, deixando um pequeno nivel de
implementacao para o compilador (CHORLEY e WALKER, 2010).

A biblioteca MPI é um padrdo de interface para a troca de mensagens em
maquinas paralelas com meméria distribuida. No padrdo MPI, uma aplicacdo é
constituida por um ou mais processos que se comunicam, acionando-se func¢des para
0 envio e o recebimento de mensagens entre os processos (IGNACIO e FILHO, 2002).
Segundo JIN et al. (2011) as principais vantagens da biblioteca MPI sdo suas elevadas
performance e portabilidade. A biblioteca PVM possui 0s mesmos principios que a MPI,
porém IGNACIO e FILHO (2002) afirmam que a biblioteca MP| possui mais recursos do
gue a PVM e, por esta razéo, € a mais utilizada.

Para quantificar as vantagens da paralelizacdo do cédigo sdo utilizados os
parametros chamados de speedup (S,) e eficiéncia de paralelizagéo (r7,). O speedup,
definido pela Eq. (6.2), é a razdo entre o tempo necessario para executar um programa
com processamento serial (t;) e o tempo necessario com processamento paralelo (t,).
A eficiéncia da paralelizagéo, definida pela Eq. (6.3), € a razdo entre o speedup e 0

namero de processos nos quais o programa foi dividido (p).
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Sp = g (6.2)
Sp

Mp = > (6.3)

Outro termo normalmente empregado para avaliar a capacidade de
paralelizacdo de um cddigo € a escalabilidade. A escalabilidade de um cddigo € usada
para descrever a capacidade de um algoritmo de manter valores de eficiéncia proximos
de um a medida que o nimero de processos aumenta (GUERRERO, 2000). E
necessario observar que todos os cédigos possuem ao menos uma parte que néo pode
ser paralelizado. Logo, mesmo que um numero infinito de processadores sejam
utilizados, ainda existird uma parcela do tempo computacional gasto que nao ira sofrer
influéncia do nimero de processos divididos. Contudo, se o tamanho do problema
aumentar a parte serial cresce menos que a parte paralelizavel do cédigo, elevando os
speedups possiveis (GUERRERO, 2000).

Todavia, DONGARRA et al. (2003) aponta que existe um problema ainda mais
grave do que o grau de paralelismo do cédigo. Este problema consiste na transferéncia
de dados entre os diferentes processos executados simultaneamente. E necessario
observar que, por exemplo, em uma simulacao fluidodinamica, a préxima iteracdo so ira
iniciar depois que todos 0s processos da iteracao anterior se encerrarem e enviarem as
informacOes desta iteracdo para os demais processos. Portanto, dependendo do
tamanho do problema a ser resolvido, o tempo de troca de dados entre os
processadores pode prejudicar a escalabilidade do cédigo.

O cédigo MFIX possui diretivas OpenMP e MPI, que possibilitam o uso de
processamento paralelo na execuc¢éo do codigo. PANNALA et al. (2003) observaram o
speedup do cédigo MFIX utilizando estas duas diretivas. Os autores utilizaram um
problema 3D com mais de um milhdo de elementos na malha como benchmark. Os
resultados obtidos mostraram que a paralelizagéo realizada com o sistema de memdria
distribuida, com diretivas MPI, obteve uma escalabilidade superior ao sistema de
memdadria compartilhada, com diretivas OpenMP. No entanto, existem diferentes tipos de
implementacéo de MPI, dependendo da biblioteca de paralelizagéo utilizada. As duas
principais sdo a MPICH2 e a OpenMPI. Os autores ndo especificaram qual das duas

bibliotecas foram utilizadas.
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6.4 Validacdo do Cédigo MFIX

A validacdo da utlizacdo do codigo € feita reproduzindo o trabalho de
GERBER et al. (2010). Estes autores realizaram um estudo sobre o processo de
gaseificacdo da madeira em um reator de leito fluidizado borbulhante, utilizando a
abordagem Euler-Euler. A modelagem dos autores também foi implementada no cédigo
MFIX. Logo, a modelagem matemética do problema é basicamente a mesma
apresentada no Cap. 4, enquanto que a discretizacdo das equacfes governantes
seguem as consideracdes apresentadas na Se¢. 6.2. No entanto, a modelagem do

processo de pirdlise utilizada no trabalho de GERBER et al. (2010) considerou um
modelo cinético.

Saida de gases

t 1t

@134

™
a0

110K

G

395

A 500

Entrada de
combustivel

t1

Entrada de ar

Figura 6.3 - Representacdo do dominio simulado por GERBER et al. (2010).
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O gaseificador estudado em GERBER et al. (2010) é um reator de escala
laboratorial instalado no Instituto de Engenharia de Energia localizado no Instituto de
Engenharia de Berlim. A regiédo do leito possui uma altura de 600,0 mm e um diametro
interno de 95,0 mm, enquanto que a regido do freeboard possui 450,0 mm de altura e
um di&metro interno igual a 134,0 mm. Uma regido cénica de 50,0 mm conecta a regido
do leito com & do freeboard. O reator é envolvido por resisténcias elétricas com poténcia
de 3,6 kW que sdo capazes de aquecer o gaseificador. Apés a entrada de ar existe uma
placa distribuidora, que ajuda a distribuir a vazao de ar igualmente ao longo da secdo
transversal de entrada do gaseificador.

A simulacao realizada também utilizou o sistema de coordenadas retangulares
2D para representar o gaseificador. No dominio simulado o agente gaseificador (ar)
entra pela regido inferior do gaseificador, enquanto que a madeira € inserida por uma
entrada de 50,0 mm de didmetro. Os gases produzidos deixam o reator pelo topo do
gaseificador, como ilustrado na Fig. 6.3.

Uma diferenca em relagdo ao trabalho de GERBER et al. (2010) com outros
trabalhos da literatura € o fato do leito de particulas ser formado apenas por particulas
de char, sem a presenca de nenhum material inerte ou catalisador. Os autores
consideraram trés fases sodlidas, a madeira e dois tipos de char, com diametros
diferentes. Esta modelagem acaba acarretando em um esforco computacional maior,
uma vez que todas as fases solidas envolvidas sofrem reacdes quimicas
(GERBER et al., 2010).

Em relacdo a modelagem matematica apresentada no Cap. 4, o trabalho original
de GERBER et al. (2010) foi modelado resolvendo a equacédo de conservacdo de
energia granular e usando um modelo aditivo para contabilizar os efeitos friccionais,
colisionais e cinéticos sobre o tensor de tensdes da fase sodlida. Adicionalmente, o
modelo de Princeton foi utilizado para calcular a contribuicdo das tens@es friccionais e
a correlacdo de arrasto utilizada foi a correlagdo padrdo do programa MFIX, ou seja, a
correlagdo de Syamlal e O’Brien. Deve ser observado que os autores n&o informaram
as condicdes de contorno referentes a equacao diferencial parcial de energia granular,
dificultando a reproducéo exata do trabalho.

Tendo em vista a auséncia de informacdes sobre a condigdo de contorno para a
energia granular, PINHO et al. (2012) resolveram 0 mesmo problema que
GERBER et al. (2010) utilizando a equagéo algébrica da energia granular. O modelo de
Princeton modificado usado por GERBER et al. (2010) s6 pode ser implementado no
MFIX se a equacéo diferencial parcial de energia granular for resolvida. Entdo, no
trabalho de PINHO et al. (2012) existiu a necessidade de se utilizar um outro modelo

para contabilizar os efeitos friccionais e colisionais no reator. Os resultados obtidos por
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PINHO et al. (2012) apresentaram concordancia com aqueles obtidos no trabalho
GERBER et al. (2010), indicando a validade da utilizacdo da equacao algébrica para o
calculo da energia granular.

Devido a impossibilidade de se reproduzir o trabalho de GERBER et al. (2010)
de maneira idéntica, o presente trabalho utiliza as simplificacbes feitas em
PINHO et al. (2012). Adicionalmente s&o realizadas uma simulagédo com o modelo de
transicdo suave e outra idéntica a efetuada por PINHO et al. (2012), com condic8es de
contorno para a equacéo de conservacdo de quantidade de movimento diferentes das
utilizadas por estes autores. Na Tab. 6.4 € possivel observar as diferencas entre as
modelagens utilizadas para descrever o tensor de tensfes da fase sdlida em
GERBER et al. (2010), em PINHO et al. (2012) e no presente trabalho. As diferencas
em relacdo a condicdo de contorno utilizada séo apresentadas apés a discussao sobre

0s modelos cinéticos.

Tabela 6.4 - Modelos utilizados para descrever o comportamento das fases soélidas.

Opcéo de Modelo Selecionado
Modelo GERBER et al., 2010 | PINHO et al., 2012 | Presente trabalho
Relacéo Modelo de Princeton Modelo de
o . Modelo de Schaffer _
Constitutiva modificado Transicdo Suave
Empacotamento
0,35 0,35 0,35

critico (&)

& > g5 — Modelode | & > e — Modelo | & > g5 — Modelo

Modelo de
Schaeffer de Schaeffer de Schaeffer
tensdes de
it &, < e — Modelode | & <& — Modelo | & < &5 — Modelo
atrito

Princeton VISCOSO VISCOSO

Correlacdes de | Modelo de Syamlal e

O’Brien

Modelo de Syamlal | Modelo de Syamlal

arraste e O’Brien e O’Brien

Em relagcdo a modelagem cinética do processo de gaseificacdo, a etapa de
secagem foi modelada como instantdnea nos trés trabalhos, da mesma maneira que
realizado nesta dissertagdo. Por outro lado, os autores ndo consideraram a pirolise
como instantanea, e utilizaram um modelo cinético para a descricdo do processo de
pirélise da madeira. O modelo utilizado, descrito por GRONLI e MELAAEN (2000), é
representado na Fig. 6.4 e consiste na divisdo do processo de pirdlise em duas etapas:

pirélise priméria e craqueamento de alcatréo (ou pirélise secundaria).
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~ gas: (Hz, CO, CH4, H20, CO2)

Madeira - - char
=~ tar.
@
~ tar
tar.

~gas: (Hz, CO, CHs, H20, COz2)
(b)

Figura 6.4 - Representacédo do esquema de pirélise da madeira: a) Pir6lise primaria; b)
Pirélise secundaria. (Retirado de PINHO et al., 2012).

A pirélise primaria consiste na decomposi¢éo da madeira em char, alcatrao ativo
(tara) e gases nao condensaveis (gasi), enquanto que na pirélise secundaria o alcatrdo
ativo é craqueado em gases ndo condensaveis (gas;) e alcatréo inerte (tar;). Os autores
ainda optaram por somar as fracdes massicas de todos os outros hidrocarbonetos a
fracdo massica de CHa, reduzindo assim o nimero de espécies quimicas investigadas.
Dessa forma, as 10 espécies quimicas investigadas sdo O, N2, Hz, CH4, CO, CO,, H20,

tar, e tar.

Tabela 6.5 - Parametros cinéticos para o processo de pirélise da madeira.

Taxa de reacdo N ~
Produto A;[s™] E ,i[kJ/mol]
[mol/m3s]
gas; Fp1 = kpy [BM] 1,43*10* 88,6
Chal‘ ‘sz = kpz [BM] 7,43*105 106,5
tara ‘Fp3 = kpg [BM] 4,13*106 112,7
gas: oo = kpaltar,] 2,3*104 80,0
tar; Toa = kpaltary] 2,3*10* 80,0

A principal vantagem do modelo cinético proposto por GRONLI e
MELAAEN (2000) é sua capacidade de gerar diferentes quantidades de gases, alcatréo
e char em fungéo da temperatura. Por outro lado, a desvantagem desta modelo € que
ele ndo é capaz de variar a composicao dos gases formados com a temperatura, ja que
a composicdo dos gases formados na pirdlise é modelada como constante

(PINHO, 2012). As taxas de formacdo dos produtos da pirdlise podem ser vistas na
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Tab. 6.5. Nesta tabela, BM denota biomassa, k,; € a constante da reagéo, A; € o fator
pré-exponecial e E,; a energia de ativacio.

As fracbes massicas de géas. e tari produzidas na pirélise secundaria foram
retiradas do trabalho de BOROSON e HOWARD (1989) e correspondem,
respectivamente, a 0,78 e 0,22. As composi¢des do gas: e do gas, consideradas por
GERBER et al. (2010) sdo mostradas, em fracdo molar, na Tab. 6.6. Os autores ainda
consideraram um peso molecular de 128 g/mol para a madeira e para os dois tipos de

alcatrdo modelados (tar, e tar;).

Tabela 6.6 - Composicdo dos gases produzidos nas duas etapas do processo de
pirélise da madeira.

Espécie | Gas:(fracdo molar %) | Gas: (fragcdo molar %)
H> 30,5 23,5
CO 18,5 54,6
CHa 6,7 15,0
H.O 27,4 0,0
CO2 16,9 6,9

As reacfes homogéneas modeladas por GERBER et al. (2010) foram a reacéo
de deslocamento de agua (R.8) e as reac¢bes de oxidacdo de mondxido de carbono
(R.12), de hidrogénio (R.13) e de metano (R.14). A taxa da reacado de deslocamento de
agua foi modelada de acordo com o modelo de BIBA et al. (1978) (apud
SOUZA-SANTOS, 1989). As taxas das reacfes de oxidacdo de mondxido de carbono e
de metano foram modeladas seguindo a sugestdo de DRYER (1972). Por fim, a
modelagem da taxa da reacao de oxidacdo de hidrogénio foi realizada usando o modelo
descrito em MITANI e WILLIAMS (1980). Os modelos cinéticos das reacdes
homogéneas séo idénticos aos descritos no Cap. 5, e sdo mostrados na Tab. 6.7.

Duas observacdes devem ser feitas em relagdo a comparagdo entre a
modelagem das rea¢g6es homogéneas do trabalho de GERBER et al. (2010) e a utilizada
nesta dissertagcdo. A primeira € que em GERBER et al. (2010) n&o foi modelada a reacao
de reforma de metano, uma vez que os autores consideram que sua contribui¢do seria
desprezivel. A segunda € que os autores consideraram calores de reagdo constantes,
ao contrario do que é feito neste trabalho, onde os calores de reag&o variam com a

temperatura.
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Tabela 6.7 - Modelagem cinética das rea¢cdes homogéneas consideradas.

Reaco Taxa de Reacéo A;[s™] E i[kd/mol]
3 [CO,] + [H,]
CO + H,0 = —ky * {[CO] «[H,0] - —=—=
Kes 2,78*106 12,554
H, + CO
o d2 T ko, = 0,0265 + exp[3958/T,
€O + 0,50, i o2 o e
7 = —k,[€01[0,]*%5[H,0]" 3,98*10 167,269
- CO0,
H, + 0,50,
7o = —kg[H,1[0,] 2,196*1012 109,138
- H,0
CH, + 20, > 0,7 08 %1013
7 = —ko[CH,]*7[0,] 1,58*10 202,387
- €0, + 2H,0

As reacles heterogéneas consideradas foram as reacoes de gaseificacdo com

vapor (R.5), de Bouduard (R.6), de metanacéo (R.7) e oxidacdo completa do carbono

(R.10). As reac0Oes heterogéneas de gaseificacdo sao todas tratadas a partir de modelos
cinéticos sugeridos por HOBBS (1992). Ja a reacao de oxidacdo completa de carbono
€ modelado segundo ROSS e DAVIDSON (1981) (apud PINHO et al., 2012). As taxas
das reacBes heterogéneas sdo mostradas na Tab. 6.8.

Tabela 6.8 - Modelagem cinética das reacdes heterogéneas consideradas.

Reacéo Taxa de Reacéo A;[s™] E i[kJ/mol]
C+H,0
i iy = —ky41[H,0] 3,42 129,698
- (0 +H,
c+cCo
i iz = —ki[CO,] 3,42 129,698
- 2C0
C+2H
i iz = —ky3[H,] 3,42*10° 129,698
- CH,
Fia = —[(kea + kg)/ (k1g * k][0, ]
C+0,-CO, kq = (Sh=Dy)/d, 1584102 | 202,641

1
Sh=2+ 0,6*Re; * Scl/3

A taxa da reacgéo de oxidagado completa de carbono é resultante de uma mistura
de efeitos cinéticos e difusivos (GERBER et al., 2010). Os efeitos cinéticos sao

contabilizados a partir da constante da reacéo, k4, enquanto que os efeitos difusivos

séo levados em conta através do termo k,. A expresséo do coeficiente k; depende dos

nameros de Reynolds (Re), de Sherwood (Sh) e de Schmidt (Sc), assim como do
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diametro da particula (d,) e do coeficiente de difusividade do gas (D,), o qual foi
considerado 2,08*10* m?/s em ROSS e DAVIDSON (1981) (apud PINHO et al., 2012).

A discretiza¢éo do dominio resultou em uma malha de 20x160 elementos, sendo
gue o espacamento na direcdo x foi de 0,6785 cm e na dire¢cdo y de 0,6875 cm. Tanto
em GERBER et al. (2010) quanto em PINHO et al. (2012) ndo foram feitos comentérios
sobre os métodos de discretizacao utilizados ou sobre a tolerancia dos residuos das
equacdes. Desta forma, optou-se por utilizar o método de segunda ordem Superbee,
utilizando a correcéo deferida para limitar o método, com os valores padrdo das
tolerancias.

As condi¢des de contorno e iniciais, retiradas dos trabalhos de GERBER et al.
(2010) e de PINHO et al. (2012), s&o mostradas nas Tabs. 6.9 e 6.10. No entanto, com
a intencdo de avaliar o efeito da condicdo de contorno da equacéo de conservacéo de
guantidade de movimento sobre os resultados, foi considerada a condicdo de ndo
deslizamento nas paredes, diferentemente da condicdo considerada nestes dois
trabalhos. Dessa forma, trés simulacfes foram realizadas para a validacdo do uso do
codigo. A primeira reproduz exatamente o trabalho de PINHO et al. (2012), e é
denominada aqui de Caso FSW. A segunda € idéntica a primeira, com exce¢do da
condicdo de contorno da equacdo de quantidade de movimento, modelada como
condicdo de nado deslizamento. Esta segunda simulacdo € denominada aqui de Caso
NSW. Por fim, a terceira simulacdo possui duas diferencas em relacdo a modelagem
proposta por PINHO et al. (2012). Além da condi¢do de contorno de ndo deslizamento,
um modelo de transi¢do suave é utilizado para calcular o termo de tenséo de tensdes

da fase sdlida. Esta terceira simulacédo é denominada de Caso NSW TS.

Tabela 6.9 - Resumo das condi¢Bes de contorno do problema.

Condicbes de Contorno
Entrada de Combustivel Entrada de Ar Paredes
Vinadeira 0,035 cm/s Vr 25,0 cm/s Tieito 970,0 K
Tmadeira 423,15 K Toyr 670,0 K Trreen 570,0 K
Vizo 8,406 cm/s Py 1 atm |/ C?jgiz?f:mdeenpoéo
Thzo 423,15K % C?jgiilgzgla?mdeentnoéo
YHZO 1
Py 1 atm
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A condicdo de contorno utilizada para a equacéao de conservacao de energia foi
a de temperatura prescrita em todas as paredes. A temperatura de 970 K foi considerada
nas paredes da regido do leito e da regido cbnica, enquanto que uma temperatura de
570 K foi considerada para as paredes da regido do freeboard. Como a secagem foi
considerada instantanea, foi estabelecido que 10% do valor da vazdo de entrada de
madeira é formada por uma corrente de agua.

Como condicao inicial foi considerado que o reator se encontra em repouso e
cheio de N, a pressao atmosférica e com uma altura do leito igual a 35,0 cm, como
mostrado na Tab. 6.10. As propriedades das particulas sélidas sédo apresentadas na
Tab. 6.11, enquanto que os parametros adimensionais referentes ao comportamento
das fases sélidas sédo apresentados na Tab. 6.12.

Tabela 6.10 - Condig0es iniciais das simulacdes realizadas.

Condic0des Iniciais
T, 1020,0K | Tychart 1020,0 K Ty chara 1020, 0 K
Py 1 atm Vs chart 0,0 cm/s Vs charz 0,0 cm/s
v 0,0 cm/s & char1 0,325 & char2 0,325
Yn2 1 &s;madeira 0,0
& 0,35 Riito 35,0 cm

Tabela 6.11 - Propriedades das particulas sdélidas.

Propriedades das particulas sélidas
Psmadeira 585,0 kg/m? Ps,char 450 kg/m3
dsmadeira 4,0 mm ds chart 2,0 mm ds charz 1,5mm
CPmadeira 2380 J/kg K CPchar 800 J/kg K
Amadeira 0,158 W/m K Achar 0,107 W/m K

Tabela 6.12 - Parametros fisicos das fases sélidas.

Parametros fisicos

€mm 0,8
) 30,0
Cy 0,1
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As simulagbes foram executadas até o tempo de 200 s de operagdo do
gaseificador. Na Fig. 6.5, € mostrado o comportamento da temperatura de saida dos
gases nas trés situacdes investigadas. E possivel observar que a oscilacdo da
temperatura € muito maior nas situacdes com condicdo de contorno de néo-
escorregamento. A Fig. 6.5 também indica que as temperaturas de saida dos gases nas

trés simulacdes realizadas podem nao ter atingido o regime estacionario.
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Figura 6.5 - Evolugéo da temperatura na saida do gaseificador através do tempo; a)
Caso FSW; b) Caso NSW; (c) Caso NSW TS.

Ja na Fig. 6.6 é possivel observar o comportamento das espécies quimicas em
funcdo do tempo. Nota-se que as espécies quimicas apresentam oscilagbes menores
do que as apresentadas pela temperatura. As fragées massicas de H, e CO nos Casos

FSW, Fig. 6.6 (a), e NSW, Fig. 6.6 (b), parecem ndo ter atingido o regime estacionario.
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Entretanto, as demais fracdes massicas desses dois casos parecem ter se estabilizado.
Ja na Fig. 6.6 (c) todas as grandezas mostradas aparentam ter atingido o regime

estacionario
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Figura 6.6 - Evolugéo das fragdes massicas dos gases na saida do gaseificador
através do tempo; a) Caso FSW; b) Caso NSW; (c) Caso NSW TS.

+ 4

Apos verificar o comportamento transiente das principais grandezas de interesse
no processo de gaseificacdo, as grandezas serdo avaliadas utilizando valores médios
para os ultimos 20 s da simulagdo. Na Tab. 6.13 € mostrada a composi¢cdo média dos
gases e a temperatura na saida do gaseificador obtidas nas trés simulacbes e os
resultados obtidos por GERBER et al. (2010). As diferencas relativas das trés

110



simulacdes realizadas neste trabalho em relacdo ao resultados obtidos por GERBER et
al. (2010) séo apresentadas na Tab. 6.14.

A Tab. 6.13 mostra que, com excecao da temperatura, todos os resultados foram
bem parecidos com os obtidos no trabalho de referéncia. A Tab. 6.14 mostra que as
maiores diferencas relativas ocorreram para a fragdo massica de H,O para as trés
modelagens testadas, chegando a 23,6% de diferenca no caso da modelagem com
condicdo de ndo-escorregamento e modelo de transicdo suave (NSW TS). A
temperatura de saida neste caso também alcancou uma diferenca relativa bastante

significativa, correspondente a 8,8%.

Tabela 6.13 - Comparacao dos resultados obtidos neste trabalho com os obtidos no
trabalho de referéncia.

Caso Xn2 X2 Xco XcHa XH20 Xcoz Tsaida
[%] [%] [%0] [%0] [%0] [%0] (K]
NSW 51,67 7,90 13,13 3,76 5,61 16,77 | 921,41
NSW TS 50,84 8,64 13,15 3,89 5,18 17,00 | 883,56
FSw 51,99 7,24 13,75 3,73 5,95 16,18 | 968,94
GERBER et

51,42 7,60 13,90 3,60 6,77 15,80 | 969,00

al. (2010)

Tabela 6.14 — Diferencas relativas entre os resultados obtidos neste trabalho e os
obtidos no trabalho de referéncia.

Caso Difrnz | Difruz | Difrco | Difrcha | Difruzo | Difrcoz | Difrr
[%] [%6] [%6] [%6] [%6] [%6] [%6]
NSW 0,5 3,9 5,6 4,3 17,1 6,1 4,9
NSW TS 11 13,7 5,4 8,0 23,6 8,3 8,8
FSW 11 4.7 11 3,7 12,1 2,4 0,0

No trabalho de GERBER et al. (2010) também foram apresentadas faixas dos
valores experimentais obtidos no processo de gaseificacdo de madeira no reator
modelado, sob as mesmas condi¢gbes de contorno consideradas, apresentadas na
Tab. 6.15. E possivel observar que todos os valores obtidos neste trabalho se encontram
dentro da faixa de valores experimentais. Ademais, GERBER et al. (2010) relataram que
o valor de temperatura obtido, 969 K, era superior a faixa das temperaturas medidas,
como pode ser observado na Tab. 6.15. A observacdo das Tabs. 6.13 e 6.15 também
revela que a modelagem com condicdo de parede de ndo-escorregamento resultou em

temperaturas de saida dentro da faixa obtida experimentalmente. Além disso, a

111



modelagem com transi¢cao suave gerou uma temperatura de saida ainda menor do que

a obtida sem o modelo de transi¢do suave. Logo, é possivel concluir que a modelagem

sugerida neste trabalho esta gerando resultados de acordo com os dados experimentais
apresentados em GERBER et al. (2010).

Tabela 6.15 - Faixa de valores experimentais relatados em GERBER et al. (2010).

Valor minimo | Valor maximo
Xco [%0] 13,00 21,00
Xcoz [%] 13,00 17,00
Xz [%0] 7,00 11,00
Xcha [%0] 2,00 6,00
Xnz [%0] 48,00 52,00
Tsaida [K] 759,00 921,00

Para entender melhor o impacto da condicdo de contorno e do modelo de

transicdo suave € necessario analisar os perfis das fracdes de vazio e da temperatura

dos gases ao longo do reator. Na Fig. 6.7 sdo mostrados os perfis de fracdo de vazio ao

longo da altura do leito do gaseificador para os trés casos investigados. E possivel

observar que a condi¢cdo de ndo escorregamento, representada no grafico por NSW,

reduz a altura média de expanséo do leito. Além disso, o fato dos valores das simulacdes

com condicdo de ndo escorregamento possuirem valores de fracdo de vazio menores

indica que a formacdo de bolhas com esta condicdo de contorno é menor. Por outro

lado, o0 modelo de transicdo suave ndo afetou significativamente a fracdo de vazio no

leito.

| ln |
|

20 40
h [cm]

Figura 6.7 - Perfis axiais da fracdo de vazio no leito para os casos investigados.
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Na Fig. 6.8 sdo mostrados os perfis de temperatura dos gases ao longo do reator
para as trés situacdes investigadas. Esta figura indica que a temperatura do leito n&o
parece ser significativamente afetada pela mudanca da condi¢do de contorno ou pelo
uso do modelo de transi¢céo suave. Todavia, a influéncia da condig&do de contorno sobre
a temperatura na regiao do freeboard é significativa.
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Figura 6.8 - Perfis axiais de temperatura no gaseificador para os casos investigados.

Também pode ser observado na Fig. 6.8 que a temperatura no leito é em torno
de 200 K maior do que a temperatura na regido do freeboard. Logo, a diferenca de
temperatura mostrada na Tab. 6.12 deve ser ocasionada pelas particulas de char, a
uma temperatura elevada, que séo arrastadas para a regido do freeboard. Estas
particulas acabam elevando a temperatura do gas no freeboard. Como utilizando a
condicao de néo escorregamento este arrasto de particulas pelas paredes do reator ndo
ocorre, as temperaturas com esta condicdo de contorno acabam sendo menores.
Analisando os dados experimentais de GERBER et al. (2010), é possivel afirmar que de
fato a modelagem com condi¢éo de contorno de ndo-escorregamento parece ser mais
apropriada para descrever o processo de gaseificacdo em reatores de leito fluidizado
borbulhante.

A utilizacdo do modelo de transi¢cdo suave ajuda a reduzir a temperatura dos
gases na saida, como pode ser visto tanto na Fig. 6.8, como na Tab. 6.12. Contudo, as
razdes para este comportamento nao estao claras. Um estudo mais profundo sobre este
tema seria necessario para explicar de maneira sucinta as causas deste

comportamento.
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Os resultados apresentados nesta secdo mostram uma proximidade com
aqueles obtidos a partir da modelagem proposta na literatura (e.g. GERBER et al., 2010;
PINHO et al., 2012). Logo, é possivel concluir que a modelagem utilizada neste trabalho
é valida.
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7 MODELAGEM E SIMULACAO DO

PROCESSO

O gaseificador modelado neste trabalho faz parte de uma planta piloto em escala
de laboratério instalada no Centro de Pesquisas e Desenvolvimento Leopoldo Américo
Miguez de Mello (Cenpes/PETROBRAS). Na primeira secéo deste capitulo alguns dos
equipamentos da planta sdo descritos, enquanto que na segunda sec¢édo é apresentada
a implementacgao do problema no cédigo MFIX. Por fim, na terceira se¢do sao avaliados

parametros fisicos e numéricos utilizados.
7.1 Descricdo do Equipamento

A unidade de gaseificacdo estudada é representada na Fig. 7.1. A planta foi
projetada para operar usando bagaco de cana como biomassa e ar, oxigénio, vapor ou
misturas destes como agentes de gaseificacdo a pressdo ambiente. Esta unidade é
formada por trés médulos, chamados Modulo 1,2 e 3

No Mddulo 1 estdo incluidos os sistemas de alimentacdo tanto dos agentes
gaseificadores quanto dos solidos. O sistema de alimentacdo de agente gaseificador
permite a utilizacdo de ar, nitrogénio, oxigénio, vapor de agua ou uma mistura entre
guaisquer desses componentes como agente gaseificador. As linhas de alimentacao de
cada um destes componentes possui controladores de vazdo massica, permitindo que
0 operador regule as vazfes de cada componente. As linhas de ar, oxigénio e nitrogénio
possuem resisténcias elétricas acopladas a um sistema de controle, permitindo o
aguecimento destes gases até uma faixa de temperatura de 350-400 °C. A alimentagdo
de vapor de agua é realizada utilizando uma bomba e um evaporador que também
permite o aguecimento da agua até uma faixa de 350-400 °C.

O sistema de alimentac&o dos solidos contém dois fusos, um dosador e outro de
alimentagdo, o qual efetivamente realiza a alimentacdo da biomassa no reator
(PINHO, 2012). Os fusos estédo conectados ao tanque onde a biomassa é armazenada,

como pode ser visto na Fig. 7.2.
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Figura 7.1 — Diagrama P&l da planta piloto (retirado de PID Eng&Tech, 2012).

Figura 7.2 — Sistema de alimentacao dos solidos (retirado de PID Eng&Tech, 2012).

O Modulo 2 é formado pelo reator de leito fluidizado borbulhante, que é dividido
em duas regifes, chamadas de leito e de freeboard, e pode ser visualizado na Fig. 7.3.
A regido do leito fica na parte inferior do reator e € onde séo inseridas a biomassa e o
agente gaseificador. Esta regido possui um didmetro interno de 82,8 mm e uma altura
de 850,0 mm. Ap6s o local de entrada dos agentes gaseificadores existe um distribuidor
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gue direciona o fluxo de gas de maneira homogénea por toda a secéo transversal do
reator. Esta equalizacdo do fluxo de agente gaseificador ajuda na fluidizacdo das
particulas do leito. A regido do freeboard possui uma altura de 535,0 mm e 134,5 mm
de diametro interno. A parte inferior do freeboard é formada por uma regido cénica, de
127,0 mm de altura, que serve de fronteira entre o leito e o freeboard.
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Figura 7.3 — Desenho do reator de leito fluidizado borbulhante (retirado de PINHO,
2012).

Em torno de todo o reator ainda existem duas resisténcias elétricas capazes de
aquecer o gaseificador. Estas resisténcias estdo conectadas a alguns termopares
instalados ao longo do reator, de maneira que elas podem ser utilizadas para controlar

a temperatura no seu interior. Uma dessas resisténcias esta localizada em volta da
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regido do leito, enquanto que a outra esta localizada em volta da regido do freeboard.
O comprimento e a poténcia das resisténcias podem ser vistos na Fig. 7.4.

Resisténcia
elétrica do freeboard|
{477 mm e 4200 W)

esisténcia elétrica

Figura 7.4 — Sistema de aguecimento externo (retirado de PINHO, 2012).

O Mddulo 3 ndo entra na parte de modelagem do problema. Ele consiste de dois
ciclones em série para a remogado de pequenas particulas e de alcatrdo elutriados do
reator, filtros e um analisador de gases. Ambos os ciclones possuem um sistema de
aguecimento para evitar a condensacdo da agua e do alcatrdo. ApoOs a retirada das
impurezas e da andlise da composicdo dos gas produzido, os gases inflaméaveis séo

gueimados em um queimador.

7.2 Descricdo da Geometria e das Condi¢cdes de Contorno

Neste trabalho, embora a maioria das situagdes simuladas possuam uma
geometria bidimensional de coordenadas retangulares, algumas simula¢cdes com uma
geometria tridimensional de coordenadas cilindricas séo testadas. O objetivo € realizar
uma comparagdo entre os resultados e o tempo computacional das simulagdes

bidimensionais e tridimensionais.
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Nos casos com coordenadas retangulares 2D, a malha é constituida por
intervalos Imax € Jmax Nas dire¢des x e y, com comprimentos diferentes, e por um Unico
intervalo na dire¢cdo Z, com dimenséo correspondente a uma unidade de comprimento
do sistema de unidades utilizado. A representacdo da geometria do problema com a
localizagéo das condi¢gbes de contorno e a divisdo das paredes do reator em quatro
regides pode ser visualizada na Fig. 7.5. Deve-se notar que na formulagéo do problema
o distribuidor, localizado na parte inferior do reator, ndo foi modelado numericamente.
Para considerar o efeito do distribuidor sobre o escoamento foi considerado que 0s

agentes gaseificadores entram no reator com um perfil de velocidade plano.
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Figura 7.5 — Representacao da geometria bidimensional do reator PID Eng&Tech com
unidades em milimetros.

Nos casos com coordenadas cilindricas 3D, a malha € constituida por intervalos

Imax, Jmax € Kmax Nas diregbes r, y, e 6. A representacdo da geometria é similar ao do
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caso 2D, contudo as condi¢Bes de contorno da entrada de biomassa e de saida do
reator ndo estdo no mesmo plano, como representado na Fig. 7.6.

Entradade __ —
Biomassa |

30

", Saida de

gases

Figura 7.6 — Representacao dos planos da entrada de biomassa e saida de gases com
geometria 3D do reator.

O sistema de coordenadas cilindricas 2D, axissimétrico, também poderia ser
modelado no programa. Contudo, XIE et al. (2008%) afirmam que a utilizacdo deste
sistema de coordenadas induz um processo de formacéo de bolhas que néo é fisico,
desaconselhando seu uso.

A situacao 3D corresponde ao gaseificador real. Entretanto, a utilizacdo de uma
geometria 3D acarreta em um tempo de computacdo extremamente elevado. Em
contrapartida, o sistema de coordenadas cartesianas 2D necessita de um esforco
computacional significativamente menor, embora algumas alteracdes devam ser
realizadas na modelagem do problema.

PINHO (2012) afirma que o fundamental para a utilizacdo do sistema de
coordenadas retangulares 2D é manter a velocidade superficial do gas e a razao entre
as vazdes de biomassa e de agente gaseificador iguais as da situacdo 3D. Para
respeitar estas duas restricdes, primeiramente foram calculadas as velocidades
superficiais dos agentes gaseificadores das situagbes 3D, utilizando as vazdes de

entrada dos agentes gaseificadores:

Qa ,gas —3D
U = 9.9
Pag,gas Aent —3p

(7.1)

Em seguida, estas velocidades foram utilizadas para calcular as vazdes de

entrada dos gases nas situacdes 2D:

Qag,gas —2D = Pag,gas Aent —2p U (7-2)
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Por fim, conhecendo a vazdo méssica de entrada dos agentes gaseificadores
dos casos 2D e a razéo entre as vazoes de agente gaseificante e de biomassa no caso
3D, foi assegurada a mesma razao para os casos 2D:

Qag,gas—ZD _ Qag,gas -3D

(7.3)

Qbiom —-2D Qbiom -3D

Com a geometria ja determinada, condi¢des de contorno para todas as equacgdes
governantes descritas na Se¢. 4.1 devem ser impostas. Considerando as equacgdes de
conservacédo de quantidade de movimento, condi¢bes de contorno de néo deslizamento
e impenetrabilidade foram impostas para todas as paredes do gaseificador, seguindo a
sugestdo de PINHO (2012). Nas regides de entrada do gaseificador as velocidades séo
prescritas. Na condicédo de saida do reator é considerada a pressédo atmosférica.

Os submodelos utilizados para descrever o comportamento fluidodinamico das
fases solidas sdo mostrados na Tab. 7.1. Mais detalhes sobre os submodelos da Tab.

7.1 podem ser encontrados na Seg. 4.2.

Tabela 7.1 — Submodelos das fases sélidas.

Opcéo de Modelo Modelo Selecionado
Relacao Constitutiva Modelo de Transicdo Suave
Empacotamento critico (&5) 0,42

. _ & > g5 — Modelo de Schaeffer
Modelo de tens@es de atrito .
& < €5 — Modelo viscoso

Correlacdes de arraste Modelo BVK

Em relagdo as equagOes de conservacdo de energia, com o intuito de avaliar
também os efeitos da variacdo da temperatura do leito, foram consideradas condi¢des
de contorno de temperatura prescrita nas paredes em que existem resisténcias elétricas,
como no trabalho de GERBER et al. (2010). Nas regifes de parede em que néo existem
resisténcias elétricas foi modelada uma perda de energia para o ambiente, calculada
por PINHO (2012). Deve-se ressaltar ainda que ocorreram erros nas simula¢des quando
a condicao de contorno de fluxo prescrito foi utilizada, mesmo com fluxos extremamente
pequenos. A condi¢do de temperatura prescrita também é utilizada nas condi¢des de
entrada de biomassa e de agente gaseificador.

Para as equacdes de conservacao de espécies quimicas nas paredes é utilizada
uma condicdo de impenetrabilidade, enquanto que nas regibes de entrada uma

condicéo de valor prescrito das fracdes massicas dos gases é considerada. Quando o
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ar é utilizado como agente gaseificador sdo especificados valores de 0,233 e 0,767
paras as fragbes massicas de O; e N, respectivamente, na regido de entrada dos
agentes gaseificadores. As situacdes investigadas neste trabalho incluem casos com
misturas entre diferentes agentes gaseificadores, com propor¢des distintas. Logo, para
cada situacdo valores diferentes das fracbes massicas sdo calculados a partir das
vazbes massicas de cada agente gaseificador. Para a regido de entrada de biomassa
sdo utilizadas as fracdes massicas do gas de pirdlise calculadas pelo modelo de pirélise
PETERSEN-RODRIGUEZ, descrito ha Seg. 5.2.

7.3 Informacdes sobre as Situacfes Simuladas

No presente trabalho foram realizadas simulagbes para avaliar a influéncia da
mistura entre vapor e oxigénio e da temperatura de parede sobre a qualidade e o poder
calorifico do géas de sintese. Inicialmente foi realizada uma breve comparacéo entre 0os
casos 2D e 3D, assim como uma avaliacdo da escalabilidade do cddigo utilizado e uma
andlise referente a alguns parametros numeéricos. Além disso, é realizada um estudo da
influéncia de cada uma das reacdes modeladas sobre a predi¢cdo da composicao do gas
formado, com o objetivo de explicitar quais reacBes estdo sendo mais relevantes e
sofrendo mais influéncia dos parametros estudados.

Os casos que envolvem misturas entre O, e vapor de 4gua como agente
gaseificador foram escolhidos utilizando uma faixa de valores tipicos da razao entre
vapor e biomassa (S/B), entre 0,4 a 1,2, e da razao de gaseificacdo (GR), entre 0,66 e
1,74. Para a obtencéao destes valores, a vazao de bagaco de cana foi mantida constante
e igual a 0,8 kg/h, enquanto que as vazdes de oxigénio e de vapor foram variadas,
respectivamente, de 0,21 kg/h até 0,43 kg/h e de 0,32 kg/h até 0,96 kg/h. Para as
temperaturas de parede também foram utilizados valores tipicamente encontrados em
processos de gaseificacdo em reatores de leito fluidizado borbulhante (973 K — 1123 K).

Também foram realizadas simula¢des usando ar, ar enriquecido com O e ar
misturado com vapor de agua. Nestas situacdes as vazfes de agente gaseificador
utilizadas foram escolhidas de maneira a manter uma vazao massica de O igual a 0,21
kg/h em todas estas simula¢gdes. De modo a garantir esta restricdo, 0s casos com ar e
ar misturado com vapor correspondem a situagfes com razéo de equivaléncia (ER) igual
a 0,15. O caso com ar enriquecido com oxigénio corresponde a situacdo com ER = 0,20.
O percentual de concentragdo volumétrico de O, presente no caso com ar enriquecido,
e de vapor no caso com adicdo de vapor ao ar, correspondem, respectivamente, a

36,5% e 16%. A vaz&o de bagaco de cana e as temperaturas de parede utilizadas foram
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as mesmas das situacdes descritas no paragrafo anterior. Um resumo das situacdes
descritas pode ser visualizado na Tab. 7.2.

Para os casos 3D basta transformar os valores das vazdes de biomassa e de
agente gaseificador para o sistema CGS e implementar estes valores no codigo, através
do arquivo mfix.dat, com excecdo da vazado de biomassa que sera detalhada adiante.
Contudo, nas situacdes 2D é necessario garantir a mesma condi¢ao de fluidizacdo e
razao entre as vazdes de biomassa e de agente gaseificador da situacdo 3D para a
nova geometria. Com este objetivo, primeiramente deve-se obter a velocidade
superficial dos agentes gaseificadores em todas as situacdes investigadas. Apls a
obtencdo destes valores, mostrados na Tab. 7.3, a vazdo massica dos agentes
gaseificadores da situacdo 2D deve ser calculada. Como a razdo entre as vazdes de

biomassa e de agente gaseificador € conhecida, é possivel obter a vazéo de sélidos no

caso 2D.
Tabela 7.2 — Resumo das situac¢des investigadas.
Casos Agente Qur Qo2 Qs ER S/B GR Tparede
Gaseificador | [kg/h] | [kg/h] | [kg/h] [K]
1 O, + Vapor | ---- 0,210 | 0,320 | 0,18 | 0,40 | 0,66 | 973
2 O, + Vapor | ---- 0,210 | 0,320 | 0,18 | 0,40 | 0,66 | 1123
3 O, + Vapor | ---- 0,210 | 0,960 | 0,18 | 1,20 | 1,46 | 973
4 O, + Vapor | ---- 0,210 | 0,960 | 0,18 | 1,20 | 1,46 | 1123
5 O, + Vapor | ---- 0,430 | 0,320 | 0,36 | 0,40 | 0,94 | 973
6 O, + Vapor | ---- 0,430 | 0,320 | 0,36 | 0,40 | 0,94 | 1123
7 O, + Vapor | ---- 0,430 | 0,960 | 0,36 | 1,20 | 1,74 | 973
8 O, + Vapor | ---- 0,430 | 0,960 | 0,36 | 1,20 | 1,74 | 1123
9 O, + Vapor | --—--- 0,320 | 0,640 | 0,27 | 0,80 | 1,20 | 973
10 O, + Vapor | --—--- 0,320 | 0,640 | 0,27 | 0,80 | 1,20 | 1123
11 Ar 0,901 | - | -—- 0,18 | - | - 973
12 Ar 0,901 | - | -—- 0,18 | - | - 1123
13 Ar + Oy 0,417 | 0,113 | --—-- 0,18 | - | - 973
14 Ar + Oy 0,417 | 0,113 | --—-- 0,18 | - | - 1123
15 Ar + Vapor 0,901 | --—--- 0,164 | 0,18 | 0,21 | ---- 973
16 Ar + Vapor 0,901 | --—--- 0,164 | 0,18 | 0,21 | ---- 1123
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Tabela 7.3 — Velocidade superficial das situacdes investigadas.

Casos | Velocidade Superficial do Agente Gaseificador [cm/s]
le? 6,46
3e4 16,38
5e6 8,27
7e8 17,87
9el0 12,16
1l1e12 8,96
13e14 514
15e 16 9,48

Deve ser observado que para obter a velocidade superficial dos agentes
gaseificadores foi utilizada a vazao massica total dos gases entrando no reator. Para
diferenciar as situacdes da Tab. 7.2, basta obter as fracbes massicas dos agentes
gaseificadores utilizados, a partir das vaz6es massicas apresentadas nesta mesma
tabela.

Como os processos de secagem e de pirdlise foram considerados instantaneos,
deve-se dividir a vazao de biomassa calculada em uma corrente formada por char e
uma formada por gases, a qual inclui a agua proveniente do processo de secagem. A
composicdo da corrente gasosa inserida na entrada de biomassa € mostrada na
Tab. 7.4, enquanto que as vazdes massicas das correntes de gas e de char séo,
respectivamente, 0,28072 g/s e 0,00376 g/s.

Tabela 7.4 — FracBes massicas da corrente de gas na entrada de biomassa.

Y [%] para Tieito de 700 °C | Y, [%] para Tieito de 850 °C
02 0,0 0,0
N2 0,5 0,5
H> 3,2 2,7
(6{0) 46,1 50,2
CHa 14,2 17,2
H.O 5,2 5,2
CO; 25,3 22,1
CsHs 51 1,7
H.S 0,4 0,4
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As demais condi¢Bes de contorno, assim como os coeficientes de transferéncia
de calor utilizados nas regides em que € modelada a perda de energia para 0 ambiente
sdo apresentadas na Tab. 7.5. Nesta tabela, os coeficientes de transferéncia de calor,
AWyonaz € AW,onase foram calculados em PINHO (2012). A temperatura de entrada do
bagaco de cana foi considerada 373,15 K, devido a hipétese de secagem instantanea.
Dessa forma, esta sendo considerado que a temperatura de vaporizagdo da agua em
condicdes de pressdo atmosférica é atingida instantaneamente. A consideracdo da
temperatura de entrada dos agentes gaseificadores levou em conta as informacdes
sobre o sistema de aquecimento dos gases, comentada na Se¢. 7.1. Foi considerado

gue os agentes gaseificantes sdo aquecidos até 673,15 K

Tabela 7.5 — Condi¢bes de contorno.

Condicbes de Contorno

Entrada de Combustivel Paredes do reator sem resisténcias

Tyss 373,15K Tomb 303,15 K
Tenar 373,15 K AW, onas 16,1183 W/m2K
Entrada de Agente Gaseificador hWzonas 11,2324 Wim2K
Tog.gas 673,15 K Paredes do reator com resisténcias
Y Qi/Qag,gas Tparede 973 K ou 1123 K

As propriedades das particulas soélidas sdo mostradas na Tab. 7.6 e os
parametros fisicos das fases sélidas na Tab. 7.7. Na Tab. 7.6, o diametro e a massa
especifica do material inerte foram fornecidos pelo Cenpes. O diametro do char foi
considerado o mesmo que o didmetro do bagago de cana, também fornecido pela
Cenpes. As demais propriedades foram retiradas do trabalho de PINHO (2012).

Tabela 7.6 — Propriedades das particulas soélidas.

Propriedades das particulas sélidas
ds_inertes 0,384 mm ds_cnar 0,200 mm
Ps—inertes 1300 kg/m3 Ps—char 250 kg/m?
CPs—imertes 800 J/kg K CPs—char 231,34 J/kg K
As—inertos 0,3279 W/m K As—char 0.1047 W/m K
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Tabela 7.7 - Parametros fisicos das fases sdlidas.

Parametros fisicos
€mm 0,9
] 30,0
Cr 0,1

Na Tab. 7.7, para o coeficiente de restituicdo de colisdo entre particulas, ey, foi
usado o mesmo valor que PINHO (2012). Para o angulo de fricgao interno, &, e para o
coeficiente de atrito entre as fases solidas, Cr, foram utilizados os valores padréo do
MFIX.

Como o objetivo do trabalho é investigar o regime estacionario do problema,
optou-se por utilizar condi¢cbes iniciais que reduzissem o regime transiente das
simulacdes realizadas. Por isso optou-se por utilizar a temperatura da parede como
condicao inicial da equacéo de conservacao de energia e um campo de velocidade e de
fracdes massicas para as equacdes de conservacao de quantidade de movimento e de
espécies quimicas. A obtencdo dos campos do escoamento é detalhada na Sec. 8.2,
onde a utilizacdo de uma condicao inicial de valores constantes para todas as grandezas

€ comparada com a utilizacdo de campos préximos do regime estacionario.

7.4 Descricdo dos Parametros e Modelos Numéricos Utilizados

Em se tratando de modelos numéricos, a descricao fisica correta do problema
nao garante resultados coerentes. A escolha de modelos e parametros numeéricos
podem acarretar variacdes significativas nos resultados de simulacdes, ou até mesmo
ocasionar erros na execugdo do codigo. Dentre os parametros que podem influenciar
os resultados do problema encontram-se o tamanho dos elementos da malha, o
tamanho dos passos de tempo, os métodos de discretizacdo dos termos convectivos
das equagfes governantes e o0s residuos minimos para determinar a convergéncia do
processo iterativo.

A influéncia da malha sobre os resultados é analisada na Seg. 8.1. Para reduzir
0 tempo computacional optou-se pela utilizagdo de um passo de tempo variavel durante
as simulagbes. O menor e 0 maior passo de tempo possiveis definidos sdéo,
respectivamente, 102 e 10'°, embora na maioria das simulacdes o menor passo de

tempo necessario tenha sido da ordem de 10°°.
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O método de discretizacdo mais comumente utilizado, devido a sua simplicidade
e grande estabilidade, € o método Upwind de primeira ordem (FOU), detalhado no
Anexo 1. Diversos autores (e.g. MINETO, 2009; GUENTHER e SYAMLAL, 2001) ja
mostraram que os métodos de primeira ordem ndo conseguem descrever 0 processo
de formacgéo de bolhas de maneira realista, sendo recomendado o uso de métodos de
ordem superior para simulagbes de processos em que existe formacdo de bolhas.
Entretanto, a utilizacdo de métodos de segunda ordem acaba elevando
significativamente o tempo computacional necessario para realizar a simulacao. Para
evitar tempos de simulagdo proibitivos e obter resultados de ordem superior, RANADE
(2002) sugere que o método de primeira ordem FOU seja utilizado durante o regime
transiente do escoamento, e um método de segunda ordem seja utilizado durante o
regime pseudo-permanente do escoamento. Desta maneira, as simulagdes
consideradas foram simuladas durante 400 s com o método FOU e durante os 50 s

finais com o método de segunda ordem Superbee.

Tabela 7.8 - Valores de alguns parametros numéricos utilizados nas simulacoes.

Parametro Descricao Valor
Rem Continuidade + Conservacédo de Momentum 107%
Resp Conservacao de Espécies 10~¢

Ry Conservacao de Temperatura 10~¢
w1 Fator de sub-relaxacéo da continuidade da fase gas 0,8
w7 Fator de sub-relaxacéo da fracéo volumétrica da fase sélida 0,5

Fator de sub-relaxacdo das equacdes de conservacdo de 05
w3 L , . )
momentum na direcdo x das fases gas e sélidos

Fator de sub-relaxacdo das equacdes de conservacdo de 05
Wy L , - )
momentum na direcdo y das fases gas e solidos

Fator de sub-relaxacdo da equacdo de conservacdo de 08
w ’
¢ temperatura das fases gas e sélidos

Fator de sub-relaxacdo das equacdes de conservagdo de
w7 o 1,0
espécies

*Os casos 5 e 6 apresentaram dificuldades de convergéncia, por isso foram utilizados os valores
padrdo do MFIX para os residuos e um fator de sub-relaxagéo da continuidade de 0,5 para estes
dois casos.

Os residuos padrdo do codigo MFIX para as equacdes de continuidade e de
guantidade de movimento e para as demais equacdes escalares sdo, respectivamente,

103 e 10*“. Os valores de 10 para o residuo da equacéo de continuidade + quantidade
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de movimento e 10° para os residuos das demais equacGes séo utilizados neste
trabalho. Comparacgdes entre os dois conjuntos de residuos indicam a necessidade de
se utilizar os valores de residuo propostos, como mostrado no Cap. 8. No entanto, deve-
se ressaltar que a reducdo do valor dos residuos também pode elevar o tempo de
computacao do codigo. Novamente com o objetivo de evitar um esforco computacional
muito elevado, a mesma metodologia utilizada em relagéo aos métodos de discretizacao
de segunda ordem foi utilizada.

Um fator que influencia diretamente a convergéncia do processo iterativo sdo os
fatores de sub-relaxacéo das equacgdes de conservacao. Estes fatores ndo influenciam
os resultados convergidos, porém podem reduzir ou elevar o nimero de iteracfes
necessarias para obter os resultados convergidos. Os fatores de sub-relaxacéo e os
valores dos residuos das equacgdes considerados neste trabalho sdo mostrados na
Tab. 7.8.
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8 RESULTADOS E ANALISE

Os resultados das simulagdes realizadas neste trabalho sdo apresentados e
analisados neste capitulo. Antes de uma analise fisica do problema estudado, séo
realizadas avaliacdes a respeito de alguns parametros numéricos do problema.
Resultados referentes a influéncia do tamanho de malha sobre os resultados e as
diferencas provocadas pela utilizacdo do sistema de coordenadas retangulares 2D em
comparacdo com o sistema 3D de coordenadas cilindricas sdo apresentados na
Sec¢. 8.1. Em seguida, na Se¢. 8.2 sdo avaliadas formas de reduzir o tempo
computacional das simula¢des, incluindo uma avaliacdo da escalabilidade do cédigo
utilizado e uma comparagdo entre duas diferentes bibliotecas de paralelizagdo MPI
(MPICH 1.4.3 e OpenMPI 1.6.3). O uso de diferentes condi¢des iniciais para reduzir o
tempo computacional também é analisado. Na Seg. 8.3 é investigada a influéncia da
escolha dos métodos de discretizacéo e das tolerancias utilizadas sobre os resultados.

Depois de terminada as analises referentes aos aspectos numeéricos é
apresentada a analise fisica do problema através das simulacles, realizada nas
Sec¢s. 8.4 e 8.5. Primeiramente € realizada uma analise sobre o comportamento
termofluidodindmico do leito, seguido por uma andlise termoquimica ao longo do
gaseificador, para as situacdes em que o agente gaseificador sdo misturas de vapor e
O.. A analise termoquimica inclui uma avaliacdo percentual da contribuicdo de cada
reacdo para producdo e consumo dos principais componentes formados no
gaseificador.

Apés a andlise do comportamento quimico e termofluidodindmico do
gaseificador é realizada uma investigacdo da qualidade dos gases produzidos para
diferentes misturas de agentes gaseificadores. O poder calorifico inferior (PCI), a
guantidade de gas de sintese (H2 + CO) e a raz&o H./CO sao utilizadas para definir as
vantagens de cada agente gaseificador, assim como a influéncia do oxigénio e do vapor
sobre a composicao dos gases produzidos.

Por fim, alguns dos resultados obtidos neste trabalho sdo comparados com
resultados da literatura obtidos com o programa CSFMB, com o objetivo de avaliar a
qualidade dos resultados apresentados. E necessario ressaltar ainda que todos os
resultados apresentados, com excec¢do dos graficos em fungéo do tempo, sdo obtidos
a partir da média dos ultimos 20 s das simulagfes. Esta média € considerada como
sendo o valor das grandezas durante o regime estacionario de operacdo do

gaseificador.
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8.1 Convergéncia de Malha e Comparacéao entre Simula¢cdes 2D e 3D

O estudo de convergéncia de malha apresentado a seguir utilizou duas malhas
2D diferentes, a primeira com 32x229 elementos e a segunda com 64x458 elementos,
mostradas na Fig. 8.1. A primeira malha foi gerada seguindo a sugestdo de
PINHO (2012). O espacamento da malha com 32x229 elementos na direcdo x é de
4,14 mm, e na dire¢éo y é de 4,0 mm no leito e 8,0 mm no freeboard. FERZIGER (2002)
ressalta a necessidade de reduzir as dimensdes dos volumes de controle pela metade
em um teste de convergéncia de malha, respeitando sempre a distribuicdo inicial da
malha. Logo, seguindo esta recomendagédo, a malha com 64x458 elementos foi obtida
dividindo os espagamentos da primeira malha pela metade, acarretando em uma malha

com quatro vezes mais volumes de controle do que a original.

(b)
Figura 8.1 — Representacéo das malhas; Malha 1 (a); Malha 2 (b).
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Devido ao elevado custo computacional das simula¢cdes envolvendo a malha
com 64x458 volumes, a andlise do impacto das malhas foi realizada utilizando
simulacdes de 60 s, que ndo atingiram o regime estacionario. No entanto, mesmo sem
atingir o regime estacionario, € possivel avaliar se a independéncia de malha foi
atingida.

Deve-se notar ainda que para um estudo de convergéncia espacial as
simulacdes devem em principio serem executadas com passos de tempo constantes,
uma vez que variagdes no passo de tempo seriam diferentes de uma malha para outra.
Contudo, simulacdes preliminares mostraram que, nas situacbes estudadas, as
situacdes com passo de tempo fixo geram resultados muito proximos das simulacdes
com passo de tempo variavel, com a maior diferenca relativa obtida para a fracédo
massica de CH4 sendo da ordem de 2%. As simulag6es preliminares mostraram ainda
gue a utilizacdo do passo de tempo variavel reduziu pela metade o tempo necessario
para realizar as simulagdes.

Para realizagéo do teste de convergéncia de malha foram utilizados os Casos 1
e 7, definidos na Tab. 7.2. E preciso observar que n&o seria necessaria a utilizacéo de
dois casos para estudar a convergéncia da malha. Entretanto, XIE et al. (2008) afirmam
gue, a medida que a velocidade superficial dos gases aumenta, a simulagdo com
sistemas de coordenadas 2D passa a apresentar diferencas maiores em relacdo ao
caso 3D. Desta forma, optou-se por incluir na andlise a situagcdo com maior velocidade
superficial (Caso 7) na convergéncia de malha e fazer a comparacdo entre as
modelagens 2D e 3D nestes dois casos.

A malha 3D foi gerada apds uma analise preliminar da convergéncia das malhas
2D. Foi utilizada uma malha com 16x229x12 volumes que é mostrada na Fig. 8.2. O
espacamento da malha 3D nas direcbes r e z séo idénticos aos das direcdes x e y da
malha 2D com 32x229 volumes. Na dire¢do azimutal () novamente foi seguida uma
sugestdo de XIE et al. (2008?%), que recomendam a utilizagdo de 12 volumes nesta
direcéo.

Para os dois casos investigados as duas malhas 2D apresentam resultados
muito préximos, como pode ser visto nas Figs. 8.3 - 8.7. Nestas figuras também estao
representados os resultados referentes a malha 3D utilizada, que também estao

bastante proximos dos resultados obtidos com as malhas 2D.
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Figura 8.2 — Representacdo da malha tridimensional.

Nas Figs. 8.3 — 8.6 sdo mostradas as fracdes massicas de Hz, CO, CHs e COy,
respectivamente, na saida do reator ao longo do tempo. Observando estas figuras é
possivel notar que as duas malhas 2D utilizadas estdo produzindo fragbes massicas
semelhantes aquelas da situagédo 3D, para os dois casos avaliados. Além disso, pode-
se observar que, ao contrario do que imaginado inicialmente, o Caso 1 apresenta
resultados mais distantes do caso 3D do que o Caso 7. Por exemplo, € possivel observar
gue na Fig. 8.4 (a), a fracdo méassica de CO do Caso 1 tridimensional tende a se
estabilizar em um valor ligeiramente maior do que nos casos 2D. Por outro lado, as
Figs. 8.5 (a) e 8.6 (a) mostram que as fragbes massicas de CH4 e de CO, tendem a ser
menores no Caso 1 tridimensional. Por outro lado, as fracdes massicas de CO, CHs e

CO: no Caso 7 estdo mais proximas para as duas malhas 2D e a malha 3D.
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Figura 8.3 — Fracdo massica de H; na saida do reator; a) Caso 1; b) Caso 7.
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Figura 8.4 — Fragdo méssica de CO na saida do reator; a) Caso 1; b) Caso 7.
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Figura 8.5 — Fracdo massica de CH4 na saida do reator; a) Caso 1; b) Caso 7.
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Figura 8.6 — Fracdo méssica de CO; na saida do reator nos Casos 1(a) e 7(b).

A Fig. 8.7 mostra que as temperaturas dos gases de saida obtida com o modelo

3D estéo visivelmente diferentes do que as temperaturas obtidas com o0 modelo 2D em

ambos os casos investigados. No Caso 1 a temperatura da representacéo 3D é maior

do que a temperatura obtida com as duas malhas 2D. Por outro lado, no Caso 7 a

temperatura de saida dos gases obtida com a malha 3D é menor do que a obtida com

as malhas 2D. Entretanto, como os valores de temperatura séo elevados, as diferencas

relativas entre as duas situagcbes sdo menores do que as referentes as fracOes

massicas.
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Figura 8.7 — Temperatura na saida do gaseificador nos Casos 1(a) e 7(b).

Todas as simula¢des descritas nesta se¢éo foram realizadas em um cluster com

19 processadores XEONSs, cada um com 24 CPUs. Em todas as simulagdes foram

utilizados 12 threads, e o tempo gasto por cada simulacéo é mostrado na Tab. 8.1. Nesta

tabela, é possivel observar que as simulacdes com a malha de 32x229 elementos séo,

aproximadamente, 6 vezes mais rapidas do que as simula¢cées com a malha de 64x458

elementos e 12 vezes mais rapidas em comparacdo com a malha 3D utilizada.

A Tab. 8.1 ajuda a mostrar, quantitativamente, a principal vantagem da representacao

2D para as simulacbes de problemas envolvendo escoamentos multifasicos com

reacdes quimicas, que € a grande reducao no tempo de simulacao.

Tabela 8.1 — Informacdes referentes ao esforco computacional de cada simulagéo.

Caso Malha Tempo simulado [s] | Tempo gasto aproximado [dias]
1 32x229 60 1
1 64x458 60 6
1 12x16x229 60 12
7 32x229 60 1
7 64x458 60 5
7 12x16x229 60 10

Os resultados considerados até o presente momento indicam que as duas

malhas bidimensionais testadas geram resultados muito proximos, mostrando que a

independéncia dos resultados em relagdo a malha 2D utilizada foi alcangada. Além

disso, a representacdo 2D parece produzir resultados bastante proximos aos da
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representacdo 3D. Entretanto, uma andalise mais profunda sobre as diferencas entre as
malhas 2D e 3D é realizada na Seg¢. 8.3.

8.2 Reducédo do Tempo de Simulagédo

A reducao do tempo de simulacdo é uma questao fundamental para a utilizacéo
de simulacgdes fluidodindmicas em gaseificadores de escala industrial. A utilizacdo de
processamento paralelo é uma das principais maneiras de se atingir este objetivo
(FERZIGER, 2002). Com o intuito de se melhorar o entendimento sobre a eficiéncia da
paralelizacdo do codigo MFIX, nas proximas secdes sdo apresentadas uma
comparagdo entre duas bibliotecas de paralelizacdo MPI e uma avaliacdo da
escalabilidade do codigo. Além disso, é analisada uma maneira de acelerar o regime
transiente do problema, reduzindo o tempo computacional necessario para realizar as

simulacdes.

8.2.1 Comparacdo entre bibliotecas de paralelizacdo MPI e avaliacdo da

escalabilidade do problema

Neste trabalho optou-se por utilizar uma biblioteca de paralelizac&o do tipo MPI.
As duas bibliotecas disponiveis testadas nesta dissertacdo foram a MPICH2 1.4.3 e a
OpenMPI 1.6.3. Para avaliar qual das duas é mais eficiente no presente trabalho foram
realizadas simulacées com ambas, utilizando de 2 a 24 threads. Foram simulados 3 s
do Caso 1 para realizar esta comparacdo. Para cada numero de threads quatro
simula¢des foram realizadas e uma média aritmética foi utilizada para obter o tempo
médio da simulacdo. Com o intuito de calcular os speedups da paralelizacdo, também
foram realizadas rodadas com processamento serial. Deve ser observado que uma
thread pode ser interpretada como 0 himero de partes em que o processo é dividido e
executado simultaneamente.

Na Fig. 8.8 é apresentado o speedup obtido com cada uma das bibliotecas, em
relacdo ao numero de threads (np) utilizadas. Observando a Fig. 8.8, é possivel notar
gue ambas as bibliotecas de paralelizacdo apresentam uma melhor performance
guando 12 threads s&o utilizadas para realizar as simulagfes. Além disso, também é
possivel observar que a biblioteca MPICH2 1.4.3 apresenta um speedup superior ao da
biblioteca OpenMPI 1.6.3 a medida que se aumenta o nimero de threads utilizadas.

A Fig. 8.9 mostra a eficiéncia de paralelizacdo das duas bibliotecas utilizadas.

Nesta figura é possivel observar que a eficiéncia de paralelizacdo obtida com a
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biblioteca MPICH2 é melhor do que a obtida com a biblioteca OpenMPI em todas as
situacdes, com excecao da situacdo com 4 threads. Entretanto, a Fig. 8.9 também
mostra que a situacdo de melhor speedup corresponde a uma eficiéncia inferior a 50%.
Estas pequenas eficiéncias, independentemente da biblioteca utilizada, revelam que
para o problema estudado o c6digo MFIX ndo possui uma boa escalabilidade.
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Figura 8.8 — Speedup das duas bibliotecas de paralelizagao.
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Figura 8.9 — Eficiéncia das duas bibliotecas de paralelizacéo.

Existem duas possiveis justificativas para a existéncia desta falta de
escalabilidade. A primeira é que o codigo ndo € escalavel, e que um aperfeicoamento

das rotinas de paralelizagdo deve ser realizado. A segunda é que a quantidade de
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volumes utilizadas € tdo pequena que o problema nao é escalavel, uma vez que com
menos elementos na malha a parte paralelizavel do cédigo se torna menor, assim como
a eficiéncia de paralelizacdo (FERZIGER, 2002).
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Figura 8.10 — Comparacao entre os speedups obtidos com uma malha 2D e uma
malha 3D.
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Figura 8.11 — Comparacdao entre as eficiéncias obtidas com uma malha 2D e uma
malha 3D.

Para avaliar as duas hipoteses foram realizados testes, com a biblioteca
MPICHZ2, para o Caso 1 utilizando uma malha 3D, que possui um nimero de elementos
seis vezes maior. Os resultados, mostrados nas Figs. 8.10 e 8.11, mostram que para o

caso de geometria 3D 0 speedup e a eficiéncia sdo melhores do que quando uma
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geometria 2D é usada. Além disso, é possivel observar também que o maior speedup
no caso 3D corresponde a situagdo em que 16 threads foram utilizadas. Ou seja, é
esperado que para problemas maiores, isto €, com um nimero maior de elementos da
malha, os speedups obtidos sejam maiores e que o niumero de threads para uma rodada
mais rapida também seja maior. Por outro lado, o fato do problema néo ser escalavel
em nenhuma das duas situacbes, geometrias 2D e 3D, revela que o cédigo ndo é
escalavel.

E recomendavel realizar algumas simulaces preliminares para determinar o
namero ideal de threads a ser utilizado. Se o problema resolvido possuir uma malha
proxima a dos valores analisados neste trabalho (malha 2D com 7328 elementos e
malha 3D com 43968 elementos), pode-se utilizar o mesmo numero de threads
utilizados aqui (12 e 16, respectivamente). Em relacdo a biblioteca de paralelizacédo
recomenda-se o uso da biblioteca MPICH2. Todas as simulagfes 2D apresentadas nas
proximas secdes foram realizadas utilizando 12 threads, enquanto que as simulacdes
3D foram executadas com 12 threads. A biblioteca de paralelizacdo utilizada é a
MPICH2.

8.2.2 Avaliacdo de um procedimento parareduzir o tempo de computacao

Apoés determinada a biblioteca de paralelizacdo mais eficiente e o nimero de
threads 6timo para a reducdo do tempo computacional, é analisada uma forma de
reduzir o tempo computacional modificando a condic&o inicial. Ao invés de considerar
como condic¢éo inicial que o reator esta cheio de N2 e que a velocidade inicial dos gases
€ aproximadamente a velocidade minima de fluidizacdo, como em PINHO (2012) e
GERBER et al. (2010), séo utilizadas simulacdes simples para fornecer campos de
velocidade e de espécies quimicas. A temperatura inicial utilizada foi a temperatura da
parede do respectivo caso. As duas metodologias testadas sdo chamadas de
Procedimento 1 e Procedimento 2.

O Procedimento 1 consiste em realizar uma simulacdo de 40 s de operacédo do
reator sem resolver as equacdes de energia e desconsiderando as reagfes quimicas.
Em seguida, s&o simulados mais 10 s de operacado do reator considerando as reagdes
guimicas, porém sem resolver as equacfes de energia. Dessa forma, todo o
escoamento foi considerado isotérmico com uma temperatura igual a temperatura de
parede do respectivo caso. Por fim, sdo simulados 400 s de operacdo do reator
resolvendo todas as equactes de conservacao e considerando as reacdes quimicas,

sendo que os ultimos 50 s foram simulados com o0 método Superbee.
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Ja no Procedimento 2, é realizada a simulacao direta de 500 s de operagdo do
gaseificador. No segundo procedimento € considerada que a velocidade inicial dos
gases € a velocidade minima de fluidizacao para o material inerte. Para as equacdes de
espécies quimicas € considerado que o reator esta inicialmente cheio de N.. Em relagéo
as equacodes de energia, € considerada uma temperatura igual a temperatura definida
nas paredes para todo o gaseificador. Novamente os ultimos 50 s sdo simulados
utilizando o método Superbee. Para realizar a comparacgéo entre os dois procedimentos
séo analisados os Casos 1 e 7 como casos base.

Nas Figs. 8.12 e 8.13 é possivel observar, respectivamente, o comportamento
das temperaturas do leito de inertes e dos gases na saida do gaseificador em funcéo do
tempo de operac&o do reator. E possivel notar nestas figuras que tanto a temperatura
dos gases na saida quanto a temperatura do leito de inertes nos dois casos, com 0s
dois procedimentos atingiram o regime pseudo-permanente.

Também é possivel observar nas Figs. 8.12 e 8.13 que o Caso 1, com velocidade
superficial menor, atingiu o regime pseudo-permanente antes do Caso 7. E necessario
observar que algumas grandezas do escoamento podem atingir o regime estacionario
e outras ndo. No entanto, nas situacdes analisadas, todas as grandezas de interesse do
escoamento estdo em regime estacionario. Outra observacéo a ser feita é que com o
Procedimento 1 o tempo de operacdo em regime transiente foi menor do que com o
Procedimento 2. Esta tendéncia indica que as simulacdes preliminares geraram campos
das grandezas do escoamento mais adequados do que a consideragdo de campos com

valores constantes ao longo do gaseificador.
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Figura 8.12 - Comportamento da temperatura do leito de inertes em fung&o do tempo;
a) Procedimento 1; b) Procedimento 2.
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Figura 8.13 - Comportamento da temperatura do gas na saida do reator em fung¢éo do
tempo; a) Procedimento 1; b) Procedimento 2.
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Na Tab. 8.2 é avaliada a diferenca dos resultados obtidos com os dois
procedimentos. Esta tabela mostra que a diferenca dos resultados obtidos na saida do
gaseificador entre os dois procedimentos para o Caso 1 é inferior ou igual a 1%. No
Caso 7 a Uunica diferenca relativa que ultrapassa 1% € aquela referente a fracdo molar
de CH4, enquanto que no Caso 1 a maior diferenca relativa é de 2,6%, como pode ser
visto na Tab. 8.2. Logo, pode-se concluir que ambos o0s procedimentos atingiram o

regime de operacao estacionario do gaseificador.

Tabela 8.2 — Diferencas relativas entre os resultados obtidos com os dois
procedimentos.

Caso Difr vz | Difrco | Difrcha | Difrcoz | Difr 1saida | Difr 1ieito
[%6] [%6] [%6] [%6] [%6] [%6]
1 0,2 1,0 0,5 0,2 0,1 0,0
7 0,1 0,7 2,6 0,1 0,2 0,1

Na Fig. 8.14 sdo mostrados os tempos totais de computacdo com os dois
procedimentos investigados. Esta figura indica que o Caso 1 acarretou em um custo
computacional menor do que o Caso 7. Além disso, a Fig. 8.14 também revela que o
Procedimento 1 resultou em uma reducdo do tempo computacional, em comparagéo
com o Procedimento 2. Esta reducgéo foi maior no Caso 1 (em torno de 16%) do que no
Caso 7 (em torno de 13%).

141



10

B | Procedimento 1 N
8 — IR Procedimento 2| —
—_— 6 — L
©
R _
Yl 4 _ ]
2 — —
0

Caso 1 Caso 7

Figura 8.14 - Comparacéo entre os dois procedimentos testados.

Uma reducao entre 13% e 16% do tempo computacional é bastante relevante,
principalmente para este tipo de problema com tempos de simulacbes da ordem de
alguns dias. Desta forma, a utilizacdo de simulacbes preliminares simplificadas como
condicdo inicial € indicada para reduzir o tempo transiente da simulacdo e,
consequentemente, o esforco computacional global. Além disso, é possivel ainda
observar que em situacdes com menores velocidades de fluidizacdo este procedimento

€ ainda mais eficiente.

8.3 Avaliacdo do Impacto da Representacdo 2D em Regime Estacionario

A comparacgdo entre os resultados transientes obtidos com dominios 2D e 3D,
realizada na Se¢ 8.1, indica um comportamento bastante parecido entre as duas
situacdes. Nesta secéo, o objetivo € avaliar a capacidade preditiva de um dominio 2D
em regime pseudo-permanente, em comparagdo com um dominio 3D. Primeiramente,
foi realizada a simulacdo dos Casos 1 e 7, utilizando o Procedimento 1 descrito na
Seg. 8.2. Apo6s a conclusédo destas simulacdes, foi verificado que a temperatura do leito
estava em torno de 1000 K no Caso 1 e 1050 K no Caso 7. Optou-se por considerar
uma temperatura inicial de 1000 K para a simulag&o tridimensional dos dois casos.
Desta forma, foi possivel obter resultados proximos do regime estacionario para 0s
Casos 1 e 7, simulando os mesmos 60 s de operagédo do gaseificador das situacdes

apresentadas na Seg¢. 8.1. Os resultados das simula¢gdes 3D obtidas nessas simulagdes
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sdo entdo comparados aos resultados para os Casos 1 e 7 simulados com o dominio
2D.

A Fig. 8.15 mostra que a temperatura do leito nos dois casos ainda nédo é
plenamente estacionario. Contudo, em ambos os casos a temperatura atingida parece
estar bem proxima da temperatura do leito no regime estacionario. Comparando a Fig.
8.15 com a Fig. 8.12, é possivel observar que no Caso 1 a temperatura do leito nas
situacdes 2D e 3D estdo muito proximas. Por outro lado, no Caso 7, a temperatura do
leito na situagéo 2D é cerca de 40 K superior. Esta diferenca de temperatura na situacao
com maior velocidade superficial (Caso 7) jA era esperada, uma vez que
XIE et al. (2008°) mostraram que a elevacgdo da velocidade dos gases aumenta a
importancia dos termos ndo axiais, que sdo desprezados com a utilizacdo do
dominio 2D.
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Figura 8.15 - Comportamento da temperatura do leito ao longo do tempo para as
simulacdes 3D.

Na Fig. 8.16 é mostrado o comportamento da temperatura dos gases na saida
do reator. Ao contrario da temperatura do leito, a temperatura dos gases de saida parece
j& ter atingido o regime pseudo-permanente nas duas situacdes 3D mostradas na
Fig. 8.16. Novamente a temperatura final do Caso 1 com uma representacdo 3D esta
proxima daquela obtida com uma representagdo 2D, enquanto que no Caso 7 existe
uma diferenca em torno de 40 K.

Ja na Fig. 8.17 é mostrada a variacdo temporal das fragbes massicas das

principais espécies de interesse presentes na saida do gaseificador para os Casos 1 e
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7, respectivamente. A Fig. 8.17 revela também que as fragbes méssicas dos Casos 1 e

7 atingiram o regime pseudo-permanente.
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Figura 8.16 - Comportamento da temperatura dos gases na saida do gaseificador ao
longo do tempo para as simula¢fes 3D.
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Figura 8.17 - Comportamento das fracdes massicas das principais espécies quimicas
na saida do gaseificador nas situagfes 3D; a) Caso 1; b) Caso 7.

Como a fragdo massica das espécies quimicas das situagdes simuladas com a
representacdo 3D estdo em regime pseudo-permanente, € possivel fazer uma
comparagdo da composicdo dos gases de saida obtidos com as representacdes 2D e

3D, como mostrado na Tab. 8.3. A diferenca relativa entre as fragbes molares dos gases
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mostra que, novamente, as maiores diferengas ocorrem para o Caso 7. Entretanto, com
excec¢do do CH4, com diferenca relativa de 39,0%, e do CO, com diferenca relativa de
13,3%, a composicao dos gases no Caso 7 com as duas representacdes ndo divergem
de maneira significativa. No Caso 1, a maior diferenca relativa foi de 3,2% para a fragédo
molar de CH4, mostrando que a representacao 2D é extremamente eficaz para predizer
a composicao dos gases produzidos em situacbes com velocidade superficial dos gases
tipica de escoamentos fluidizados borbulhantes.

As diferencas mais acentuadas na composicéo dos gases para 0 Caso 7 devem
estar relacionadas diretamente com a diferenca de temperatura no interior do reator.
Note que no Caso 7 com representacéo 3D, a fracdo molar de CH4 foi maior do que na
representacdo 2D. E mostrado nas secdes subsequentes que a temperatura afeta
significativamente a reacdo de reforma de metano. Logo, como as temperaturas no
reator sdo menores com a representacao 3D, a reacdo de reforma esta menos intensa,

e uma menor quantidade de CH., esta sendo consumida.

Tabela 8.3 - Comparacao entre a composi¢do dos gases produzidos nos Casos 1 e 7.

Casol | Caso 1l _ Caso 7 | Caso 7 _
D 3D Dif; [%] 0 3D Dif; [%]
Xnz [%0] 0,2 0,2 1,2 0,1 0,1 1,9
Xnz [%0] 34,1 33,9 0,5 19,7 19,4 1,8
Xco [%0] 14,5 14,1 3,2 4,8 4,2 13,3
Xcha [%0] 3,9 3,9 11 0,8 1,3 39,0
Xhzo [%0] 25,7 26,3 2,5 55,2 55,0 0,4
Xcoz [%] 20,9 21,0 0,1 19,2 19,7 3,0
Xcere [%0] 0,6 0,6 1,9 0,1 0,2 2,5
Xnzs [%0] 0,1 0,1 1,2 0,1 0,1 1,9

Para avaliar a diferenca entre as duas representagfes sobre o comportamento
do leito sdo analisados os perfis axiais da fracdo de vazio ao longo do leito e da
temperatura dos gases ao longo de todo o gaseificador. Na Fig. 8.18 sdo mostrados os
perfis de fracdo de vazio no leito das quatro situacdes investigadas. E possivel notar
gue existe um comportamento semelhante entre as situagfes 2D e 3D, porém algumas
diferencas podem ser observadas. Tanto no Caso 1 quanto no Caso 7 a representagao
2D parece induzir uma maior formacéo de bolhas no leito, fazendo com que a fracdo de
vazio nesta representagdo seja maior do que aquela obtida com o dominio 3D, até a

altura de 50 cm, como pode ser visto na Fig. 8.18. Em relacdo a altura de expanséo do
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leito, nos dois casos observados as representagdes 2D e 3D acarretaram expansdes do

leito praticamente iguais.
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Figura 8.18 - Perfis axiais da fracdo de vazio ao longo do leito para as representacdes
2D e 3D; a) Caso 1; b) Caso 7.
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Figura 8.19 - Perfis axiais da fracdo de vazio ao longo do leito para as representagdes
2D e 3D; a) Caso 1; b) Caso 7.

Na Fig. 8.19 sdo mostrados os perfis axiais da temperatura dos gases ao longo
do reator. A Fig. 8.19 (a) mostra que o comportamento da temperatura dos gases ao
longo do gaseificador no Caso 1 € bem parecido para as duas representagdes. Os
valores da temperatura no Caso 1 também sdo bastante proximos. Por outro lado, a

Fig. 8.19 (b) mostra que a temperatura dos gases ao longo do reator no Caso 7 é menor
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na representacdo 3D, como j& havia sido visto nas Figs. 8.15 e 8.16. Em relagdo aos
perfis nas duas representacbes € possivel verificar que eles sdo qualitativamente
bastante parecidos.

Quando a representacéo 2D é utilizada, existe uma queda na temperatura na
regido de entrada do combustivel sélido, o qual se encontra a uma temperatura menor.
Na representacao 3D, esta reducdo de temperatura ndo € perceptivel nos perfis axiais.
Outra diferenca é em relacao a queda de temperatura na regido do freeboard, a qual é
ligeiramente superior na representacdo 2D do que na 3D, para ambos 0S casos
mostrados na Fig. 8.19.

Apesar da elevada diferenca relativa na concentracdo de CH. nos gases
produzidos no Caso 7, com maior velocidade superficial dos gases, os resultados
indicam uma concordancia satisfatéria entre as representacées 2D e 3D. Principalmente
na situacdo com menor velocidade superficial dos gases, onde os comportamentos dos
perfis da fracdo de vazio e da temperatura sdo similares nas duas representacdes e a
diferenca relativa na composicao dos gases é muito pequena, inferior a 3,5% para todos
0s componentes. O fato de ambas as representacfes acarretarem em perfis de fracdo
volumétrica de gases e de temperaturas semelhantes e de obterem expansdes da altura
do leito praticamente iguais mostra que a representacdo 2D € capaz de descrever
corretamente detalhes térmicos e fluidodindmicos do escoamento. Logo, é possivel
concluir que informacgbes relevantes acerca do processo de gaseificagdo em leito
fluidizado borbulhante podem ser obtidas através de simulaces 2D, principalmente
para velocidades superficiais dos gases baixas (menores que a velocidade minima para

a formacao de slugs).

8.4 Avaliacdo de Parametros Numéricos

Alguns autores (e.g. SYAMLAL, 1997; GUENTHER e SYAMLAL, 2001;
MINETO, 2009) ja demonstraram que a utilizacdo do método de discretizagdo de
primeira ordem FOU ndo descreve bem o processo de formacdo de bolhas em
escoamentos gas-solido. Nas Figs. 8.20 e 8.21 é possivel observar os campos de fracao
de vazio, para os Casos 1 e 7, com 0 método FOU e com o método Superbee. A
observacdo dessas figuras mostra que a difusividade numérica do método FOU né&o
permite que a bolha seja bem definida na simulagdo, como j& observado em
GUENTHER e SYAMLAL (2001) e MINETO (2009). Para contornar este problema,
esses autores sugerem a utilizagcdo de um método de segunda ordem, ou a utilizagédo

de malhas extremamente refinadas.
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A utilizacdo de malhas muito refinadas acaba ocasionando simula¢gdes com um
tempo de computacdo longo e inviavel. Logo, a utilizagdo de um esquema de
discretizacdo de segunda ordem pode ser vista como a melhor maneira de obter uma
representacdo mais acurada do processo de formacao de bolhas. A diferenca na
representacdo das bolhas com os dois métodos de discretizacao, para os Casos 1 e 7,
pode ser vista nas Figs. 8.20 e 8.21. A observacdo destas figuras expde 0 mesmo
comportamento relatado na literatura, com bolhas bem definidas quando utilizado o
método Superbee, enquanto que as fronteiras das bolhas formadas com a utilizagcdo do
método FOU sao de dificil identificacdo. Também deve ser reportado que a utilizagéo
do método Superbee ocasionou uma expansdo maior do leito em todas as situacdes

analisadas nesta secao.

(@) 380 s (b) 381 s (c) 382s

(d) 380s (e) 381 s (f) 382s

Figura 8.20 — Campos de fragdo de vazio do reator no Caso 1 em regime estacionario
utilizando o método FOU (a, b, c) e o método Superbee (d, e, f).
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Figura 8.21 — Campos de fragdo de vazio do reator no Caso 7 em regime estacionario
utilizando o método FOU (a, b, ¢) e 0 método Superbee (d, e, f).

A Fig. 8.22 mostra as diferencas relativas entre os perfis de fracdo de vazio
obtidos com os métodos FOU e Superbee. Esta figura evidencia a diferenga no processo
de formacgéo de bolhas com os dois métodos de discretizacdo, principalmente pelas
diferencas na regido de alimentacdo de biomassa. A Fig. 8.22 também mostra grandes
diferencas relativas na regido proéxima a 60 cm de altura. Esta é a regido de fronteira
entre o leito e o freeboard. A maior diferencga relativa nesta regido ocorre devido as
diferencas entre as alturas de expanséo do leito com os métodos FOU e Superbee.

Deve-se observar que os trabalhos que abordaram as diferencas entre os
métodos de discretizag&o de primeira e de segunda ordem consideraram o processo de
formacdo de bolhas sem levar em conta efeitos térmicos e reag¢Bes quimicas. De

maneira que ndo foram encontrados estudos sobre o impacto destes métodos de
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discretizacdo sobre a composicdo dos gases formados e nem sobre a temperatura ao
longo do reator.
20 I

Caso1

16

-
]

Difg,, epg [%]
=]

h [cm]
Figura 8.22 - Diferenca relativa entre a fragdo de vazio dos gases obtidas com os
métodos FOU e Superbee ao longo do reator.

Na Tab. 8.4 é possivel observar a diferenca relativa na fracdo molar de alguns
dos gases que saem do reator utilizando os dois métodos. Como é modelado que o N2
e 0 H2S ndo reagem no interior do gaseificador, nenhum dos dois é apresentado na
Tab. 8.4. A observacéo desta tabela revela que, apesar de elevadas diferencas relativas
em relacéo a fracdo molar de CH4 (chegando a 43,2% no Caso 4), a diferenca entre 0s
dois métodos de discretizacéo foi bastante pequena, sendo inferior a 5% para 0s outros

componentes.

Tabela 8.4 — Diferencas relativas entre os resultados obtidos com o método FOU e
com o método Superbee.

Caso Difrz | Difrco | Difrcra | Difrzo | Difrcoz | Difrcers

[%] [%] [%] [%] [%] [%]
1 0,0 1,0 5,8 2,5 1,0 4,1
2 1,1 1,4 135 3,0 33 1,3
3 1,0 2,7 1,3 0,8 0,2 1,7
4 0,8 0,5 43,2 1,0 1,4 3,4
7 1,8 1,3 6,0 0,8 0,4 0,2
8 0,6 1,1 41,8 0,4 0,0 2,7

Observando mais atentamente a Tab. 8.4 é possivel notar que as maiores

diferencas relativas ocorrem para os casos com temperatura de parede de 850 °C
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(Casos 2, 4 e 8). E mostrado nas proximas se¢des que 0s casos com maior temperatura
de parede produzem pequenas quantidades de CH4 e que as reagdes de oxidacao e de
reforma de metano sdo extremamente sensiveis a temperatura do meio. Logo, como a
fracdo molar de CH4 € menor nesses casos, como mostrado na Tab. 8.5, as diferencas

relativas sao maiores.

Tabela 8.5 — Fragdo molar de CH4 obtidas com o método FOU e com o método
Superbee, e suas respectivas diferencas relativas.

Caso FOU Superbee | Dif; cha [%0]
1 4,2 4,0 5,8
2 0,5 0,6 13,5
3 2,1 2,1 1,3
4 0,2 0,2 43,2
7 0,9 0,9 6,0
8 0,0 0,0 41,8

A Fig. 8.23 mostra as diferencas relativas entre os dois métodos de discretizacdo
sobre a fragcdo molar das principais espécies quimicas formadas no gaseificador. A
analise comeca na altura de 35 cm, pois nas regides préximas a condi¢cdo de contorno
de entrada de biomassa as fracbes molares das espécies analisadas sdo muito
pequenas, ocasionando diferencas relativas muito elevadas. A andlise das diferencas
relativas ao longo do gaseificador € uma maneira de avaliar o quanto a escolha do
método de discretiza¢ao influencia o comportamento das fracbes molares no interior do
gaseificador.

Observando a Fig. 8.23, é possivel notar uma pequena diferenca relativa ao
longo do reator (< 6%), com excecdo da diferenca referente a fracdo molar de CHa.
Também é possivel observar que, de maneira geral, as diferencas relativas na regido
do freeboard sdo menores do que na regiao do leito. Além disso, a Fig. 8.23 (d) mostra
que as diferencas relativas da fracdo molar de H, apresentam um pico na regido de
transicdo entre o leito e o freeboard. Em relagdo as fracdes molares dos demais
componentes representados na Fig. 8.23, este comportamento ndo é observado. Este
pico pode ser causado pela diferenca nas taxas das reagdes homogéneas na regiao do
leito e na regido do freeboard. Como a altura de expanséao do leito é influenciada pelo
método de discretizac¢ao utilizado, a diferenca nas taxas das rea¢cdes aumenta na regiao
de transic&o. O fato de apenas a fragdo molar de H, apresentar este pico indica que o
H. sofre uma influéncia maior das reagbes homogéneas do que os demais

componentes.
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Figura 8.23 — Diferencas relativas das fragbes molares dos quatros principais
componentes formados, com os métodos FOU e Superbee; a) CO; b) COgy; ¢) CHa; d)
Ha.

96.6

A influéncia do método de discretizagdo sobre a temperatura dos gases pode ser
visualizada na Fig. 8.24, onde é mostrada a diferenca relativa entre as temperaturas dos
gases obtidas com os métodos FOU e Superbee ao longo do reator. Observando a
Fig. 8.24, é possivel notar que, com excecdo dos Casos 7 e 8, a diferenca relativa
aumenta na regido do freeboard. Comparando as Figs. 8.23 e 8.24 é possivel observar
gue mesmo com diferencas relativas de temperatura maiores na regido do freeboard no
Caso 2, as diferencas relativas referentes as fragdes molares das espécies quimicas

SA0 menores nesta regido.
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Figura 8.24 — Diferenca relativa das temperaturas dos gases obtidas com os métodos
FOU e Superbee ao longo do reator.

Embora pequenas, as diferencas de temperatura ocasionadas pelo método de

discretizacao influenciam significativamente a concentragdo de CH4 nos gases de saida.

A Fig. 8.24 mostra que a diferenca relativa entre a temperatura obtida com os dois

métodos de discretizacdo € maior no Caso 2. Deve-se notar que o Caso 2 foi a Unica

situacdo na qual a fracdo molar de CH,4 foi maior quando o método Superbee foi

utilizado, como mostrado na Tab. 8.5.
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Figura 8.25 — Perfis axiais de temperatura do gas com diferentes métodos de
discretizacdo; a) Caso 1; b) Caso 2.
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Observando os perfis de temperatura mostrados nas Figs. 8.25 - 8.27 é possivel

notar que o Caso 2 é o Unico no qual o método FOU acarreta em uma temperatura maior

em toda a regido do freeboard. Como a reacao de reforma do metano € extremamente

sensivel & temperatura do meio, esta pequena diferenca de temperatura parece estar

ocasionando, nesta situagéo especifica, a diferenca na fracdo molar de CH..

A Tab. 8.6 mostra os valores das diferencas relativas das fragbes molares dos

componentes do gas na saida do gaseificador em regime estacionario entre os dois

grupos de tolerancias analisados. De maneira geral, a Tab. 8.6 revela que o aumento

da tolerancia dos residuos ndo provoca grandes alteracdes na composicao do gas
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produzido. Com excec¢ao das diferencas relativas referente as fracées molares de CO,
de CsHs e de CH4 no Caso 8, respectivamente, 6,1%, 8,1% e 23,7%. As diferencas

relativas dos demais casos foram inferiores a 6%.

Tabela 8.6 — Diferencas relativas entre os resultados obtidos com diferentes

tolerancias.
Caso Difr h2 Difrco | Difrcha | Difrpoo | Difrcoz | Difrcens

[%] [%] [%] [%] [%] [%0]
1 0,1 1,5 1,7 1,2 0,1 1,7
2 0,4 1,6 4,0 19 0,9 1,8
3 1,2 3,8 1,6 1,4 0,9 5,3
4 0,2 11 2,4 0,4 0,1 1,9
7 1,8 2,1 3,7 1,8 0,8 5,9
8 3,6 6,1 23,7 2,5 0,5 8,1

As diferencas entre os perfis de temperaturas obtidos com os dois grupos de
tolerancias foram ainda menores do que a diferenca encontrada nha comparacgao entre
os método FOU e Superbee. Entretanto, deve-se relatar que o uso de tolerancias mais
apertadas provocou uma expansdo maior do leito nos seis casos analisados nesta
secao.

As comparacdes de pardmetros numéricos mostram que a escolha do método
de discretizacao e a utilizacdo de valores reduzidos das tolerancias dos residuos afetam
apenas suavemente a temperatura dos gases no reator e a composi¢cao dos gases na
saida do reator, de maneira geral. A diferenca relativa para a maioria dos parametros
investigados € menor do que 6%. A Unica excec¢do é a fracdo molar de CH4 que acaba
sendo mais influenciada do que os demais parametros do escoamento pelos fatores
numéricos. Além disso, a altura de expansao do leito também é influenciada pelos
parametros numeéricos investigados.

Como as diferencas relativas da fracdo molar de CH, atingiu valores superiores
a 10% em todas as situagcbes com temperatura de parede elevadas e devido as
diferencas na altura de expanséo do leito, é recomendavel a utilizacdo de um método
de segunda ordem para a realizagcdo de simulagbes com temperaturas acima dos
800 °C. No entanto, a utilizacdo de tolerancias mais apertadas pode néo ser tdo decisiva,
em relacdo a composicdo dos gases na saida. Deve-se lembrar que a utilizagdo de
tolerdncias menores, assim como de métodos de segunda ordem, eleva o esforco

computacional das simulagoes.
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Por outro lado, os resultados desta se¢édo também indicam que andlises sobre o
comportamento das grandezas do escoamento no leito exige a utilizagdo tanto de
métodos de discretizacdo de segunda ordem, como de tolerdncias mais apertadas,
principalmente devido as diferencgas na altura de expanséao do leito. Para reduzir o tempo
de computacdo o regime transiente do escoamento é realizado com o método FOU e
com as tolerancias padrao do MFIX. Apenas a patrte final da simulacao é realizada com
o0 método Superbee e tolerancias menores. Esta é uma estratégia eficiente de se obter

resultados com boa acuracia em tempos muito menores.

8.5 Andlise da Gaseificacdo de Bagago com Misturas de Oxigénio e Vapor

Nesta secdo é realizada a andlise da gaseificacdo do bagaco de cana para
diferentes misturas de O; e vapor. As dez situacdes investigadas sdo mostradas na
Tab. 7.2. A andlise foi dividida em trés partes. A primeira referente ao comportamento
térmico e fluidodindmico do leito de inertes. A segunda avalia a composicao dos gases
formados em cada uma das simulacdes, assim como a qualidade e a quantidade de gas
de sintese formado. Por fim, na terceira parte, a contribuicdo de cada uma das reacdes
modeladas é avaliada para investigar os efeitos do oxigénio, do vapor de agua e da

temperatura do leito sobre as reacfes e os gases formados.

8.5.1 Analise termofluidodinamica

O comportamento fluidodindmico do leito do reator pode ser observado na
Fig. 8.28. As Figs. 8.28 (a) e (b) mostram os perfis de fracdo de vazio das situacdes com
temperaturas de parede correspondentes a, respectivamente, 973 K e 1123 K.
Analisando essas figuras, € possivel ver que a extensao do leito é significativamente
diferente de um caso para outro. Além disso, os resultados sugerem que a temperatura
do leito possui uma grande influéncia sobre o seu comportamento. Comparando 0s
casos de mesma vazao de agente gaseificador observa-se que com o aumento da
temperatura do leito ocorre uma expansao maior do leito de inertes.

As vazbes de agente gaseificador também afetam o comportamento do leito,
uma vez que o aumento da vazdo eleva a velocidade superficial dos gases. As
oscilagbes da curva de fragéo de vazio apés a altura de 60 cm, para 0s casos com maior
vazdo, indicam um padrdo de escoamento pistonado, como mostrado em
XIE et al. (2008?). Também é importante observar que esta diferenga do comportamento

do leito pode alterar as taxas de mistura e de reagfes no leito, 0 que torna mais dificil
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fazer uma andlise apenas da influéncia das quantidades de O, e de vapor no agente

gaseificador.

B Q,;=0.21kg/h, Qs = 0,32 kg/h
@ Qo:=0.21kg/h, g =0,96 kg/h
= Qg =043 kgth, g, = 0,32 kg/h

Qg; = 0,43 kg/h, Qq = 0,96 kg/h

Qg; = 0,32 kg/h, Q; = 0,64 kg/h

|
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Figura 8.28 - Perfis axiais da fracdo de vazio no interior do gaseificador; a) Tparede de
973 K, b) Tparede de 1123 K

Na Fig. 8.29 estao representados os campos de fracdo de vazio para alguns dos
casos simulados, em determinados instantes de tempo. Apenas os Casos 2, 4, 6, 8 e
10 estdo representados nestas figuras, pois 0s casos com mesma vazao de agente
gaseificador possuem um comportamento do leito semelhante. Observando a Fig. 8.29
€ possivel notar que, nos casos 4 e 10, 0 escoamento aparenta estar em regime de
transicdo entre o borbulhante e o pistonado. Estas suposicdes se baseiam na
alternancia entre bolhas alongadas ocupando praticamente todo o diametro do leito,
tipicas do escoamento pistonado, e bolhas menores, comuns nho escoamento
borbulhante. No Caso 8, que possui a maior vazao de agente gaseificador e, portanto,
a maior velocidade superficial, é possivel observar bolhas muito grandes estourando na
regido do freeboard, Fig. 8.29 (n - q). Este padrdo de formacgdo de bolhas, tipico de
regimes de escoamento pistonado, colabora com o aumento da instabilidade no
gaseificador, podendo gerar situacdes de vibragdes indesejadas durante sua operagéo
(FAN e ZU, 1998).
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(a) Caso 2, 400s. (b) Caso 2, 420s. (c) Caso 2, 440s. (d) Caso 2, 450s.

(e) Caso 4, 400s. (h) Caso 4, 450s.

(i) Caso 6, 400s. () Caso 6, 420s. () Caso 6, 440s. (m) Caso 6, 400s.

Figura 8.29 - Campos de fragcdo de vazio para diferentes casos.
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(p) Caso 8, 440s.

() Caso 10, 400s. (s) Caso 10,420s. (t) Caso 10, 440s. (u) Caso 10, 450s.

Figura 8.29 - Campos de fracdo de vazio para diferentes casos (Continuagao).

Observando os perfis de temperatura na Fig. 8.30, é possivel notar que os casos
com maior vazao de O ocasionaram temperaturas maiores no leito. Além disso, para
uma mesma vazao de oxigénio, as temperaturas do leito foram ligeiramente superiores
nas situagdes em que a vazao de vapor foi de 0,96 kg/h. Por outro lado, na regido do
freeboard as temperaturas das situacbes com vazdo de vapor de 0,96 kg/h foram
maiores. Este comportamento pode ser explicado observando as Figs. 8.28 (a) e (b), e
notando que a regido do leito estd mais expandida nos casos com maior vazao de vapor
(0,96 kg/h), para uma mesma temperatura de parede e vazao de O.. Logo, os gases
nestas situagdes permanecem com as elevadas temperaturas do leito até uma altura
maior do que nos casos com menor vazao de vapor (0,32 kg/h). Além disso, a velocidade
com gue os gases entram no freeboard também aumenta, o que reduz o seu tempo de

permanéncia na regido do freeboard.
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Figura 8.30 - Perfis axiais da temperatura dos gases ao longo do eixo vertical do
gaseificador; a) Tparede de 973 K; b) Tparede de 1123 K.

8.5.2 Composicdo dos gases produzidos

A composicdo do gas produzido, em fragdo molar, para todos o0s casos é
mostrada na Tab. 8.7. A observacdo desta tabela torna possivel uma avaliacdo da
influéncia da vazéo de O, da vazao de vapor de agua e da temperatura do leito sobre
a composicao do gas produzido.

A Tab. 8.7 mostra uma forte influéncia da temperatura do leito sobre a
composicao dos gases produzidos. Com a elevacéo da temperatura, ocorre um aumento
da producéo de H; e de CO, enquanto que as quantidades produzidas de CHa, de 4gua,
de CO:; e de alcatrdo sofrem reducgéo. Pode-se ainda verificar que a menor producéo de
CO ocorreu nos casos em que a vazao de vapor foi maxima, o que indica uma influéncia
inibidora da agua em relacéo a producdo de CO. O mesmo pode ser dito em relagéo ao
aumento da vazao de O, sobre a quantidade de H; produzida.

Em relagdo ao CH4, um aumento de temperatura reduz significativamente a
guantidade de CH4 no gas produzido. Esta tendéncia é ocasionada pelo aumento da
reacdo de reforma de metano no leito do gaseificador, como sera detalhado adiante.
Entretanto, o aumento do teor de O, também parece influenciar significativamente a

guantidade de CH. produzida. Este comportamento pode estar ligado a intensificagdo
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da reacdo de combustdo de metano no leito com o aumento da vazao de oxigénio
injetada. Esta influéncia também sera discutida na secéo referente a analise das taxas
das reacoes.

A guantidade de agua presente no gas também é reduzida com o aumento da
temperatura. A razéo para este padrao parece estar vinculada a intensificagcdo da reagéo
de reforma de metano. O aumento da vazao de O injetado tem influéncia contraria ao

da temperatura, aumentando a quantidade de agua presente na saida do reator.

Tabela 8.7 - Composicao em fracdo molar do gas produzido na saida do reator.

Caso Xn2 Xk Xco XcHa | Xw2o | Xcoz | XceHe | Xuzs
[%] [%] [%] [%] [%] [%] [%0] [%0]

1 0,2 34,1 14,5 3,9 25,7 20,9 0,6 0,1
2 0,2 39,1 23,6 0,6 21,7 144 0,2 0,1
3 0,1 25,1 4.8 2,0 50,8 16,7 0,3 0,1
4 0,1 29,6 9,2 0,2 46,4 14,3 0,1 0,1
5 0,2 26,8 12,9 2,2 31,8 25,7 0,3 0,1
6 0,2 27,8 19,7 0,0 32,5 19,6 0,1 0,1
7 0,1 19,7 4,7 0,8 55,2 19,2 0,1 0,1
8 0,1 21,0 7,9 0,0 53,9 17,0 0,1 0,1
9 0,1 27,0 8,0 1,6 42 .4 20,5 0,3 0,1
10 0,1 30,0 13,7 0,1 39,6 16,7 0,1 0,1

Em relacdo a fracdo molar de Hz, 0 comportamento normalmente encontrado na
literatura (GIL et al. 1999) é de um aumento na quantidade de H, formado com o
aumento da vaz&o de vapor. A primeira vista o0 comportamento das fra¢cées molares de
H. pode parecer diferente do usualmente encontrado na literatura. Entretanto, deve-se
observar que os dados apresentados em trabalhos experimentais apresentam apenas
a composicdo dos gases em base seca e livre de alcatrdo. A Tab. 8.8 mostra a
composicao do gas formado na base encontrada na literatura. Observando a Tab. 8.8 €
possivel verificar que o comportamento das fracbes molares de H, € semelhante ao
encontrado em GIL et al. (1997) e GIL et al. (1999) para a gaseificacdo de madeira de
pinheiro, com um aumento da fracdo molar de H, acompanhado o aumento da vazao
de vapor.

A avaliacdo da influéncia da razdo de gaseificacéo, e da razao entre o numero

de mols de O, e de vapor inseridos no reator é realizada através da observacdo da

161



Tab. 8.9. Esta tabela mostra a quantidade de gas de sintese formado (H>+CO), a razéo
H2/CO e o PCI do gés produzido em cada caso.

Observando a Tab. 8.9 e comparando os casos com a mesma quantidade de
vapor com vazfes de oxigénio diferentes, € possivel observar que com o aumento da
vazao de oxigénio o PClI do gas produzido reduz significativamente. Este
comportamento é igual ao observado por outros autores (e.g. GIL et al.,1997; GIL et
al.,1999; CASTELLANOS, 2012), e pode ser justificado pela intensificacdo da queima
de gases com PCI util.

Tabela 8.8 - Composicao em fracdo molar do gas produzido na saida do reator, em
base seca e livre de alcatrao.

Caso Xh2 Xco Xcha Xco2
1 46,3 20,0 54 28,4
2 50,2 30,7 0,8 18,3
3 51,5 10,2 4,2 34,2
4 554 17,5 0,3 26,8
5 39,7 19,1 3,2 38,0
6 415 29,3 0,0 29,2
7 445 10,8 19 42,8
8 46,0 17,8 0,0 36,1
9 47,2 14,0 2,8 35,9
10 49,3 22,9 0,1 27,7

Ainda na Tab. 8.9, é possivel observar a aparente dualidade entre a quantidade
de gas de sintese produzida e a qualidade do gas de sintese, relatada em WANG e
YAN (2009). Ou seja, nos casos em que a gquantidade de gas de sintese (H2+CO)
formada é maior a relagé@o entre a quantidade de hidrogénio e de monoxido de carbono
(H2/CO) é menor. A Tab. 8.9 também mostra que 0 aumento da temperatura provoca
um aumento na quantidade de gas de sintese liberado e, seguindo a dualidade
gualidade-quantidade, uma reducgéo da razédo H»/CO.

A Tab. 8.9 indica que 0 aumento da vazao de agua parece reduzir a quantidade
de gas de sintese produzida. A Tab. 8.8 mostra que o aumento da quantidade de vapor
reduziu a quantidade de CO produzida e elevou a quantidade de H; produzida. Contudo,
mesmo com 0 aumento da quantidade de H; produzido a quantidade de gas de sintese
foi reduzida em torno de 10%, como pode ser visto comparando os Casos 1 e 3 com 0S

Casos 2 e 4, e 0os Casos 5 e 7 com os Casos 6 e 8. A razdo H,/CO também sofre uma
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grande influéncia da vazdo de vapor inserida no reator, com um aumento de
praticamente 50% com o aumento da vazao de vapor de 0,32 kg/h (Casos 1, 2, 5 e 6)
para 0,96 kg/h (Casos 3, 4, 7 e 8).

Tabela 8.9 - Parametros que avaliam a qualidade do gas produzido e a razao de
gaseificacdo de cada caso.

Caso GR Xnz20/Xo2 PCI (MJ/kg) | H.+CO H,/CO
1 0,66 2,71 10,65 66,3 2,32
2 0,66 2,71 12,08 80,9 1,64
3 1,46 8,13 9,55 61,7 5,07
4 1,46 8,13 10,41 72,9 3,17
5 0,94 1,32 7,53 58,8 2,08
6 0,94 1,32 9,68 70,8 1,41
7 1,74 3,97 6,13 55,3 4,14
8 1,74 3,97 7,43 63,8 2,58
9 1,20 3,56 8,36 61,3 3,36
10 1,20 3,56 9,43 72,2 2,16

O aumento da vazao de O; ocasiona uma tendéncia inversa aquela do aumento
de vazéo de vapor em relagcéo a razdo H./CO, com a reducao deste parametro. Além
disso, existe uma reducdo da quantidade de gas de sintese produzida, como pode ser
concluido comparando os Casos 1 e 2 com o0s Casos 5 e 6, e os Casos 3 e 4 com 0S
Casos 7 e 8.

O fato da razéo H,/CO aumentar junto com o0 aumento da razdo molar entre o
vapor e 0 O inseridos no reator mostra que este parametro exerce uma influéncia maior
sobre a razdo H./CO do que a razdo de gaseificacdo. Esta tendéncia também foi
encontrada por GIL et al. (1997). A Tab. 8.9 mostra ainda que nos casos com razao de
gaseificacdo e razdo H»O/O; iguais, com temperaturas de parede diferentes, a razéo
H./CO foi maior nos casos de menor temperatura (973 K). Este comportamento € o
inverso do comportamento encontrado por GIL et al. (1997), mas esta de acordo com a
tendéncia encontrada por WANG e YAN (2008°) e WANG e YAN (2009), para
gaseificacdo de residuo de esgoto.

Em WANG e YAN (2008), os autores identificam que tanto a quantidade de CO,
como a de H, aumentam com o aumento da temperatura do leito, devido a
intensificacdo das reactes de Bouduard, de reforma de metano e de gaseificagdo com
vapor. Além disso, eles afirmam que a queda da razdo H»/CO ocorre devido a um

aumento maior da quantidade de CO produzida, ocasionado pela rea¢do de Bouduard.
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Na préxima subsecédo os efeitos das vazdes de vapor e de oxigénio, assim como da
temperatura de parede sobre a composicdo e a qualidade dos gases produzidos,
mostrados nas Tabs. 8.8 e 8.9, sdo analisados de maneira mais detalhada.

8.5.3 Andlise da contribuicdo das reacdes modeladas

Para auxiliar no estudo da influéncia das vazfes de agente gaseificante e da
temperatura de parede sobre a composicdo dos gases produzidos, a contribuicdo
percentual de cada reacdo para a formacdo e consumo das principais espécies
investigadas é realizada. Esta analise percentual foi realizada utilizando os valores dos
termos fontes das equacdes de espécies quimicas. Foram calculadas as contribuices
de cada reacéo para o termo fonte das principais espécies quimicas e, em seguida, foi
obtida a contribuicdo percentual de cada uma das reac¢Bes de gaseificacdo e de
oxidacao para a formacgéo e consumo das espécies investigadas.

O primeiro parametro investigado é a vazdo massica de oxigénio inserida no
reator. A Tab. 8.8 mostra que o aumento da vazdo massica de O, reduz a concentracao
molar de H; e de CH4 nos gases produzidos, e aumenta a concentragao molar de CO..
Na literatura este comportamento € normalmente associado com a intensificacdo das
reacdes de oxidacdo homogéneas (e.g. GIL et al., 1997; LV et al., 2004). Entretanto, as
reacdes homogéneas de gaseificacdo (reacdo de deslocamento de agua e reacdo de
reforma de metano) parecem também exercer uma influéncia significativa sobre as
concentracdes molares do gases investigados.

Na Fig. 8.31 é mostrada a contribuicdo percentual de cada uma das reacfes para
a producdo de CO.. Esta figura mostra que a reacdo de oxidacdo de monoxido de
carbono é a mais importante reacdo para a producao de CO», seguida pelas reacdes de
oxidacdo de char e de metano, exceto para os Casos 1, 3 e 4. Nesses trés casos
especificos a reacdo de deslocamento de 4gua avancada é dominante, e contribui mais
para a producdo de CO: do que as reac¢des de oxidagdo de char e de metano.

As Figs. 8.32 (a) e (b) mostram os perfis axiais da taxa da reacdo de
deslocamento de 4gua para as situacdes investigadas com temperaturas de parede de
973 K e 1123 K, respectivamente. E possivel observar que a taxa da reacdo de
deslocamento de agua é positiva ao longo de todo a regido do leito do gaseificador
apenas nos Casos 1, 3 e 4, o que significa que a reacdo de deslocamento de agua
avancada é maior do que a taxa reversa nesta regido. Para as demais situacoes, as
taxas da reacdo de deslocamento de 4gua sédo negativas na regido do leito (Fig. 8.32).

Logo, para os demais casos (2, 5, 6, 7, 8, 9 e 10) a reagéo de deslocamento de agua
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reversa é dominante no leito. Por outro lado, na regido do freeboard as taxas da reacao
de deslocamento de agua foram positivas e proximas a zero em todas as situacdes
estudadas (Fig. 8.32).

A Oxidagdo de Char M Reagdo WGS avangada

H Oxidagdo de Mondxido de Carbono & Oxidagdo de Metano
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Figura 8.31 — Contribuicdo percentual de cada uma das reacfes para a producao de
CO:..
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Figura 8.32 — Perfis axiais das taxas de reagéo de deslocamento de agua; a) Tparede =
973 K, b) Tparede = 1123 K
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Nas Figs. 8.33 (a) e (b) sdo apresentados os perfis axiais das taxas da reagéo
de oxidacdo de mondxido de carbono para as temperaturas de parede de 973 K e
1123 K, respectivamente. E possivel observar nestas figuras que os casos com vazo
de oxigénio menor (Qo2 = 0,21 kg/h) possuem as menores taxas da reacdo de oxidacao
de mondxido de carbono. Também é possivel observar que, a medida que a vazéo de
oxigénio aumenta, a taxa da reacdo de oxidacdo do monoxido de carbono também
aumenta. Entdo, o aumento ja reportado da fracado molar de CO; ocasionado pelo
aumento da vazdo de O, pode ser relacionado com a intensificacdo da reacédo de

mondxido de carbono.
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Figura 8.33 — Perfis axiais das taxas de reagéo de oxidagdo de monoxido de carbono;
a) Tparede = 973 K;; b) Tparede = 1123 K.

A Fig. 8.34 mostra a contribui¢céo percentual das reacdes para a formacao de H..
Observando esta figura, é possivel notar que a mais importante reacdo para a producéo
de H. é a reacdo de reforma de metano, entre 72,8% (Caso 3) e 99,6% (Caso 2), com
uma pequena contribuicdo da reacdo de oxidacdo parcial de benzeno, entre 0,3%
(Caso 2) e 7,0% (Caso 7). A contribuicdo da reacdo de deslocamento de 4gua para a

producéo de H: se limita aos Casos 1, 3 e 4.
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Figura 8.34 — Contribuicdo percentual de cada uma das reacfes para a producao de
Ho.

Os resultados da Fig. 8.35 mostram que para Qo2 = 0,21 kg/h (Casos 1, 2, 3e 4)
a taxa da reacédo de reforma de metano € menor do que para 0s demais casos, em que
a vazado de O, é maior, na regido do leito. Na regido do freeboard as taxas com
Tparede = 973 K s@80 menores do que na regido do leito e possuem valores muito proximos
em todas as situagfes analisadas. Ja nas situagfes com Tpaede = 1123 K, as taxas da
reacdo de reforma de metano para os casos com Qo2 = 0,21 kg/h, na regido do
freeboard, sdo levemente superiores as dos demais casos.

Na Fig. 8.36 sdo mostradas as contribuicdes percentuais das reacdes para o
consumo de H, no gaseificador. E possivel observar que a reacdo heterogénea de
metanacédo nao foi representada nesta figura, pois a contribuicdo percentual calculada
desta reacdo para o consumo de H; foi muito pequena. Observando a Fig. 8.36, nota-
se que, com excecdo do Caso 2, todas as demais situagbes com Qo2 = 0,21 kg/h
(Casos 1, 3 e 4) possuem apenas a reacdo de oxidacéo de hidrogénio consumindo H..

Por outro lado, nos casos com vazdo de oxigénio superior a reagdo de
deslocamento de agua também esta consumindo H,. O fato de apenas nesses casos
ocorrerem a existéncia de mais uma reacdo reduzindo a quantidade de H: no
gaseificador j& ajudaria a explicar a redugéo da fragdo molar de H, com o aumento da
vazao de O,. Contudo, a comparacao entre os Casos 2 e 6 precisa ser melhor explicada,
uma vez que no Caso 2 a reacao de deslocamento de 4gua também esta consumindo
H2.
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Figura 8.35 — Perfis axiais das taxas de reacéo de reforma de metano; a) Tparede = 973
K; b) Tparede =1123 K.
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Figura 8.36 — Contribui¢do percentual de cada uma das reacdes para a consumo de
Ha.

Na Fig. 8.37, € possivel observar as contribuicbes de cada reagdo para o
consumo de O,. Nessa figura, € possivel observar que para o Caso 2, 4,1% do O, é
gueimado pela reagéo de oxidacao de hidrogénio, enquanto que no Caso 6, 9,0% do O

inserido é queimado por esta reagdo de oxidagdo. Observando que a massa de O
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inserida no reator no Caso 6 (0,43 kg/h) € maior do que no Caso 2 (0,21 kg/h), € possivel
concluir que existe uma quantidade maior de O, sendo queimado na reacao de oxidacao
de hidrogénio. Como este comportamento se repete na comparacdo das demais
situacdes, esta claro que a reducédo da fracdo molar de H, com 0 aumento da vazéo de
O é provocado pela intensificacdo da reacdo de oxidagcao de hidrogénio.

O consumo de CH, esta ligado as reacdes de reforma e de oxidacao de metano.
A Unica reacdo que produz CHs € a reacdo de metanacdo, porém a taxa de CHs
produzida por esta reacdo, encontrada nos casos analisados, € da ordem de
10°-10° g cm?®/s. Logo, a principal fonte de CH,4 parece ser a reacéo de pirélise. Como
o modelo de pirdlise utilizado ndo considera influéncia dos agentes gaseificadores sobre
0 processo de pirélise, o comportamento da fragdo molar de CH4 nos casos estudados
deve ser explicado analisando as reac¢des que consomem CHa4. O comportamento da
taxa da reacao de reforma do metano ja foi analisado, e pode ser visto na Fig. 8.35.

O aumento da vazéo de O, sobre as taxas da reacdo de reforma de metano
parece ser pouco significativo quando comparado aos efeitos provocados sobre a taxa
da reacdo de oxidagdo de metano, como mostrado na Fig. 8.38. Esta figura mostra os
perfis axiais da taxa da reacado de oxidacdo de metano para as situacdes analisadas, e
expbe que, com o0 aumento da vazéo de O, a intensidade da reacdo de oxidacdo do
metano aumenta consideravelmente. Logo, a reacao de oxidacdo de metano parece ser
a principal responsavel pela reducao da fracdo molar de CH4 nos gases produzidos com

0 aumento de Qosz.
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Figura 8.37 — Contribuicdo percentual de cada uma das reagfes para a consumo de
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Figura 8.38 — Perfis das taxas de reacdo de oxidacdo de metano; a) Tparede = 973 K; b)
Tparede = 1123 K

Em contraste com os demais componentes, a concentragcdo de CO no gas
produzido ndo parece ser muito afetada pela vazdo massica de O.. A maior diferenca
relativa na fracdo molar de CO entre as situacfes com mesma vazao de vapor e
temperatura de parede, e vazbes de O diferentes, mostrada na Tab. 8.8, ocorre entre
0s Casos 2 (30,7%) e 6 (29,3%). A Fig. 8.39 mostra a contribuicdo percentual das
reacdes de oxidacao de char, oxidacdo de metano, oxidacao parcial de benzeno e, com
excecdo dos Casos 1, 3 e 4, de deslocamento de agua para a formacdo de CO no
gaseificador. Ao contrario do CH4 e do Hz que possuem uma reagdo com contribuicdo
muito maior do que as demais para a formacao destes componentes, a Fig. 8.39 mostra
gue as reacdes de oxidacdo de char e de reforma de metano possuem contribui¢cdes
percentuais muito proximas. Além disso, nos Casos 5 e 6 a reagdo de deslocamento de
agua também contribui de maneira equivalente a estas duas reagfes. Desta forma, €
necessario analisar a influéncia do aumento da vaz&do de O, sobre estas trés reacfes

para entender a pequena variacdo apresentada pela fragdo molar de CO.
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Figura 8.39 — Contribuicdo percentual de cada uma das reacfes para a producao de
CO.

O aumento da vazéo de O, provoca um aumento do coeficiente estequiométrico
de CO na reacdo de oxidacdo de char, devido a elevacdo da temperatura do leito
(Eg. 5.2), além de elevar a taxa da reacdo de oxidacdo de char, como mostrado na
Fig. 8.40. Adicionalmente, a reacdo de deslocamento de dgua comeca a contribuir para
a formacéo de CO quando o valor da vaz&do massica de O, € aumentado, como pode
ser visto na Fig. 8.39. Contudo, a taxa da reacdo de oxidacdo de monoxido de carbono
aumenta com a adicdo de mais O, 0 que parece contrabalancear os efeitos das reacdes
de deslocamento de agua e de oxidacédo de char. Consequentemente, a fracdo molar
de CO parece néo variar com a variacdo de Qo2, como mostrado na Tab. 8.8.

Na Tab. 8.8 é possivel observar uma reducao nas fracdes molares de CO e de
CH4 com o0 aumento da vazéo de vapor, enquanto que as concentra¢des de H. e de CO;
aumentam. Este comportamento é o mesmo observado por outros autores
(e.g. GIL et al., 1997; LV et al., 2004; BOERRIGTER e RAUCH, 2006).

A reducéo da quantidade de CO nos gases produzidos € explicada pelos perfis
axiais das taxas das reacdes de deslocamento de agua (Fig. 8.32) e de oxidagéo de
char (Fig. 8.40). A Fig. 8.40 mostra que a reacdo de oxidagdo de char se torna mais
lenta com o aumento da vazdo de vapor. Como esta reacdo de oxidacdo contribui
significativamente para a formacgao de CO, como pode ser visto na Fig. 8.39, a redugéo
das taxas da reacdo de oxidacdo de char contribui para reduzir a quantidade de CO
formado. Além disso, é possivel observar na Fig. 8.32 que nas situagbes com
Qo2 = 0,43 kg/h a taxa de deslocamento de dgua reversa é dominante, e a producao de

CO esta sendo favorecida. Entretanto, o0 aumento de Qs de 0,32 kg/h para 0,96 kg/h
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reduz aintensidade desta reagéo, fazendo com que menos CO seja produzido. Por outro
lado, quando Qo2 = 0,21 kg/h, em geral, a taxa da reacdo de deslocamento de agua é
positiva, contribuindo para o consumo de CO. Ademais, com 0 aumento de Qs a reacao
de deslocamento se intensifica, assim como o consumo de CO. Dessa forma, em todas
as situacdes 0 aumento da vazao de vapor contribui para a reducéo da quantidade de

CO no gas produzido.

Q,, = 0,21 kg/h, Q, = 0,32 kg/h
Qq, = 0,21 kglh, @ = 0,96 kg/h
Qo, = 0,43 kg/h, q, = 0,32 kgih
Qq, = 0,43 kg/h, q = 0,96 kgih
Qg = 0,32 kg/h, Q, = 0,64 kgih
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Figura 8.40 — Perfis axiais das taxas de reag&o de oxidagdo de char; a) Tparede = 973 K;
b) Tparede = 1123 K

Toda a explicacdo sobre a influéncia da adicdo de vapor sobre a reacdo de
deslocamento de 4gua, assim como sua influéncia para a reducéo da fragdo molar de
CO, também é valida para explicar o aumento da fragdo molar de H> com a elevacéo da
vazao massica de vapor. Entretanto, as pequenas variagdes sobre as taxas da reacao
de reforma de metano (Fig. 8.35), embora pouco perceptiveis na producdo de CO, sdo
bastante significativas na produgédo de H, (HUYNH e KONG, 2013). Afinal, deve-se
lembrar que a reacédo de reforma de metano produz 3 mols de H; e apenas 1 mol de
CO. Logo, é possivel concluir que a pequena elevacdo das taxas de reforma de metano
com a adi¢éo de vapor contribuem ndo apenas para o aumento da fracdo molar de Ho,
mas também para a pequena reducdo da quantidade de CHj4 presente nos gases

produzidos.
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A explicagdo para o aumento da fragdo molar de CO> com a elevacgdo de Qs,
mostrado na Tab. 8.8, necessita de um olhar atento sobre as reagdes. A variacdo de Qs
de 0,21 kg/h para 0,43 kg/h sobre a reacdo de deslocamento de 4gua favorece o
aumento da concentragdo de CO», da mesma forma que para o H». Adicionalmente,
deve-se notar que a reducéo das taxas de oxidacado de char aumentam a quantidade de
O queimado pelas outras reacdes de oxidacdo, como pode ser observado comparando
as Figs. 8.40 e 8.37. A Fig. 8.37 mostra que para uma mesma vazao de O, a elevacdo
da vazdo de vapor aumenta a contribuicdo percentual das reacbes de oxidacdo de
monéxido de carbono e de metano. Como a Fig. 8.31 mostra que a reacdo mais
importante para a formacdo de CO; é a reacao de oxidacdo de mondéxido de carbono,
esta claro que o aumento do teor de CO, com o aumento de Qs esta relacionado a esta
reacao.

Com o aumento da temperatura da parede a concentracdo de CO e de H
presentes no gas de sintese formado aumentam, como mostra a Tab. 8.8. A Fig. 8.39
mostra que a temperatura provoca grande influéncia sobre a reacdo de deslocamento
de agua, que passa a contribuir significativamente para a producdo de CO com o
aumento da temperatura da parede. Adicionalmente, as Figs. 8.35 e 8.40 mostram que
as taxas das reacfes de reforma de metano e de oxidacdo de char, respectivamente,
sofrem um aumento significativo com a elevacdo da temperatura da parede. Desta
forma, o aumento de CO parece estar relacionado com a intensificacdo das taxas de
reforma de metano e de oxidacdo de char, e com o comportamento da reacdo de
deslocamento de agua para Tparede = 1123 K. Em relagéo a elevacéo da fragdo molar de
H>, a Fig. 8.34 mostra que, para 0s casos com Tparede = 1123 K (Casos 2, 4, 6, 8 e 10),
mais de 98% do H- foi produzido pela reacéo de reforma de metano. Como esta reacao
produz 3 mols de H, e sofreu uma grande intensificagdo com o aumento de Tparede
(Fig. 8.35), é possivel atribuir a elevacéo da fracdo molar de H; a reagéo de reforma de
metano.

A intensificacdo da reacdo de reforma de metano também contribui
significativamente para a reducdo da fracdo molar de CHs com o aumento da
temperatura, sendo esta a principal responsavel pelo consumo de CHa. Entretanto,
deve-se ressaltar que a reacdo de oxidacdo de metano também aumenta
significativamente com o0 aumento de Tparede, COMO pode ser visto na Fig. 8.38.

A reducdo da fragdo molar de CO; produzida com o aumento de Tparede NGO €
muito clara, como destacado por GIL et al. (1997). Entretanto, a metodologia utilizada
aqui ajuda a entender este comportamento. A Fig. 8.33 revela que a influéncia da
temperatura de parede sobre a reacdo de oxidagdo de mondxido de carbono néo € tao

significativa. Entretanto, as demais reac¢des de oxidacao sofrem uma influéncia bastante
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significativa com o aumento de Tparede, COMO pode ser visto nas Figs. 8.38, 8.40 e 8.41.
Consequentemente, a quantidade de O, queimada pela reagdo de oxidagdo de
monédxido de carbono se reduz, como pode ser visto na Fig. 8.37. Como, com excec¢ao
dos Casos 1, 3 e 4, a reacao de oxidacao de mondxido de carbono contribui com mais
de 90% do CO; formado (Fig. 8.31), esta claro que a diminuicdo da quantidade de O
gueimada pela reacao de mond6xido de carbono esta diretamente ligada a reducédo de

CO..
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Figura 8.41 — Perfis axiais das taxas de reagéo de oxidag&o de Hy; a) Tparede = 973 K;
b) Tparede = 1123 K

8.6 Gaseificacdo com Diferentes Agentes Gaseificadores

Com o objetivo de explicitar as diferencas entre a utilizacao de diferentes agentes
gaseificadores foram realizadas algumas simulacdes com ar, ar enriguecido com
oxigénio e ar misturado com vapor. As condi¢cdes de vazao de agente gaseificador e de
temperatura de parede desses casos sao mostradas na Tab. 7.2. Deve-se ressaltar que
esses casos adicionais (Casos 11 - 16) possuem uma vazao massica de oxigénio igual
aquela dos Casos 1 e 2. Dessa forma, é possivel avaliar a influéncia do N, e do vapor

de agua sobre a composi¢cdo dos gases e sobre o comportamento das reagfes

guimicas.
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Na Tab. 8.10 € mostrada a composi¢cao molar em base seca e livre de alcatréo,
do gas produzido nos Casos 1, 2, 11, 12, 13, 14, 15 e 16. E possivel notar que a
presenca de N, nos casos em que uma mistura de oxigénio e vapor foi utilizada
(Casos 1 e 2) é muito menor do que nas demais situagdes, onde o ar foi utilizado. Esta
pequena presenca de N2 ocorre porque todo o N, presente é proveniente do bagaco de
cana, enquanto que nos demais casos a maior parte do N, vem do ar. Esta grande
guantidade de N, acaba reduzindo o PCl do gas produzido (GIL et al.,, 1999;
BASU, 2010), assim como a quantidade de gas de sintese e a razdo H,/CO, como sera

visto a segquir.

Tabela 8.10 - Composi¢do em fragdo molar do gas produzido na saida do reator, em
base seca e livre de alcatrao.

Casos XNz [%] | Xuz [%] | Xco[%] | Xcha [%0] | Xcoz [%0]
1 0,3 46,3 19,7 53 28,4
2 0,2 50,2 30,3 0,8 18,5
11 40,8 18,0 19,8 7,4 13,9
12 37,4 23,3 26.6 4.0 8,7
13 23,7 24,5 26,5 8,5 16,8
14 21,0 30,9 34,7 3,9 9,6
15 39,0 22,2 16,2 6,3 16,4
16 35,5 28,1 23,2 2,4 10,8

Em relacdo a quantidade de CH4 presente no gas produzido, a observacao da
Tab. 8.10 mostra que a presenca de vapor de agua reduz o teor de CH.. Na Fig. 8.42 é
mostrada o perfil axial da fracdo molar de CH4. Nesta figura é possivel observar que a
diminuicdo da fracdo molar de CH. ocorre praticamente ao longo de todo o reator. Como
a Unica reacdo que consome CHs ao longo de todo o reator é a reacdo de reforma de
metano, cujo comportamento pode ser visto na Fig. 8.43, € possivel atribuir a reducéo
de CH, a reforma de metano.

A Tab. 8.10 também mostra que a fragdo molar de H, e de CO, séo
significativamente menores quando a gaseificacdo € realizada com ar puro ou com
misturas de ar com O e vapor. A fragdo molar de CO, na gaseificacdo com ar, se
mantém em uma faixa bastante proxima a faixa das situagdes em que a gaseificacdo
ocorre com uma mistura de O, e vapor. Para a mistura de ar enriquecido com O; a
fracdo molar de CO ¢€ ligeiramente superior, enquanto que na gaseificagdo com ar e

vapor, a fracdo molar de CO ¢é ligeiramente inferior.
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Figura 8.43 — Perfil axial da taxa da reagéo de reforma de metano; a) Tparede = 973 K;
b) Tparede = 1123 K

Na Fig. 8.43 é possivel observar que a taxa da reagéo de reforma de metano da

situacdo com O, e vapor € muito superior as taxas dos demais casos, com outros

agentes gaseificadores. Logo, a quantidade de H. e de CO formada pela reacdo de

reforma de metano € menor nos casos em que o0 ar € um agente gaseificador. Além

disso, a Fig. 8.44 mostra que, nos casos em que O ar esta presente, a reacdo de

deslocamento de agua estd ocorrendo no sentido reverso, ou seja, consumindo H; e

CO; e produzindo CO e H,0. Dessa forma, a formacéo de CO e o consumo de H; e CO;

7

estdo sendo claramente favorecidos nas situacdbes em que o ar € um agente

gaseificador. J& na Fig. 8.45 € possivel observar que a reacdo de deslocamento de agua

176



para a formacdo de CO chega a ser a principal responséavel pela formacédo de CO nas
situacdes com temperatura de parede mais elevada (1123 K), em que o ar € um dos
agentes gaseificadores.

4E-007 4E-007

7 7

< -4E-007 < -4E-007

g B I 02 + vapor _ g B I 02 + vapor _

. @ Ar = @ Ar

-8E-007 |— =4 Ar+02 — -8E-007 |— 4 Ar+o02 —
- Ar + vapor - Ar + vapor
1.2E-006 | | | | | | 1 1.2E-006 | | | | | | 1
0 28 56 84 112 0 28 56 84 112
h [cm] h [cm]
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Figura 8.44 — Perfil axial da taxa da reacdo de deslocamento de dgua; @) Tparede = 973
K; b) Tparede =1123 K.
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Figura 8.45 — Contribui¢éo percentual de cada uma das reacdes para a produgéo de
CO.

Na Fig. 8.46 sdo apresentadas as contribuicbes percentuais das reacfes de
oxidac&o para consumo de O». Analisando esta figura torna-se claro que as reacoes de
oxidac&o ndo parecem sofrer um grande efeito do N2 e do vapor, principalmente com

Tparede = 973 K. Com a temperatura de parede de 1123 K a reacdo de oxidagao de
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metano passa a queimar mais O, nas situacdes em que o ar é um dos agentes
gaseificadores (Casos 12, 14 e 16), do que quando o agente gaseificador é a mistura
entre O, e vapor (Caso 2). Este comportamento pode estar relacionado com a menor
disponibilidade de CH4 quando a mistura O e vapor € usada, uma vez que a reagao de
reforma de metano € mais intensa nesta situacdo. O fato desta diferenga percentual
aumentar com a elevacdo da temperatura de parede ocorre devido ao fato das reacdes
de oxidacgédo e de reforma de metano sofrerem uma influéncia maior da temperatura do

meio do que as demais reagoes.
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Figura 8.46 — Contribuicdo percentual de cada uma das rea¢fes para a consumo de

Oo.

Em relacdo a qualidade dos gases produzido, é possivel ver na Tab. 8.11 que o
gas produzido com a mistura entre O, e vapor (Casos 1 e 2) possui PCI e quantidade
de gas de sintese superior aos dos demais casos, da mesma maneira que encontrado
na literatura por outros autores (e.g. GIL et al., 1999; RAFIDAH et al., 2011) para
diferentes biomassas. Além disso, as situagdes em que o vapor foi um dos agentes
gaseificadores foram as Unicas a produzir um gas com razao H,/CO superior a unidade.
Todavia, quando a mistura de vapor e ar é usada a quantidade de gas de sintese
produzida (38,4% e 51,3%) é muito menor do que quando o oxigénio é utilizado junto
com o vapor de 4gua (66,3% e 80,9%). A Unica situagdo em que a quantidade de gas
de sintese produzida foi semelhante aos Casos 1 e 2 foi o Caso 14, com
H, + CO = 65,6%. Também é possivel observar na Tab. 8.11 que as situagdes com

temperatura de parede mais elevadas (Casos 2, 12, 14 e 16) produzem um gas com
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PCI e quantidade superiores de gés de sintese, porém com razdes H./CO menores. O
mesmo comportamento das razbes de H/CO também foi observado em
RAFIDAH et al. (2011) para o processo de gaseificagdo de madeira e folhas de palmeira.

Tabela 8.11 - Parametros que avaliam a qualidade do gas produzido e a razao de
gaseificacdo de cada caso.

Caso | PCI[MJ/kg] | Ho+CO [%] | H./CO
1 10,65 66,3 2,32
2 12,08 80,9 1,64
11 6,46 378 0,91
12 7,17 49,9 0,87
13 8,69 51,1 0,92
14 9,69 65,6 0,89
15 6,21 38,4 1,37
16 6,90 51,3 1,21

Para uma mesma temperatura de parede, os casos com ar misturado com vapor
(Casos 15 e 16) produziram o gas com menor PCl dentre todos os agentes
gaseificadores investigados, 6,21 e 6,90 MJ/kg. Ja a gaseificacdo com ar produziu um
gas com PCI ligeiramente superior, 6,46 MJ/kg e 7,17 MJ/kg. Logo, é possivel afirmar
gue, em relacdo ao PCI, a utilizacdo de ar ou de uma mistura de ar com vapor nao é
recomendavel. Se o objetivo do processo de gaseificacdo de bagaco for produzir um
gas com elevado PCI, a gaseificacdo com ar enriquecido com oxigénio e com uma
mistura entre O e vapor deve ser utilizada, com temperaturas elevadas no leito (acima
dos 973 K). Por outro lado, se o objetivo do processo de gaseificacao for obter um gas
com altas razdes H./CO, entédo a gaseificacdo com ar misturado com vapor pode ser
uma alternativa, embora a gaseificacdo com uma mistura de O e vapor produza razdes
H2/CO superiores. Deve-se ressaltar ainda que temperaturas mais elevadas produzem
menores razées H,/CO.

Por fim, se existir a necessidade de se produzir um gas ricoem H; e CO, a melhor
alternativa € a utilizacdo de uma mistura de O, com vapor a elevadas temperaturas
(acima de 973 K). Nesta situacdo, a utilizacdo de ar enriquecido com O, sO produz
guantidades equivalentes com temperaturas superiores (acima dos 1123 K) as
utilizadas na gaseificacdo com O, e vapor. No entanto, temperaturas tdo elevadas
podem causar problemas estruturais no gaseificador, dependendo do material do qual

ele é feito.
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O comportamento obtido dos agentes gaseificadores é semelhante ao ja
reportado na literatura para outros tipos de biomassa (e.g. GIL et al., 1999;
LV et al., 2004; BASU, 2010; RAFIDAH et al. 2011; HUYNH e KONG, 2013). As
recomendac®es feitas aqui levam em conta apenas a qualidade dos gases produzidos.
Para uma aplicacdo comercial deve-se levar em conta também os custos de operacéo
com cada um dos agentes gaseificadores investigados. Por exemplo, uma das grandes
dificuldades em se operar uma planta de gaseificagcdo com O, puro é o fato do elevado
custo de obtencéo de O,. Logo, a utilizacdo de grandes quantidades de O, como agente
gaseificador encarecem o custo de operacdo da planta. Tendo o custo de obtencéo de
02 em mente, a gaseificacdo com ar enriquecido com O pode ser uma boa opgéo. E
importante lembrar que nas situacdes consideradas a massa de O inserida no
gaseificador foi igual, porém uma grande parcela do O, presente no caso com ar
enriquecido com O, foi proveniente do ar. Entdo, a quantidade de O, puro é menor no
caso com ar enriquecido com vapor, 0 que, possivelmente, geraria um custo de
operacdo menor do que a gaseificacdo com misturas de O; e vapor, para obter um gas
com PCI elevado. Desta forma, os dados apresentados aqui devem ser analisados
juntamente com uma andlise de custo da utilizacdo de cada um dos agente

gaseificadores.

8.7 Avaliacdo da Qualidade dos Resultados Obtidos

Para avaliar a qualidade dos resultados obtidos neste trabalho, os resultados de
alguns dos Casos simulados sdo comparados nesta secdo com 0s resultados obtidos
pelo codigo CSFMB, disponiveis em ARAKAKI (2013). O CSFMB é um cdodigo comercial
gue utiliza correlagcbes empiricas para contabilizar os efeitos hidrodindmicos do
escoamento e um modelo de cinética mais elaborado para as reagfes quimicas. Este
caodigo ja foi validado para diversos tipos de biomassa, incluindo o bagaco de cana
(CASTELLANOS, 2012). Dessa forma, na auséncia de resultados experimentais, a
comparagdo com os resultados obtidos pelo CSFMB é uma alternativa adequado.

ARAKAKI (2013) realizou simula¢gdes de um gaseificador do mesmo tipo
modelado neste trabalho, utilizando as mesmas vazdes de O- e de vapor para o bagaco
de cana-de-acUcar. A Unica diferenga consiste na condicdo de parede, que no trabalho
de referéncia foi considerada adiabatica. Devido a diferenga na condi¢cdo de contorno
de temperatura, optou-se por comparar 0s gases produzidos com as duas temperaturas
de parede, para se ter uma estimativa se os resultados deste trabalho estdo compativeis

com os de ARAKAKI (2013), como mostrado nas Tabs. 8.12-15. Além disso, a variagao
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das principais espécies quimicas em funcao da razédo de gaseificacdo obtidas com os
dois programas séo apresentados nas Figs. 8.47 (a)-(c). O poder calorifico inferior dos
gases produzidos em base seca e livre de cinzas e de alcatrao obtido pelo dois modelos
€ comparado na Tab. 8.16.

Tabela 8.12 - Comparacéo entre os Casos 1 e 2 com os resultados do CSFMB.

Xz [%] | Xco[%] | Xca[%] | Xrzo[%)] | Xcoz [%]
CSFMB 413 9,2 1,0 21,0 26,9
Caso 1 34,1 14,5 3,9 25,7 20,9
Caso 2 39,1 23,6 0,6 21,7 14,4

Tabela 8.13 - Comparacao entre os Casos 3 e 4 com os resultados do CSFMB.

Xuz2 [%] | Xco[%] | Xcha[%] | Xn2o[%] | Xcoz [%]
CSFMB 26,3 7,7 0,6 49,0 16,1
Caso 3 25,1 4.8 2,0 50,8 16,7
Caso 4 29,6 9,2 0,2 46,4 14,3

Tabela 8.14 - Comparacao entre os Casos 5 e 6 com os resultados do CSFMB.

Xuz2 [%] | Xco[%] | Xcha[%] | Xnzo[%] | Xcoz [%]
CSFMB 28,0 16,5 0,7 31,8 22,5
Caso 5 26,8 12,9 2,2 31,8 25,7
Caso 6 27,8 19,7 0,0 32,5 19,6

Tabela 8.15 - Comparacao entre os Casos 7 e 8 com o0s resultados do CSFMB.

Xnz2 [%] | Xco[%] | Xcha[%] | Xnz2o[%] | Xcoz [%]
CSFMB 18,5 4,6 0,0 57,0 19,6
Caso 7 19,7 4.7 0,8 55,2 19,2
Caso 8 21,0 7,9 0,0 53,9 17,0

As Tabs. 8.12-15 mostram que os resultados obtidos com o MFIX possuem
valores proximos daqueles obtidos pelo CSFMB. Como a condi¢do de temperatura na
parede é diferente, ndo € possivel fazer uma avaliagdo direta entre os dois modelos.
Todavia, € possivel realizar uma comparagdo em relacdo a sensibilidade dos dois

modelos, com a variacdo da razdo de gaseificacdo (GR).
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A Fig. 8.47 mostra que a variagdo da composicdo dos gases com a variacdo da
razdo de gaseificacdo obtidas com o MFIX é muito semelhantes a obtida em
ARAKAKI (2013) com o CSFMB. Esta semelhanga indica a capacidade do modelo
utilizado em contabilizar os efeitos da variacdo da mistura entre vapor e oxigénio sobre

a composicao dos gases produzidos na gaseificacdo do bagaco de cana-de-acUcar.
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Figura 8.47 - Comportamento da composi¢ao do gas produzido para diferentes razdes
de gaseificacéo; a) obtido com 0 MFIX, com Tparede = 973 K; b) obtido com o MFIX,
com Tparede = 1123 K; ¢) previsto com o CSFMB.

Por fim, na comparacéo entre os poderes calorificos obtidos, as Tabs. 8.16 e
8.17 mostram que com a temperatura de parede menor, o PCl do gés obtido com o

MFIX esta muito proximo daquele obtido com o CSFMB. Contudo, o MFIX possui uma
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tendéncia a sobre-estimar os valores do PCI do gas produzido durante o processo de
gaseificacao, como fica evidente apds a observacao da Tab. 8.16.

Tabela 8.16 - Comparacéao entre o poder calorifico do gas obtido nas simulagcées com
0 MFIX e CSFMB.

PCI - MFIX = PCI - MFIX —
Razéo de PCI - CSFMB
. ~ Tparede = 973 K | Tparede = 1123 K
Gaseificagcao [MJ/kg]

[MJ/kg] [MJ/kg]
0,66 8,67 10,65 12,08
0,94 7,88 7,52 9,68
1,46 9,14 9,55 10,41
1,74 5,64 6,13 7,43

Tabela 8.17 - Diferenca relativa entre o poder calorifico do gas obtido com o MFIX e

com o CSFMB.
Razéo de Diferenga relativa - PCI Diferenga relativa - PCI
Gaseificacao MFIX Tparede = 973 K [%] MFIX Tparede = 1123 K [%0]
0,66 22,9 39,3
0,94 4,6 22,9
1,46 4,5 13,9
1,74 8,7 31,7

A comparacdo com o CSFMB revela uma concordancia entre os resultados
obtidos com as duas diferentes metodologias. Mesmo com um modelo de cinética
guimica mais simplificado, a modelagem utilizada neste trabalho foi capaz de fornecer
resultados Gteis, o que mostra a adequagdo do modelo utilizado para a obtencgéo de

resultados Gteis para fins de engenharia.

183



9 CONCLUSOES E SUGESTOES

Neste trabalho foram analisadas algumas questfes importantes na area de
simulacdo termofluidodinAmica de processos de gaseificacdo. Dentre as quais se
destaca a influéncia da utilizacdo de um dominio 2D de coordenadas retangulares para
descrever o0 processo de gaseificagdo em leito fluidizado. Desta forma, foram
comparados resultados obtidos em um dominio 2D com os obtidos em um dominio 3D
para duas velocidades superficiais de agente gaseificador diferentes. Os resultados
indicaram que a utilizacdo de um dominio de coordenadas retangulares 2D nado acarreta
em grandes diferencas quantitativas com relacdo a composicdo, a temperatura dos
gases produzidos na saida do reator e a expansao do leito. Logo, a representacédo 2D
pode ser efetivamente utilizada para avaliar a composi¢cao dos gases formados em um
gaseificador de leito fluidizado borbulhante. Entretanto, as diferencas entre os
resultados obtidos com as duas representaces aumentam com a elevacdo da
velocidade de entrada dos gases.

Outro assunto abordado neste trabalho diz respeito a alguns parametros
numericos utilizados na resolucao das equacdes governantes do problema. O primeiro
parametro avaliado é o método de discretizagdo dos termos convectivos das equacfes
governantes. O segundo é a tolerancia definida para os residuos das equacbes
governantes.

Os resultados indicam que, de maneira geral, as tolerAncias ndo causam
grandes impactos na composi¢do dos gases produzidos, nas situacdes consideradas.
Por outro lado, o uso do método de discretizagdo de ordem superior parece exercer uma
influéncia maior sobre a composicéo dos gases na saida do gaseificador, principalmente
para a fragdo molar de CH4. No entanto, para uma analise do comportamento das
grandezas ao longo do leito do gaseificador, existe a necessidade da utilizacdo de um
método de discretizacédo de segunda ordem e de tolerancias de 10 para a equacgéo da
continuidade e da quantidade de movimento e de 10° para as demais equacées. Esta
necessidade surge principalmente devido as diferengas na altura de expanséo do leito
provocadas por estes parametros.

Além dos parametros numéricos, também séo investigadas maneiras de reduzir
o tempo computacional necessério para a realizagdo das simula¢fes. Primeiramente, €
analisada a melhor biblioteca de paralelizacdo MPI para executar as simula¢gées com o

MFIX em um cluster de alto desempenho, assim como a escalabilidade do codigo. Os
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resultados mostram que a biblioteca MPICH2 1.4.3 permite uma reduc¢do maior do
tempo computacional e que o nimero de threads em paralelo utilizadas para acelerar o
codigo MFIX depende do tamanho da malha utilizada. Em seguida, séo analisadas duas
condi¢cbes iniciais diferentes, em uma tentativa de reduzir o regime transiente dos
problemas investigados e, consequentemente, reduzir o tempo de computacdo. E
mostrado que a utilizacdo de campos de grandezas gerados em simulacdes mais
simples ajuda na reducéo do transiente do problema, gerando uma reducéo do tempo
computacional em torno de 13% e 16% nos casos estudados aqui.

Também é realizada uma analise sobre o impacto da variacdo das vazdes de O,
e de vapor, assim como da temperatura de parede sobre os gases produzidos no
processo de gaseificacdo do bagaco de cana-de-acgucar. A andlise termofluidodindmica
dessas situagcdes mostra que a elevacdo da temperatura de parede aumenta a altura de
expansao do leito, além de intensificar a formagao de bolhas. A andlise fluidodinamica
também mostra que algumas das situacdes investigadas apresentam um padrao de
escoamento pistonado.

Em seguida, os impactos das variaveis investigadas sobre a predicdo da
composicdo dos gases produzidos é realizada juntamente com uma andlise da
contribuicdo de cada reacdo modelada para a composicdo final dos gases. Os
resultados mostram que o aumento da vazdo massica de O nao influencia
significativamente a fracdo molar de CO, porém reduz as fracdes molares de H, e de
CHase aumente a de CO,. Além disso, é encontrada uma reducéo da quantidade de gas
de sintese (H»,+CO) produzido e da razdo H./CO. O poder calorifico inferior do gas
produzido também se reduz com o aumento da quantidade de O, inserida no reator.

A elevacdo da vazdo massica de vapor acaba provocando uma elevacao das
guantidades de H; e de CO; produzidas, com reducédo do teor de CO e do CH4. O
aumento da vazao de vapor também eleva a razdo H./CO dos gases produzidos e reduz
a quantidade de gas de sintese formado e o poder calorifico dos gases produzidos.

Em relacdo a temperatura de parede, € identificado um aumento da produgéo de
H>, e de CO, com reducédo de CO; e de CH4s com a elevagédo das temperaturas no
gaseificador. Também é observado um aumento do poder calorifico e da quantidade de
gas de sintese formada, com uma reduc¢éo da razéo H,/CO, em decorréncia da elevagéo
da temperatura de parede.

De maneira geral, os resultados indicam que a gaseificacdo de bagaco de cana
com temperaturas maiores no leito favorecem a obtencdo de uma maior quantidade gas
de sintese, com um poder calorifico maior e uma menor razdo H,/CO. J& 0 aumento da
vazao de vapor reduz o poder calorifico do gas produzido, assim como a quantidade de

gas de sintese produzido. Contudo, as razées H,/CO s&o maiores quando a vazao de
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vapor € maior. Por fim, 0 aumento da vaz&o de O, ocasiona uma concentragdo maior
de CO: no gas produzido, acarretando em uma quantidade menor de gas de sintese,
com menor poder calorifico e razdes de H,/CO.

Uma andlise da importancia percentual de cada uma das reac¢des consideradas
€ realizada com o objetivo de identificar o papel das reacdes modeladas na formacgéo
dos componentes do géas produzido no processo de gaseificacio do bagaco de cana. E
identificado que as principais responsaveis pela formacdo de CO sao as reacdes de
oxidacao de char e de reforma de metano, o CO, € majoritariamente produzido pela
reacdo de oxidacdo de monoOxido de carbono, enquanto que, na maioria dos casos
investigados, mais de 90% do H, produzido é proveniente da reacédo de reforma de
metano.

Um estudo do processo de gaseificacdo de bagaco de cana com diferentes
agentes gaseificadores também é apresentado. O estudo mostra que a gaseificacdo
com misturas de O, e vapor produz um gas com qualidade superior a dos demais
agentes gaseificadores. Contudo, dependendo do uso desejado para o gas produzido,
outros agentes gaseificadores, tais como ar, ar enriquecido com O; e ar misturado com
vapor, também podem ser utilizados.

Os resultados indicam que se a utilizacao final do gas produzido requer um gas
com elevado poder calorifico ou uma grande quantidade de gas de sintese, a
gaseificacdo com ar enriquecido também pode ser uma boa opcao, de preferéncia com
temperaturas da ordem dos 1123 K. Se o obijetivo for um gas com razao H./CO superior
a um, entdo a utilizacdo do ar com vapor pode ser uma opcao viavel. A utilizacédo do ar
puro produz gases com qualidade inferior aos gases produzidos com 0s demais agentes
gaseificadores testados. No entanto, € observado que deve-se sempre fazer uma
analise do custo de operacao com os diferentes agentes gaseificadores. Como o ar é 0
agente gaseificador mais facilmente obtido ele ndo pode ser descartado.

Por fim, é realizada uma comparacgéo entre os resultados obtidos neste trabalho
e 0s obtidos em ARAKAKI (2013) utilizando o programa CSFMB. Os resultados
apresentam uma boa concordancia para a maioria dos casos comparados. Embora os
resultados obtidos com o MFIX tenham sobre estimado o poder calorifico dos gases
produzidos, em comparacdo com os resultados do CSFMB, a variacdo da composigao
dos gases em funcéo da razdo de gaseificacdo € muito parecida.

Este trabalho se prop0s a investigar o impacto de parametros numéricos e da
descricdo do dominio sobre os resultados do processo, além de buscar maneiras de
reduzir o tempo computacional das simulagbes. Entretanto, muitas questdes
importantes no desenvolvimento de uma ferramenta capaz de predizer com grande

acuracia, ndo apenas a composicdo dos gases produzidos, mas também o
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comportamento das grandezas ao longo do leito durante o processo de gaseificacéo,
ainda ndo foram estudadas. Tratando-se particularmente da gaseificacdo do bagaco de
cana-de-agucar, um dos grandes gargalos € a inexisténcia de um modelo cinético para
descrever a pirélise especifica do bagaco de cana. Seria interessante uma comparagao
do modelo estequiométrico instantdneo, com um modelo cinético genérico, como o
utilizado por MILLER e BELLAN (1997).

Outras questdes importantes que sdo normalmente ignoradas em trabalhos de
fluidodindmica computacional e poderiam ser temas de trabalhos futuros é a formacgéo
de cinzas e a existéncia de seus efeitos catalizadores, assim como a composi¢céo do
alcatrao formado. O alcatrao formado durante o processo de pirélise da biomassa € um
dos grandes responsaveis pela dificuldade da utilizacdo da biomassa para gaseificacédo
em grandes escalas (ENGVALL et al., 2011). Logo, a utilizagcdo de uma composicao do
alcatrdo mais proxima da real pode ser considerado um avango significativo.

Outra simplificacéo utilizada neste trabalho diz respeito a consideracdo de uma
particula de char de diametro constante. Uma sugestao de trabalho futuro seria a
comparacao de resultados obtidos levando em conta uma reducéo do tamanho de char
com as reacdes de gaseificacdo, com resultados obtidos para um didmetro de char
constante. Utilizando a abordagem Euler-Euler, uma forma de contabilizar esta reducao
da particula de char é usando fases soélidas de char com diametros diferentes. Se a
abordagem Euler-Lagrange for utilizada, modelos de particula poderiam ser utilizados
na reducao das particulas a medida que elas reagissem com os volateis.

Em relacdo a modelagem fluidodindmica do problema, uma avaliacdo do impacto
da utilizacdo de modelos de turbuléncia sobre os gases produzidos e sobre o
comportamento termofluidodindmico é necessaria. Na revisao bibliografica apresentada
alguns trabalhos consideraram modelo de turbuléncia e outros ndo. Todavia, henhum

estudo comparativo com a utilizagdo destes modelos foi realizado.

187



10 REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS

ALAUDDIN, Z. A. B. Z.; LAHWUANI, P.; MOHAMMADI, M. Gasification of
lignocellulosic biomass in fluidized beds for renewable energy development: A
review. Renewable and Sustainable Energy Reviews 14. p. 2852-2862. 2010.

ARAKAKI, M.T.V.F.N. Analise do Processo de Gaseificacdo do Bagaco de Cana-de-
acucar em Equipamento de Leito Fluidizado Borbulhante. Monografia, Escola de
Quimica/Universidade Federal do Rio de Janeiro (UFRJ), Rio de Janeiro, Brasil. 2013.

ARTHUR, J.R. Reactions Between Carbon and Oxygen. Transactions of the Faraday
Society 47(0). p. 164-178. 1951.

BAIN, R.L.; BROER, K. Gasification. Em: Brown, R.C. Thermochemical Processing
of Biomass, 1 ed., Cap. 3, West Sussex, Reino Unido, John Wiley & Sons Ltd. 2011.

BASU, P. Biomass gasification and pyrolysis — Practical Design. Ed. Academic
Press. Burlington, MA. 376 p. 2010.

BATCHELOR, G.K. An Introduction to Fluid Dynamics. Ed. Cambridge University
Press. Cambridge. 32 Ed. 615 p. 2000.

BEETSTRA, R.; van der HOEF, M.A.; KUIPERS, JA.M. Numerical study of
segregation using a new drag force correlation for polydisperse systems derived
from lattice-Boltzmann simulations. Chemical Engineering Science 62. p. 246-255.
2007.

BENYAHIA, S.; SYAMLAL, M.; O'BRIEN, T.J. Summary of MFIX Equations 2012-1.
URL https://mfix.netl.doe.gov/documentation/MFIXEquations2012-1.pdf. January 2012.

BIBA, V.. MACAK, J.;: KLOSE, E.; MALECHA, J. Mathematical Model for the

Gasification of Coal under Pressure. Industrial and Engineering Chemistry Process
Design and Development 17(1). p. 92-98. 1978.

188



BIRD, R.B.; STEWART, W.E.; LIGHTFOOT, E.N. Transport Phenomena. Ed. John
Wiley & Sons. Nova lorque, NY. 905 p. 2006.

BLAZEK, J. Computational Fluid Dynamics: Principles and Applications. Ed.
Elsevier. Oxford, Reino Unido. 460 p. 2001.

BOERRIGTER, H.; RAUCH, R. Syngas production and utilization. Em: Knoef, H.A.M.
Handbook Biomass Gasification, 1 ed., Cap. 10, Enschede, Holanda, Biomass
Technology Group (BTG). 2005.

BOROSON, M.L.; HOWARD, J.B.; LONGWELL, J.P.; PETERS, W.A. Product Yields
and Kinetics from the Vapor Phase Cracking of Wood Pyrolysis Tars. AIChE
Journal 35(1). p. 120-128. 1989.

BRADBURY, A. G. W.; SAKAI, Y.; SHAFIZADEH, F. A Kinetic Model for Pyrolysis of
Cellulose. Journal of Applied Polymer Science 23. p. 3271-3280. 1979.

BRAUN, M. P. S.; MINETO, A. T.; NAVARRO, H. A.; CABEZAS-GOMEZ, L.; SILVA, R.
C. The effect of numerical diffusion and the influence of computational grid over
gas-solid two-phase flow in a bubbling fluidized bed. Mathematical and Computer
Modelling 52. p. 1390-1402. 2010.

CAMARGO, F. L. Estudo da Pirdlise Rapida de Bagaco de Cana em Reator de Leito
Fluidizado Borbulhante. Tese de D.Sc. Universidade Estadual de Campinas
(UNICAMP), Campinas, SP, Brasil. 2006.

CASTELLANOS, A.B.V. Andlise Unidimensional Detalhada da Gaseificagdo de
Bagaco de Cana em Reator de Leito Fluidizado Borbulhante. Dissertacdo de M.Sc.
COPPE/UFRJ, Rio de Janeiro, RJ, Brasil. 2012.

CENTRO NACIONAL DE REFERENCIA EM BIOMASSA (CENBIO). Estado da Arte —
Comparacao entre Tecnologias de Gaseificacdo de Biomassa Existentes no Brasil

e no Exterior e Formagéo de Recursos Humanos na Regido Norte. 108 p. 2002.

CHEN, Y.; CHARPENAY, S.; JENSEN, A.; WOJTOWICZ, M.A. Modeling of Biomass
Pyrolysis Kinetics. Symposium (International) on Combustion 27(1). p. 1327-1334.
1998.

189


http://www.sciencedirect.com/science/journal/00820784

CHORLEY, M. J.; WALKER, D. W. Performance analysis of a hybrid MPI/OpenMP
application on multi-core clusters. Journal of Computational Science 1(3). p. 168-174.
2010.

COMPANHIA NACIONAL DE ABASTECIMENTO (CONAB). A Geracao Termoelétrica
com a Queima do Bagaco de Cana-de-Acgucar no Brasil. 160 p. 2011.

CORNEJO, P.; FARIAS, O. Mathematical modeling of coal gasification in a fluidized
bed reactor using an Eulerian granular description. International Journal of Chemical

Reactor Engineering 9. 2011.

DARWISH, M. S.; MOUKALLED, F. H. Normalized Variable and Space Formulation
Methodology for high-Resolution Schemes. Numerical Heat Transfer 26(1). p. 79-96.
1994,

DARTEVELLE, S. Hydrodynamic and Thermodynamic Models, and Numerical

Techniques. Los Alamos, Novo México, U.S. Los Alamos National Laboratory, 2005.

DARTEVELLE, S. From Model Conception to Verification and Validation, A Global
Approach to Multiphase Navier-Stoke Models with an Emphasis on Volcanic
Explosive Phenomenology. Los Alamos, Novo México, U.S. Los Alamos National
Laboratory, 2007.

DAYTON, D.C.; TURK, B.; GUPTA, R. Syngas Cleanup, Conditioning, and
Utilization. Em: Brown, R.C. Thermochemical Processing of Biomass, 1 ed., Cap. 4,
West Sussex, Reino Unido, John Wiley & Sons Ltd. 2011.

DELIS, A.l.; MATHIOUDAKIS, E.N. A finite volume method parallelization for the
simulation of free surface shallow water flows. Mathematics and Computers in
Simulation 79. p. 3339-3359. 2009.

DESAI, P.R.; WEN, C.Y. Computer Modeling of the Merc Fixed Bed Gasifier.
Morgantown, West Virginia, U.S. Department of Energy, 1978.

DI BLASI, C. Heat, momentum and mass transport through a shrinking biomass
particle exposed to thermal radiation. Chemical Engineering Science 51. p. 1121—
1132. 1996.

190



DI BLASI, C. Modeling chemical and physical processes of wood and biomass
pyrolysis. Progress in energy and combustion science 34(1). p. 47-90. 2008.

DI BLASI, C. Combustion and Gasification Rates of Lignocellulosic Chars. Progress
in Energy and Combustion Science 35(2). p. 121-140. 2009.

DONGARRA, J.; KENNEDY, K.; WHITE, A. Introduction. Em: Dongarra, J.; Foster, I.;
Fox, G.; Gropp, W.; Kennedy, K.; Torczon, L.; White, A. Source Book of Parallel
Computing, 1 ed., Cap. 1, S&o Francisco, Estados Unidos, Morgan Kaufmann
Publishers. 2003.

DRYER, F.l. High Temperature Oxidation of Carbon Monoxide and Methane in a
Turbulent Flow Reactor. Air Force Office of Scientific Research, Scientific Report,

Princeton University, Princeton, Estados Unidos, 1972.

ENGVALL, K.; KUSAR, H.; SJIOSTROM, K.; PETTERSSON, L.J. Upgrading of Raw
Gas from Biomass and Waste Gasification: Challenges and Opportunities. Topics
in Catalysis 54. p. 949-959. 2011.

ENWALD, H.; PEIRANO, E.; ALMSTEDT, A.-E. Eulerian Two-Phase Flow Theory
Applied to Fluidization. International Journal of Multiphase Flow 22 (complementar). p.
21-66. 1996.

FAN, L.S.; ZHU, C. Principles of Gas-Solid Flows. Ed. Cambridge University Press.
Cambridge, UK. 576 p. 1998.

FERZIGER, J.H.; PERIC, M. Computational Methods for Fluid Dynamics. Ed.
Springer. Berlim, Alemanha. 426 p. 2002.

GELDART, D. Types of Gas Fluidization. Powder Technology 7. p. 285-292. 1973.

GERBER, S.; BEHRENDT, F.; OEVERMANN, M. An Eulerian modeling approach of
wood gasification in a bubbling fluidized bed reactor using char as bed material.
Fuel 89(10). p. 2903-2917. 2010.

GIDASPOW, D. Multiphase flow and fluidization: continuum and kinetic theory
descriptions. Ed. Academic Press. San Diego, CA. 469 p. 1994.

191


http://www.sciencedirect.com/science/journal/03019322

GIL, J.; AZNAR, M.P.; CABALLERO, M.A.; FRANCES, E.; CORELLA, J. Biomass
Gasification in Fluidized Bed at Pilot Scale with Steam-Oxygen Mixtures. Product
Distribution for Very Different Operating Conditions. Energy and Fuels (11)6. p.
1109-1118. 1997.

GIL, J.; CORELLA, J.; AZNAR, M.P.; CABALLERO, M.A. Biomass gasification in
atmospheric and bubbling fluidized bed: Effect of the type of gasifying agent on
the product distribution. Biomass and Bioenergy 17. p. 389-403. 1999.

GOMEZ-BAREA, A.; LECKNER, B. Modeling of biomass gasification in fluidized
bed. Progress in Energy and Combustion Science 36(4). p. 444-509. 2010.

GRACE, J.R.; LECKNER, B.; ZHU, J.; CHENG, Y. Fluidized Beds. Em: Crowe, C.T.
Multiphase Flow Handbook, 1 ed., Cap. 5, Boca Raton, Estados Unidos, CRC Press.
2006.

GRONLI, M.G.; MELAAEN, M.C. Mathematical Model for Wood Pyrolysis -
Comparison of Experimental Measurements with Model Predictions. Energy &
Fuels 14(4). p. 791-800. 2000.

GUENTHER, C.; SYAMLAL, M. The effect of numerical diffusion on simulation of
isolated bubbles in a gas-solid fluidized bed. Power Technology 116. p. 142-154.
2001.

GUERRERO, M.S. Parallel multigrid algorithms for computational fluid dynamics
and heat transfer. Tese de D.Sc. Universidade Politécnica da Catalunia. Terrasa, Estiu,
Espanha. 2000.

GUNN, D.J. Transfer of heat or mass to particles in fixed and fluidized beds. Int. J.
Heat Mass Transfer 21(4). p. 467-476. 1978.

HAMZEHEI, M. Study of Hydrodynamics and Heat Transfer in the Fluidized Bed

Reactors. Em: Belmiloudi, A. Heat Transfer - Mathematical Modelling, Numerical

Methods and Information Technology, 1 ed., Cap. 14, Rijeka, Croacia, InTech. 2011.

192



HASELI, Y.; van OIJEN, J.A.; de GOEY, L.P.H. Modeling biomass particle pyrolysis
with temperature-dependent heat of reactions. Journal of Analytical and Applied
Pyrolysis 90. p. 140-154. 2011.

HENRIQUES, R.M. Potencial para Geracdo de Energia Elétrica no Brasil com
Residuos de Biomassa Através da Gaseificagdo. Tese de D.Sc. COPPE/UFRJ, Rio
de Janeiro, RJ, Brasil. 2009.

HERZOG, N.; SCHREIBER, M.; EGBERS, C.; KRAUTZ, H.J. A comparative study of
different CFD-codes for numerical simulation of gas-solid fluidized bed
hydrodynamics. Computers and Chemical Engineering 39. p. 41-46. 2012.

HIGMAN, C.; van der BURGT, M. Gasification. Gulf Professional Publishing/Elsevier
Science. Burlington, MA. 2008.

HOBBS, M. L.; RADULOVIC, P. T.; SMOOT, L. D. Modeling Fixed-Bed Coal Gasifiers.
AIChE Journal 38 (5). p. 681-702. 1992.

HOFFMAN, K.A.; CHIANG, S.T. Computational Fluid Dynamics — Volume I. Wichita,
KS. 500 p. 2000.

HOSOYA, T.; KAWAMOTO, H.; SAKA, S. Cellulose-Hemicellulose and Cellulose-
Lignnin Interactions in Wood Pyrolysis at Gasification Temperature. Journal of
Analytical and Applied Pyrolysis 80 (1). p. 118-125. 2007.

HUYNH, C.V.; KONG, S.C. Performance characteristics of a pilot-scale biomass

gasifier using oxygen-enriched air and steam. Fuel 103. p. 987-996.2013.

IGNACIO, A.AV.; FILHO, V.J.M.F. MPI: Uma Ferramenta para Implementacao
Paralela. Pesquisa. Operacional 22(1). p. 105-116. 2002.

JAKOBSEN; H.A. Chemical Reactor Modelling — Multiphase Reactive Flows. Ed.
Springer. Berlim, Alemanha. 1296 p. 2008.

JIN, H.; JESPERSEN, D.; MEHROTRA, P.; BISWAS, R.; HUANG, L.; CHAPMAN, B.
High performance computing using MPI and OpenMP on multi-core parallel
systems. Parrallel Computing 37. p. 562-575. 2011.

193



JONES, W.P.; LINDSTEDT, R.P. Global Reactions Schemes for Hydrocarbon
Combustion. Combustion and Flame 73(3). p. 233-249. 1988.

JOHNSON, P. C.; JACKSON, R. Frictional-collisional constitutive relations for
granular materials, with applications to plane shearing. Journal of Fluid Mechanics
176. p. 67-93. 1987.

KEOWN, D.M.; HAYASHI, J.I.; LI, C.Z. Effects of volatile-char interactions on the
volatilization of alkali and alkaline earth metallic species during the pyrolysis of
biomass. Fuel 87. p. 1187-1194. 2008.

KNIGHT, D.D. “Parallel Computing in Computational Fluid Dynamics”. Em: AGARD
Conference Proceedings AGARD CP, Cap. 3, pp. 1-14, Paris, Abril. 1996.

KIRKELS, A.F.; VERBONG, G.P.J. Biomass gasification: Still promising? A 30-year
global overview. Renewable and Sustainable Energy Reviews 15. p. 471-481. 2011.

KUMAR, A.; JONES, D.D.; HANNA, M.A. Thermochemical Biomass Gasification: A
Review of the Current Status of the Technology. Energies 2. p. 556-581. 2009.

LEBOWITZ, J. L. Exact solution of generalized Percus-Yevick equation for a
mixture of hard spheres. Physical Review 133. p. 895-899. 1964.

LEONARD, B.P.; MOKHTARI, S. Beyond First-Order Upwinding: The Ultra-Sharp
Alternative for Non-Oscillatory Steady-State Simulation of Convection.

International Journal for Numerical Methods in Engineering 30. p. 729-766. 1990.

LI, C.Z. Importance of volatile-char interactions during the pyrolysis and
gasification of low-rank fuels — A review. Fuel 112. p. 609-623. 2013.

LI, C.; SUZUKI, K. Tar property, analysis, reforming mechanism and model for
biomass gasification — An overview. Renewable and Sustainable Energy Reviews 13.
p. 594-604. 2009.

LI, T.; GEL, A.; SYAMLAL, M.; GUENTHER, C.; PANNALA, S. High-resolution
simulations of coal injection in a gasifier. Industrial & Engineering Chemistry
Research. 49(21). p. 10767-10779. 2010.

194



LONG, H.A.; WANG, T. “Case studies for biomass/coal co-gasification in IGCC
applications”. Em: Proceedings of ASME Turbo Expo, pp. 1-15, Vancouver, Junho.
2011.

LV, P. M.; XIONG, Z. H.; CHANG, J.; WU, C. Z.; CHEN, Y.; ZHU, J. X. An experimental
study on biomass air-steam gasification in a fluidized bed. Bioresource Technology
95. p. 95-101. 2004.

MAKKAWI, Y.; OCONE, R. Modelling the Particle Stress at the Dilute-intermediate-
dense Flow Regimes: A Review. KONA — Powder and Technology 23. 49-63. 2005.

MALIGER, V.R.; DOHERTY, W.O.S.; FROST, R.L.; MOUSAVION, P. Thermal
Decomposition of Bagasse: Effect of Different Sugar Cane Cultivars. Ind. Eng.
Chem. Res. 50(2). p. 791-798. 2011.

MANYA, J.J.; ARAUZO, J. An Alternative Kinetic Approach to Describe the
Isothermal Pyrolysis of Micro-Particles of Sugar Cane Bagasse. Chemical
Engineering Journal 139(3). p. 549-561. 2008.

MEHRABIAN, R.; ZAHIROVIC, S.; SCHARLER, R.; OBERNBERGER, I.; KLEDITZSCH,
S.; WIRTZ, S.; SCHERER, V.; LU, H.; BAXTER, L. L. A CFD model for thermal
conversion of thermally thick biomass particles. Fuel Processing Technology 95. p.
96-108. 2012.

MINETO, A.T. Simulacdo Numérica de Escoamentos Gas-Sélido em Leito
Fluidizado Borbulhante Utilizando a Teoria Cinética dos Escoamentos Granulares.
Dissertacdo de M. Sc. UNESP, Bauru, Brasil. 2009.

MILLER, R.S.; BELLAN, J. A generalized biomass pyrolysis model based on
superimposed cellulose, hemicellulose and lignin kinetics. Combustion Science
and Technology 126 (1-6). p. 97-137. 1997.

MIRANDA, I.C. Aproveitamento Energético a partir de Residuos de Biomassa:

Bagaco e Palha de Cana-de-Ac¢ucar. Dissertagdo de M.Sc. Universidade Federal do
Rio de Janeiro (UFRJ), Rio de Janeiro, RJ, Brasil. 2009.

195



MITANI, T.; WILLIAMS, F.A. Studies of Cellular Flames in Hydrogen-Oxygen-
Nitrogen Mixtures. Combustion and Flame 39(2). p. 169-190. 1980.

MOK, W.S.L.; ANTAL, M.J. Effects of pressure on biomass pyrolysis. Il. Heats of
reaction of cellulose pyrolysis, Thermochimica Acta 68 (2—3). p. 165-186. 1983.

MORF, P.O. Secondary Reactions of Tar during Thermochemical Biomass
Conversion. Tese de D.Sc. Instituto Federal de Tecnologia de Zurique, Zurique, Suica.
2001.

NEVES, D.: THUNMAN, H.. MATOS, A.; TARELHO, L., GOMEZ-BAREA, A.
Characterization and prediction of biomass pyrolysis products. Progress in Energy
and Combustion Science 37(5). p. 611-630. 2011.

OEVERMANN, M.; GERBER, S.; BEHRENDT, F. Euler-Lagrange/DEM simulation of
wood gasification in a bubbling fluidized bed reactor. Particuology 7(4). p. 307-316.
2009.

ORFAO, J.J.M.; ANTUNES, F.J.A.. FIGUEIREDO, J.L. Pyrolysis kinetics of
lignocellulosic materials-three independent reactions model. Fuel 78. p. 349-358.
1999.

PANNALA, S.; D'AZEVEDO, E.; SYAMLAL, M. Hybrid (OpenMP and MPI)
parallelization of MFIX: A multiphase CFD code for modeling fluidized beds.
Proceedings of the 2003 ACM Symposium on Applied Computing — SAC03. Melbourne,
FL. 2003.

PANNALA, S.; DAW, C.S.; FINNEY, C.E.A.; BENYAHIA, S.; SYAMLAL, M.; O'BRIEN,
T.J. “Modeling the Collisional-Plastic Stress Transition for Bin Discharge of Granular
Material”. Em: Proceedings of the 6" International Conference on Micromechanics
of Granular Media, vol. 1145, pp. 657-660, Golden, CO, Estados Unidos, Julho. 2009.

PARK, W.C.; ATREYA, A.; BAUM, H.R. Experimental and theoretical investigation

of heat and mass transfer processes during wood pyrolysis. Combustion and Flame
157. p. 481-494. 2010.

196


http://www.sciencedirect.com/science/journal/16742001

PATANKAR, S.V. Numerical Heat Transfer and Fluid Flow. Ed. Hemisphere
Publishing Corporation. — Estados Unidos, 214 p. 1980.

PEPIOT, P.; DIBBLE, C.J.; FOUST, T.D. Computational Fluid Dynamics Modeling of
Biomass Gasification and Pyrolysis. Em: Nimlos, M.R., Crowley, M.F. (eds),
Computational Modelling in Lignocellulosic Biofuel Production vol. (1052). Ed.
Oxford University Press, pp. 273-298, 2010.

PETERSEN, |.; WERTHER, J. Experimental investigation and modeling of
gasification of sewage sludge in the circulating fluidized bed. Chemical Engineering
and Processing: Process Intensification 44(7). p. 717-736. 2005.

PID Eng & Tech. User Manual. Process Integral Development Eng&Tech. GABI-O.
Gasification Plant. PETROBRAS. PID Eng&Tech. 98 p. 2012.

PINHO, J.M.; VILLAMIL-CASTELLANOS, A.B.; LEIROZ, A.J.K.; CRUZ, M.E. Descricdo
Euleriana do Processo de Gaseificacdo de Biomassa em Reatores de Leito
Fluidizado Borbulhante. Congresso Nacional de Engenharia Mecéanica (2012). 0565.
Sao Luis-Brasil. Agosto de 2012.

PINHO, J. Simulacdo Euleriana da Gaseificacdo de Bagaco de Cana-de-A¢ucar em
Reator de Leito Fluidizado Borbulhante. Dissertacdo de M.Sc. COPPE/UFRJ, Rio de
Janeiro, RJ, Brasil. 2012.

PUTUN, E.; ATES, F.; PUTUN, A. E. Catalytic pyrolysis of biomass in inert and
steam atmospheres. Fuel 87. p. 815-824. 2008.

RAFIDAH, J.; SAKANISHI, K.; MIYAZAWA, T.; NOR, M.Y.M.; ASMA, |.W.; MAHANIM,
S.M.A.; SHARARUDDIN, H.; PUAD, E. Effects of different gasifying agents on
syngas production from oil palm trunk. Journal of Tropical Forest Science 23(3). p.
282-288. 2011.

RANADE, V.V. Chemical Reactor Engineering. Ed. Academic Press. San Diego, CA.
474 p. 2002.

197


http://www.sciencedirect.com/science/journal/02552701
http://www.sciencedirect.com/science/journal/02552701

RANZI, E.; CUOCI, A.; FARAVELLI, T.; FRASSOLDATI, A.; MIGLIAVACCA, G.;
PIERUCCI, S.; SOMMARIVA, S. Chemical Kinetics of Biomass Pyrolysis. Energy &
Fuels 22 (6). p. 4292-4300. 2008.

RAVELLI, S.; PERDICHIZZI, A.; BARIOGOZZI, G. Description, applications and
numerical modelling of bubbling fluidized bed combustion in waste-to-energy
plants. Progress in Energy and Combustion Science (34). p. 224-253.

REZAIYAN, J.; CHEREMISINOFF, N. P. Gasification Technologies: A Primer for
Engineers and Scientists. Ed. CRC Press, Taylor & Francis Group. Boca Raton, FL.
360 p. 2005.

RODRIGUEZ, R.; MAGNE, P.; DEGLISE, X. Sugar Cane Bagasse as a Feedstock for
an Industrial Fast Pyrolysis Process Under Development. Journal of Analytical and
Applied Pyrolysis 12 (3-4). p. 301-318. 1987.

ROSS, I.B.; DAVIDSON, J.F. The Combustion of Carbon Particles in a Fluidized
Bed. Trans. Ind. Chem. Eng. 59. p. 108-114. 1981.

SAVAGE, S. B. Analyses of slow high-concentration flows of granular materials.
Journal of Fluid Mechanics 377. p. 1-26. 1998.

SCHAEFFER, D.G. Instability in the Evolution Equations Describing
Incompressible Granular Flow. Journal of Differential Equations 66(1). p. 19-50. 1987.

SREEDHARAN, V. CFD Analysis of Coal and Heavy Oil Gasification for Syngas
Production. Tese de Ph.D. Universidade de Aalborg, Aalborg, Dinamarca. 2012.

SIEDLECKI, M. On the gasification of biomass in a steam-oxygen blown CFB
gasifier with the focus on gas quality upgrading: technology background,
experiments and mathematical modeling. Tese de D.Sc. Universidade de Tecnologia
de Delft, Delft, Holanda. 2011.

SINGH, R.1.; BRINK, A.; HUPA, M. CFD modeling to study fluidized bed combustion
and gasification. Applied Thermal Engineering 52. p. 585-614. 2013.

198



SOFIALIDIS, D.; FALSTI, O. Simulation of Biomass Gasification in Fluidized Beds
Using Computational Fluid Dynamics Approach. Thermal Science 5 (2). p. 95-105.
2001.

SOUZA, M.P. Efeitos numéricos na simulacdo de escoamentos gas-sélidos em
leito fluidizado borbulhante utilizando a teoria cinética dos escoamentos
granulares. Dissertacdo de M.Sc. UNESP, Bauru, SP, Brasil. 2009.

SOUZA-SANTOS, M.L. Comprehensive modeling and simulation of fluidized bed
boilers and gasifiers. Fuel. 68. p. 1507-1521. 1989.

SOUZA-SANTOS, M.L. Modelling and simulation of bed-bed boilers and gasifiers
for carbonaceous solids. Tese D.Sc. Universidade de Sheffield, United Kingdom,

Inglaterra. 1987.

SOUZA-SANTOS, M.L. Solid Fuels Combustion and Gasification. Ed. Marcel Dekker,
Inc. New York, NY. 400 p. 2004.

SRIVASTAVA, A.; SUNDARESAN, S. Analysis of a Frictional-Kinetic Model for Gas-
Particle Flow. Powder Technology 129(1-3). p. 72-85. 2003.

STRINGEL, S.S. High Temperature Gasification of Millimetric Wood Particles
Between 800 °C and 1400 °C. Tese de D.Sc. Universidade de Toulouse, Toulouse,

Franca. 2011.

STUBINGTON, F.; AIMAN, S. Pyrolysis Kinetics of Bagasse at High Heating Rates.
Energy & Fuels 8 (1). p. 194-203. 1994.

SUN, J. Multiscale modeling ofsegregation in granular flows. Tese de Ph.D.

Universidade do Estado de lowa, Ames, lowa, Estados Unidos. 2007.

SYAMLAL, M. Higher Order Discretization Methods for the Numerical Simulation of
Fluidized Beds. Annual meeting of the AIChE (1997). Los Angeles, Estados Unidos.
Novembro de 1997.

SYAMLAL, M. Multiphase Hydrodynamics of Gas-Solids Flow. Tese de Ph.D.

Instituto de Tecnologia de lllinois, Chicago, lllinois, Estados Unidos. 1985.

199



SYAMLAL, M. MFIX Documentation Numerical Technique. Morgantown, West
Virginia, U.S. Department of Energy, 1998.

SYAMLAL, M. MFIX Documentation User’s Manual. Morgantown, West Virginia, U.S.
Department of Energy, 1994.

SYAMLAL, M. The Particle-Particle Drag Term in a Multiparticle Model of
Fluidization — Topical Report. Morgantown, West Virginia, U.S. Morgatown Energy
Technology Center, 1987.

SYAMLAL, M.; O'BRIEN, T.J.; BENYAHIA, S.; GEL, A.; PANNALA, S. Open-Source
Software in Computational Researsh: A Case Study. Modelling and Simulation in
Engineering. p. 1-10. 2008.

SYAMLAL, M.; PANNALA, S. Multiphase Continuum Formulation for Gas-Solids
Reacting Flows. Em: Pannala, S.; Syamlal, M.; O’'Brien, T.J., Computational Gas-
Solids Flows and Reacting Systems: Theory, Methods and Practice, 1 ed., Cap. 1,

Hershey, Estados Unidos, Engineering Science Reference. 2011.

SYAMLAL, M.; ROGERS, W.; O'BRIEN, T.J. MFIX Documentation Theory Guide.
Morgantown, West Virginia, U.S. Department of Energy, 1993.

TAVORA, F.L. Historia e Economia dos Biocombustiveis no Brasil. Centro de
Estudos da Consultoria do Senado, 2011. ISSN 1983-0645.

TANENBAUM, A.S. Structured Computer Organization. Ed. Prentice-Hall Nova
Jersey, Estados Unidos, 553 p. 2000.

TANNEHILL, J. C.; ANDERSON, D. A.; PLETCHER, R. H. Computational Fluid
Mechanics and Heat Transfer. Ed. Taylor & Francis. Washington, DC. 782 p. 1997.

TARDOS, G. |.; MCNAMARA, S.; TALU, I. Slow and intermidiate flow of a frictional
bulk poder in the Couette geometry. Powder Technology 131. p. 23-29. 2003.

TURNS, S.R., 2000, An Introduction to Combustion: Concepts and Applications.
Ed. McGraw-Hill Science. Singapura, 676 p. 2002.

200



TVERBERG, G. World Energy Consumption Since 1820 in Charts. URL
http://science.kennesaw.edu/~bsetzer/our_finite_world/\World%20Energy%20Consump
tion%20Since%201820%20in%20Charts%20%EF%80%A7%200ur%20Finite%20Worl
d.pdf. Margo. 2012.

TWIDELL, J.; WEIR, T. Renewable energy resources. Ed. Taylor & Francis, New York,
NY. 464 p. 2006.

van der DRIFT, A.; BOERRIGTER, H. Synthesis gas from biomass for fuels and
chemicals. Em: Relatério ECN-C—06-001, Biomass, Coal and Environmental Research
(ECN), Amsterda, 2006.

van der HOEF, M.A.; YE, M.; van SINT ANNALAND, M.; ANDREWS, A. T;
SUNDARESAN, S.; KUIPERS, J.A. M. Multi-scale modeling of gas-fluidized beds.
Advances in Chemical Engineering 31. p. 65-149. 2006.

van LOO, S.; KOPPEJAN, J. The Handbook of Biomass Combustion and Co-firing.
Ed. Earthscan. Londres, Reino Unido. 465 p. 2008.

van WACHEN, B.G.M.; ALMSTEDT, A.E. Methods for multiphase computational
fluid dynamics. Chemical Engineering Journal 96. p. 81-98. 2003.

VARHEGYI, G.; ANTAL, M.J.; JAKAB, E.; SZABO, P. Kinetic modeling of biomass
pyrolysis. Journal of Analytical and Applied Pyrolysis 42. p. 73-87. 1997.

VENDERBOSCH, R.H.; PRINS, W. Fast Pyrolysis. Em: Brown, R.C. Thermochemical
Processing of Biomass, 1 ed., Cap. 5, West Sussex, Reino Unido, John Wiley & Sons
Ltd. 2011.

VERSTEEG, H.K.; MALALASEKERA, W. An Introduction to Computational Fluid
Dynamics. Ed. Pearson. Harlow, Inglaterra. 503 p. 2007.

VIDYAPATI, V. Constitutive modeling of dense granular flow based on discrete

elemento method simulations. Tese de Ph.D. Universidade do Estado de lowa, Ames,
lowa, Estados Unidos. 2012.

201



VUN, S. W. Computational Fluid Dynamics Modelling of Dense Rheology and
Freeboard Gas Velocity Fields in a Fluidised Bed. Tese de Ph.D. Universidade de
Tecnologia de Swinburne, John St., Hawthorn, Australia. 2010.

WANG, Y. YAN, L. CFD Studies on Biomass Thermochemical Conversion.
International Journal of Molecular Sciences 9. p. 1108-1130. 20082,

WANG, Y.; YAN, L. CFD modeling of a fluidized bed sewage sludge gasifier for
syngas. Asia-Pacific Journal of Chemical Engineering 3(2). p. 161-170. 2008".

WANG, Y.; YAN, L. CFD based combustion model for sewage sludge gasification
in a fluidized bed. Front. Chem. Eng. China 3(2). p. 138-145. 2009.

WHITE, J.E.; CATALLO, W.J.; LEGENDRE, B.L. Biomass pyrolysis kinetics: A
comparative critical review with relevant agricultural residue case studies. Journal

of Analytical and Applied Pyrolysis 91. p. 1-33. 2011.

XIE, N.; BATTAGLIA, F.; PANNALA, S. Effects of using two- versus trhee-
dimensional computational modeling of fluidized beds: Part I, hydrodynamics.
Powder Technology 182. p. 1-13. 20082.

XIE, N.; BATTAGLIA, F.; PANNALA, S. Effects of using two- versus trhee-
dimensional computational modeling of fluidized beds: Part Il, budget analysis.
Powder Technology 182. p. 1-13. 2008".

XIE, J.; ZHONG, W.; JIN, B.; SHAO, Y.; LIU, H. Simulation on gasification of forestry
residues in fluidized beds by Eulerian-Lagrangian approach. Bioresource
Technology 121. p. 36-46. 2012.

XUE, Q.; HEINDEL, T.J.; FOX, R.O. A CFD Model for Biomass Fast Pyrolysis in
Fluidized-Bed Reactors. Chemical Engineering Science 66(11). p. 2440-2452. 2011.

YU, L.; LU, J.; ZHANG, X.; ZHANG, S. Numerical simulation of the bubbling fluidized

bed coal gasification by the kinetic theory of granular flow (KTGF). Fuel 86(5-6). p.
722-734. 2007.

202



ZANZI, R.; BAI, X.; CAPDEVILA, P.; BJORNBOM, E. Pyrolysis of biomass in
presence of steam for preparation of activated carbono, liquid and gaseous
products. 6™ World Congress of Chemical Engineering. Melbourne-Australia. Setembro
de 2001.

ZHANG, W. Automotive fuels from biomass via gasification. Fuel Processing
Technology 91. p. 866-876. 2010.

203



11 ANEXO 1 - DISCRETIZACAO DAS

EQUACOES GOVERNANTES

11.1 Discretizacdo das Equacfes de Transporte

As equacdes governantes que regem o escoamento reativo de um leito fluidizado
foram apresentadas no Cap. 4. Ao invés de se discretizar todas as equacdes ja
apresentadas, sera considerada a equacdo de transporte para uma grandeza geral ¢,
gue pode representar velocidade, temperatura, fragao massica, ou, no caso da equacao
da continuidade, ser igual a um. A equacao de conservacao para a grandeza ¢ é dada

por:

0
57 EmPm®) + V- (empm®) = V- ([,Ve) + Ry (A.1)

onde o primeiro termo do lado esquerdo da equacdo representa o acumulo da
propriedade ¢ no volume de controle, e € chamado de termo transiente, enquanto que
0 segundo representa a conveccao da propriedade ¢. O primeiro termo do lado direito
da equacéo representa a difusdo da propriedade ¢ e o segundo termo representa um

termo fonte dessa propriedade.

Figura Al. 1 - Célula tridimensional com seus pontos vizinhos (retirado de VERSTEEG
e MALALASEKERA, 2007).
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Utilizando o método dos volumes finitos e integrando a Eq. (Al.1) em relagdo ao
volume de controle mostrado na Fig. Al1.1, obtém-se:

0
f o7 EmPm®)p dV + f V: (empmVmi)pdV = f V- (I[pVe),av + f RgpdV — (AL.2)
V.C. V.C. V.C. V.C.

A integracdo do termo transiente fornece:
9] AV
| 52 Enbmde AV = [Empnd)e = Empm®] 3 (AL3)
v.e

onde o AV é o volume da célula, At é o passo de tempo e o sobrescrito 0 denota um
valor referente ao passo de tempo anterior.

Antes de realizar a integracdo do termo fonte é necessario fazer a sua
linearizacdo, como descrito em PATANKAR (1980):

Ryp = R(l)P - R(Ii)Pd)P (Al.4)

e a integracdo do termo fonte é dada por:

f Ryp dV = RypAV — RypppAV (A1.5)
v.C.

A integracao do termo difusivo é dada por:

f V- (IV¢),dv ~ <r¢, Z—f)eAe - (r¢, g—f)w Ay +

V.c.a¢ o o o, (A1.6)
(5 2) 4= (022) 1+ (5 28) 4~ (5 2)

Os fluxos difusivos séo calculados através de interpolagéo linear (PATANKAR,
1980; VERSTEEG e MALALASEKERA, 2007). Por simplicidade sera apresentado a

seguir apenas o termo referente a face leste da célula do volume de controle:

o\ (pr — ¢p)
(rqb a)e ~ (r¢)eA—xe (AL1.7)
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sendo que Ax, € a distancia entre os pontos P e E, mostrados na Fig. A1.1.

Em PATANKAR (1980), € mostrado que os coeficientes de difusdo devem ser
calculados por uma média harmdnica entre os valores dos coeficientes nos centros dos
nos vizinhos. Novamente apresentando apenas o coeficiente da face leste, é possivel

escrever:

(13), (1),
(), = £(Iy), + A= £)(1), L9

onde f, é definido por:

AXE

- AxP +AXE (Alg)

fe

O termo Axp é 0 espagcamento da célula do volume de controle centrada no ponto P.

Por fim, a integracdo do termo convectivo é dada por:

f V ' (gmpmvml¢)PdV ~ (gmpmd))e(um)eAe - (Smpm(l))w(um)wAw +

Ve (A1.10)
+(£mpm¢)n(vm)nAn - (‘Smpmd’)s (Um)sAs + (Smpm¢)t(wm)tAt+

—(EmPm®)p W) pAp

Notando que os valores de g,p,¢ nas faces ndo sdo conhecidos, torna-se
necessario o desenvolvimento de uma expressao capaz de calcular estes valores em
funcdo dos pontos discretos conhecidos. A forma de escrever estes termos € de
fundamental importancia para a qualidade dos resultados que serdo obtidos, para casos
onde os efeitos convectivos sdo dominantes (SOUZA, 2009).

A forma mais empregada para obter os termos convectivos consiste na utilizagdo
do método Upwind de Primeira Ordem, ou, como é mais comumente referido, método
FOU (DARTEVELLE, 2007). As grandes vantagens deste método consistem no fato
dele ser incondicionalmente estavel e de ser de facil implementagéo, reduzindo o tempo
computacional (BRAUN et al. 2010). Em contrapartida, esse método possui uma
elevada difusdo numérica, o que reduz a acuracia dos resultados (HOFFMAN, 2001;
GUENTHER e SYAMLAL, 2001; MALALASEKERA, 2007; BRAUN et al., 2010).
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Uma alternativa normalmente empregada para melhorar a acuracia dos
resultados consiste na utilizacdo de métodos de ordem superior para calcular os termos
convectivos das equagOes de transporte (MALALASEKEERA, 2007). No entanto, em
escoamentos que possuem numero de Peclet local muito elevado, aliados a gradientes
muito intensos, os métodos de ordem superior tendem a oscilar, gerando resultados nédo
fisicos (DARWISH e MOUKALED, 1994; FERZIGER, 2002). Para limitar os resultados
obtidos pelos métodos de ordem superior, LEONARD e MOKHTARI (1990)
desenvolveram a ideia de um limitador universal como fun¢édo de um valor normalizado
de ¢.

@ ® —@
U C D

Figura Al. 2 - Nomenclatura dos pontos da malha em relacao a posi¢do dos pontos
(retirado de SOUZA, 2009).

Usando a notacdo de SYAMLAL (1998), representada na Fig. Al.2, o valor

normalizado da grandeza ¢ pode ser escrito como:

¢ — ¢y

rer. (A1.11)

¢ =
SYAMLAL (1998) lista quatro restricdes para que o limitador universal na face f

satisfaca as condicdes de monotonicidade necessarias para gue o método seja limitado:

O valor de ¢ deve estar entre ¢ e ¢p, logo:

Pc<Pr<1 para 0<P:<1 (A1.12)

Esta condicéo inclui o caso especial em que ¢¢ = ¢p, no qual ¢r = ¢¢ = ¢p.

Dessa forma, tem-se que:

¢r=1 para ¢ =1 (A1.13)

Se ¢¢ = ¢y, tem-se que ¢y = ¢c = ¢y. Entéo:
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¢r=0 para  ¢c =0 (A1.14)
Para evitar ndo unicidade quando ¢, — 0, € necessario que:

5 =%
(o

¢r =

IA
-
D)

IA

)

para 0 (A1.15)

onde ¢ € uma constante. Se houver variacao temporal, ¢ € a dire¢do normal do nimero

de Courant, definido como:

oa— (A1.16)

sendo que u é a componente da velocidade na direcdo x e Ax é 0 passo espacial na
direcéo x.

Para comportamentos ndo mon6tonos (¢, < 0 ou ¢, < 1), o limitador ndo impde
gualquer restricdo, além daquela na qual as interpolacdes devem ser continuas com
respeito a ¢., ou seja, <73f € a curva que deve passar pelos pontos (0,0) e (1,1) com

ddr/0pc > 0 e finita.

(0.5, 0.75)

Figura Al. 3 - Diagrama de variavel normalizada (retirado de GUENTHER e
SYAMLAL, 2001).

As restricdes impostas podem ser observadas graficamente através do diagrama

de varidvel normalizada (NVD), mostrado na Fig. A1.3. Qualquer método de ordem
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superior deve produzir um valor de ¢, que passe pela regidao sombreada da Fig. A1.3
para evitar oscilagbes (GUENTHER e SYAMLAL, 2001). Além disso, VERSTEEG e
MALALASEKERA (2007) afirmam que uma condicao necesséria e suficiente para que
um método seja de segunda ordem € que a funcdo representativa de ¢, passe pelo
ponto (0.5,0.75).

11.1.1 Limitacdo dos métodos de discretizagcdo de segunda ordem

Existem duas formas de limitar os métodos de segunda ordem, evitando
oscilagcdes ndo fisicas. A primeira delas envolve a utilizacdo de fator para realizar a
limitacdo do método de ordem superior. A segunda utiliza uma combinacgéo entre os
métodos de ordem superior e de primeira ordem, de maneira a aliar a estabilidade e a
limitacdo dos métodos de primeira ordem com a acurdcia dos métodos de ordem
superior. Ambas as maneiras de limitar os métodos de discretizacdo de ordem superior

séo detalhados a seguir.

11.1.1.1 Fator de limitacdo Downwind

Uma forma de limitar os métodos de ordem superior de maneira implicita é
através da utilizacdo do fator de Downwind, ou simplesmente DWF (SOUZA, 2009). A
grande vantagem da utilizacdo do fator DWF consiste ha manutencdo do sistema
septadiagonal obtido da discretizacdo das equacgfes (SYAMLAL, 1998). GUENTHER e
SYAMLAL (2001) definem o fator DWF como:

¢f—¢c_¢~>f—¢~>c

DWF £ = —
¢p—dc 1—¢¢

(A1.17)

Dessa forma, as restrigcbes para o limitador universal podem ser escritas como:

0<DWF<1 para 0<¢ <1 (A1.18)

Uma vez determinado o valor de DWF, o valor de ¢ € obtido reescrevendo a Eq.

(A1.17) como:

¢y = DWF ¢pp + (1 — DWF) ¢ (A1.19)
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Com o objetivo de facilitar a inser¢cdo deste fator no cédigo de solugcdo do
problema, é definido um fator de convecc¢édo ponderado, ¢, a partir do fator DWF, o qual
pode ser calculado uma vez sem necessidade de verificagdo adicional na direcdo do
fluxo (SOUZA, 2009). Este fator € normalmente definido como:

. DWF, u>0
¢ = {1 —DWF, u<0 (A1.20)
Entdo, o valor de ¢ na face leste passa a ser dado por:
e =&e Pp + ge(pP (A1.21)

onde Ef =1-¢ref =ewn,s,t oub. Paraas demais faces as equacoes obtidas séo
semelhantes a Eq. (A1.21).

O termo convectivo passa entdo a ser escrito como:

f V- (empmVmip)dV = [S;e(gmpmd))E + ge (Smpmd))P](um)eAe

V.C.

—[&w Empm®)p + &w Enpm®Iw] Wn)wAw
+ [En(Empm®In + En(Empm®)p] Win)ndn (A1.22)
—[¢s(Empm®)p + & (Empm®)s| (Vm)sAs
+ [&(empm®) 1 + & (Empm )| (Win) cAr
—[& (Empm®)p + & (Empm®) ) Win) Ay

Substituindo as Egs. (Al1.3), (A1.5-7) e (Al.22) na Eqg. (Al.2), obtém-se uma

equacao da forma:

appp = Z AnpPnp + Sp (A1.23)

nb

onde o termo S, retém a contribui¢céo dos termos transientes e da integral do termo fonte
linearizado, e os subscritos nb representam E, W, N, S, T e B.

SYAMLAL (1998) recomenda que, antes de utilizar a Eq. (A1.23) para calcular o
valor de ¢, sejam realizadas algumas manipulagbes mateméticas envolvendo a

equacao da continuidade. O objetivo destas manipulagfes € evitar grandes variagdes
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nos valores de ¢y, potencialmente induzidos por pequenos desbalanceamentos de
massa, 0s quais podem ocorrer durante o processo iterativo (DARTEVELLE, 2007).
Entretanto, antes de realizar este procedimento algumas alteragdes no termo
fonte da equacéo da continuidade s&o importantes. De acordo com SYAMLAL (1998) a
incluséo do termo fonte da equacéao da continuidade (3}; R;,,,) dificulta a convergéncia do
cédigo, elevando o tempo de computacao do problema. Além disso, sua inclusédo no
coeficiente central desestabiliza as iteracdes quando }; R;,, < 0. Logo, é necessario
reescrever este termo de maneira que sua contribuicdo para o coeficiente ap ndo seja

negativa. Utilizando a definicdo da funcéo colchete, tem-se que:

[R] = {g’, }; i g (AL.24)
Da Eg. (Al1.24) segue que:
R =[R] — [-R] (A1.25)

Logo, o termo de transferéncia de massa na interface pode ser escrito como:

bo ) Rim=p NZ lem — ¢p ﬁ— > leﬂ (A1.26)
l l l

Agora é possivel utilizar o procedimento descrito por SYAMLAL (1998) e
DARTEVELLE (2007), o qual é detalhado a seguir:
0] Obter a forma discretizada da equacéo da continuidade, a qual é obtida
da mesma forma que a derivacéo da Eq. (A1.23),
(i) Multiplicar a equacao da continuidade por ¢p,

(iii) Subtrair a Eq. (A1.23) da equacéo obtida no passo 2.
Apos a aplicacdo do passo (iii) do procedimento descrito acima, € obtida uma
equacdo de mesma forma que a Eq. (A1.23). No entanto, os coeficientes desta nova

equacdo sdo diferentes dos coeficientes da Eq. (Al1l.23). Estes coeficientes séo

mostrados a seguir:

ag =D — &, (5mpm)E(um)eAe (A1-27a)
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ayw = Dy, + f_w (gmpm)W(um)wAw (A127b)

ay = Dp — &n(empmIn (Umdndn (Al.27¢c)
as = Dg + & (empm)s(Um)sAs (A1.27d)
ar = D¢ = & (empm)r(Win) ¢ A¢ (A1.27¢)
ap = Db + gb (Smpm)B(Wm)bAb (A1'27f)
ap = Z anp + ap + RyAV + ﬁz lem AV (A1.279)
nb l
Sp = appp + RyAV + ¢p ﬁ—z lem AV (A1.27h)
l
0
g8 = EmPmde s (AL.27i)
At
Ay :
by = (%LE (A1.27])

onde f =e,w,n,s,t ou b.

11.1.1.2 Método da correcao deferida

O método DWF possui uma énfase maior nos valores das variaveis a jusante do
gue nos valores a montante da célula da malha, o que, em alguns casos, pode dificultar
a convergéncia da solugdo (DARTEVELLE, 2005). Outra forma de limitar os métodos
de ordem superior é através da utilizacdo da correcdo deferida, que utiliza as
propriedades de estabilidade de um método de primeira ordem, normalmente o0 método
FOU, para obter um sistema algébrico idéntico ao dado pela Eq. (A1.23) (GUENTER e
SYAMLAL, 2001). Apés a solugdo deste sistema, com a utilizagdo de um método de
primeira ordem, alguns termos fontes séo adicionados para capturar a precisdo dos
métodos de ordem superior (DARTEVELLE, 2007), ou seja, a Eq. (A1.23) é reescrita

como:
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appp = Z b + Sp + Spc (A1.28)
nb

A Equacgdo (A1.28) é obtida através da soma e subtracdo dos termos de
conveccao discretizados com o método FOU, com os termos de conveccao
discretizados com um método de ordem superior. Dessa maneira, a diferenga entre os
termos obtidos pelo método FOU, com os termos obtidos pelo método de ordem
superior, sdo combinados no ultimo termo da Eq. (A1.28). Por outro lado, os termos
discretizados com o método FOU aparecem implicitamente nos coeficientes ap € ay,
(GUENTHER e SYAMLAL, 2001). Logo, o termo fonte adicional, Sy, pode ser escrito

como:

Spc = (5mpm)w(¢\f/ou - qu[io)(um)wAw - (Smpm)e(d)gou - ¢§0)(um)eAe
(5mpm)s(¢£ou - ¢§0)(Vm)s‘45 - (Smpm)n(qbr[iou - ¢11110)(vm)n‘4n (Al-29)
(gmpm)b((pll;ou - ¢117{0)(Wm)bAb - (Smpm)t(qbfou - (l)?o)(wm)tAt

onde os sobrescritos FOU e HO denotam, respectivamente, os termos derivados com o
método FOU e com um método de ordem superior.

E importante notar que, quando houver convergéncia, os termos derivados com
0 método FOU, presentes nos coeficientes ap € a,;, Va0 se cancelar com os termos
presentes em S,.. Dessa maneira, quando a convergéncia for atingida, ndo existira
nenhuma contribuicdo liquida dos termos ¢>}50U na Eqg. (A1.28), em que f =e,w,n,s,t
ou b. Logo, a solugdo convergida possuira a precisdo do método de ordem superior
utilizado.

Considerando a notagéo da Fig. A1.2, os termos ¢/°" e ¢ podem ser escritos,

respectivamente, como.

¢f% = {i; o Z’; i 8 (A1.30a)
¢f° = &ppp + Erpc (A1.30b)

em que o fator de ponderacao ¢, € calculado pela Eq. (A1.20) e o fator de ponderagéo
& é dado por & = 1 — &;. Deve-se observar ainda que, adotando a notag&o utilizada na
Eq. (A1.29) e ilustrada na Fig. (Al1.1), f =e,w,n,s,t ou b, com D e (C iguais a
P,E,W,N,S,T ouB.
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11.2 Particularidade das Equacdes de Quantidade de Movimento

As equacgOes de conservacdo da quantidade de movimento possuem algumas
diferencas em relacdo as demais equacgfes de conservacao. Os termos do tensor de
tensdes, presente nas equacdes de conservacdo de quantidade de movimento,
correspondem, basicamente, ao termo difusivo da equacdo de conservacdo para a
grandeza geral ¢. Entretanto, como a equacdo de quantidade de movimento é uma
equacdo vetorial, este termo possui complicacdes adicionais em relacdo ao termo
difusivo da Eq. (Al1.1). Além disso, as equacdes também contém uma contribuigdo da
pressdo, a qual nao possui correspondéncia na Eq. (Al.1l). Esta contribuicdo é
normalmente tratada como uma forca de superficie, de maneira que ela pode ser
integrada da mesma maneira que a utilizada para a equagédo de conservacao geral.
Contudo, devido ao elevado grau de acoplamento entre a pressdo e a equacéo de
continuidade, o tratamento deste termo e a distribuicdo das variaveis na malha possuem
um importante papel na construcdo de uma solugdo acurada e estavel
(JAKOBSEN, 2008).

A discretizacdo das equacdes de quantidade de movimento utiliza uma malha
defasada em relacdo a malha das grandezas escalares, como a pressdo. A principal
vantagem de se utilizar uma malha defasada é a obtencdo de um forte acoplamento
entre as velocidades e a pressdo, o que ajuda a evitar problemas de convergéncia e
oscilacBes nos campos de pressao e velocidade (PATANKAR, 1980).

A equacdo de conservacao de quantidade de movimento na direcdo x, para uma

fase m, pode ser escrita como:

0 0 oP
a (gmpmum) + & (Smpmumum) =—&n a_;n

o, (A1.31)

+W+ EmPmIx + 15 +ZS”’”
m,x

sendo que I € o termo que contabiliza as interac6es com as demais fases k € Y., x Sy,

€ um termo fonte que contabiliza termos adicionais tais como os termos decorrentes da
utilizacdo de um sistema de coordenadas cilindricas para a discretizacao das equagoes.
Para mais detalhes sobre este termo fonte €& recomendado o trabalho de
SYAMLAL (1998).

Na Fig. Al.4 é representada uma malha utilizada para discretizar a equacéo de
conservagdo de quantidade de movimento na direcdo x. Nesta figura, 0s termos

referentes a velocidade sdo armazenados nos pontos denotados com letras minusculas,
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enquanto que as demais grandezas sdo armazenadas nos pontos denotados com letras

mailsculas. Deve ser destacado que a notacao da Fig. 6.4 serd adotada ao longo desta

secao.
NNW |
_ fIn ) y
‘ |
|
N |
2w | N MNE
——— e e e e —— —— — — — _‘T‘_ ________
‘ |
|
|
ww Y AVp[ w ilw lp E T EE
- )\ M | -
R | 172 i i+1||fz it i+372 i+2
|
|
AYy '1_ i-172 L
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— - |
AXy, AXe !
[ I |t -
y AXw AXE
i-lg ssw 1‘;55

Figura Al. 4 - Volume de controle para a equacao de quantidade de movimento na
direcéo x (adaptado de DARTEVELLE, 2005).

A derivacao do termo transiente da Eq. (A1.31) é exatamente similar ao realizado
para a grandeza geral, ¢, sendo necessaria apenas a substituicdo de ¢ por u,, na
Eq. (Al1.3). Para calcular os termos convectivos das equacdes de conservacdo de
guantidade de movimento utilizando uma malha defasada é necessario obter as
componentes da velocidade nos pontos E, W, N, S, B e T. Estas componentes sao
obtidas calculando a média aritmética dos valores das componentes da velocidade nos
pontos vizinhos (SYAMLAL, 1998). Logo, considerando a Eq. (A1.31) obtém-se:

(um)g = feum)p + (1 = f5)(Um)e (A1.32a)
Wndn = fomnw + (1= ) m)ne (A1.32b)

O valor da grandeza ¢,,p,, N0 ponto central, e a viscosidade, u,,, no ponto N,

séo calculados de maneira similar, respectivamente, como:
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(Empm)p = fo(Empm)p + (1 — ) Empm)i (A1.33a)
W) = fp W + (1 - fp)(gmpm)E (A1.33b)
onde os termos fz € f,, sao calculados por:

Ax,

fE:Axp+Axe

(Al.34a)

AXE

fp - AXW + AXE

(A1.34b)

A integracao do termo referente a presséo na Eq. (A1.31) é dada por:

f (gm %)p v = )y [(B), = (B),, | 45 (A1.35)

V.C.

em que A, = AV/Ax,.

A integracao do termo referente a tenséo viscosa é dada por:

f (61’_,,1) dV = f aZHmDm,xx n azﬂmDm,xy n az#mDm,xz dv
ox /p 0x 0x Ox
V.C. V.C. p

s f(@vm;rx(ﬁm)> v

V.C.

ou, rearranjando os termos da equagao:

[(52) ar = o @), - s B, ),

V.C.

(um)e - (um)p (um)p - (um)w
A—xEAE — (m)w Aoy

+(m) g w

( ) ) ) (A-36)
Um)ny — (U p Umlp — (Um)ss
Ayn Ay — (m)s Ays S
(um)TT - (um)p (um)p - (um)BB
AZT AT - (.um)b AZB

+(Um) N

+(Um) e B
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e os termos v,, e D, sao, respectivamente, a viscosidade volumétrica e o tensor de
cisalhamento da fase m.

O termo referente as interacbes entre as fases pode ser escrito como
(DARTEVELLE, 2005):

1% = Bys (usm — ug) (A1.37)
em que o subscrito sm denota as fases solidas, e o termo f,; € um coeficiente que

representa todos os termos de interacdo entre as fases. A integracdo da Eq. (A1.37)

fornece:
(135), dV = Bys(ug —us) (A1.38)
p 14

A equacdo discretizada da equacdo de conservacdo de quantidade de

movimento da fase m na dire¢céo x pode entdo ser escrita por:

ap(Up)p = z anp (Umdnp + bp + [ﬂgs (um — uk)P]AV (A1.39)
nb

e os coeficientes da Eq. (A1.39) sédo dados por:

ae = Dp — &g (empm)e (Um) g AR (A1.40a)

a, = Dy + & (Empm)w Um)wAw (A1.40b)

an = Dy — én(EmPmIn(vm) AN (A1.40c)

as = Ds + &5 (€mpm) s (V) sAs (A1.40d)

ar = Dr — &r(empm)e(Wm)rAr (A1.40e)

ap = Dp + &5 (empm) s Win) A5 (A1.40f)

ap = Z anp + ap + Ry, AV + ﬁz lem AV + S’ (A1.409)
nb l
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bp = agugn + ﬁumAV +Up N_ Z lem AV + (empPm)egxAV
l

(A1.40h)
+{[Amtr ()], = [Amtr (D)), } Ay + 5 = (em)p[(Pads — Brdw]A,
al = %AV (A1.40i)
A
Dp = (Mm)FA_;F (A1.40j)

e F=EW,N,S,B ouT, g, corresponde a aceleracdo gravitacional na direcdo x. Os
termos S’ e S podem conter as contribuicbes que aparecem devido a utilizacdo de um
sistema de coordenadas cilindricas e das tensfes cisalhantes. E importante observar
gue para a fase gas &g, = 0, logo o ultimo termo da Eq. (A1.39) s6 sera diferente de

zero para as fases sélidas.
11.3 Algoritmo de Eliminacéo Parcial (PEA)

Os coeficientes de interacdo entre as fases acoplam as velocidades e as
temperaturas de todas as fases, de maneira que qualquer procedimento iterativo
possuird uma taxa de convergéncia muito lenta. Independente do algoritmo utilizado
para resolver os sistemas de equacdes, é necessario realizar uma manipulacdo das
equacles discretizadas para eliminar a presenca da velocidade da outra fase destas
equacles (RANADE, 2002; van der HOEF et al., 2006; JAKOBSEN, 2008). Um dos
métodos utilizados para realizar este desacoplamento € o Algoritmo de Eliminag&o
Parcial (PEA). A utilizacéo deste algoritmo melhora consideravelmente as propriedades
de convergéncia do problema.

Para exemplificar o funcionamento do método PEA, sera considerado um caso
bifasico com uma fase gas (m = g) e uma fase solida (m =s). Dessa forma, a

Eqg. (A1.39) pode ser reescrita, para cada fase, como:

(ag)P(ug)P = Z(ag)nb (ug)nb +by + [ﬁgs (us = ug)p] AV (Al.41a)
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@ (s)p = Y (@ (s + bs + [Bos (g — us) | AV (AL.41b)
nb

O algoritmo consiste nas solucdes das Eqg. (Al.41a) e (Al1.41b), respectivamente,

para os termos (”g)p e (us),. Em seguida essas expressdes séo substituidas nas

préprias Egs. (Al.41b) e (Al.41a), obtendo:

(as)pAVBys

[(ag)p + (as)pP+—AVé,]BgS] (ug)P = ;(ag)nb (ug)nb + b,
AVE (Al.42a)

gs
G 87 |2 s e +
(ag) AVﬁgs ]

[(as)P + m_ (us)p = ;(as)nb (ug)np + bs

(A1.42b)

AV Bys [
)t 677 Z() (ug)  +by

O desacoplamento é realizado calculando o ultimo termo das Eqgs. (Al1.40a) e
(A1.40b) utilizando os valores da iteracdo anterior. O procedimento adotado pode ser
expandido para desacoplar equacdes em problemas com mais de duas fases. No
entanto, nestas situacbes € necessaria a utilizacdo de uma matriz de inversdo para
realizar a eliminacdo parcial de maneira efetiva (SYAMLAL, 1998). Além disso, o
desacoplamento ndo é total, o que pode causar dificuldades de convergéncia em
algumas situacdes (DARTEVELLE, 2005).

11.4 Derivacdo das Equacdes de Correcdo de Presséo e de Fragdo de Vazio

As equacOes discretizadas de quantidade de movimento para as fases géas e

sélidas sdo dadas, respectivamente por:

(ag)P(ug)P = Z(ag)nb (ug)nb +by + [ﬁgs (us = ug)p] AV (A1.43a)
nb

(as)P(us)P = Z(as)nb (us)nb + bs + [ﬁgs (ug - us)p] AV (Al.43b)
nb
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Considerando primeiramente a fase gas deve-se notar que, inicialmente, as
equacoes discretizadas de quantidade de movimento sdo calculadas utilizando o campo
de pressoes, F;, e de fracdo de vazio, ¢4, do passo anterior. Desta forma, campos de

velocidade estimados para as fases gas e soélidas sdo obtidos por:

(as)pAVBys |, . *
(@), 55 v (), = L) b
AvE n (A1.44a)
gs .
G 87 |2 s e +
(ag) AV.Bgs ] . .
[(as)P + m_ (ug)p = ;(as)nb (U pp + bs
AVB ' (A1.44b)
_ “VPgs .
’ (ag)P + AVﬁgs _;(a‘g)nb (ug)nb + bg

Os valores calculados (u;,) diferem dos valores reais por uma correcao, logo os

valores reais sao calculados por (HAMZEHEI, 2011):

(um)e = (u;n)e + (u;n)e (Al458.)

(Pn)e = (Bp)g + (Pp)e (A1.45b)

Substituindo as Egs. (Al.43a) e (Al.43b) nas Eqgs. (Al.44a) e (Al.44b), e
desprezando as contribuicdes dos termos convectivos, assim como a pressao da fase
solida, é possivel obter equagdes aproximadas para a corre¢do do campo de velocidade

das fases como:

(as)pAV By
O e [COIED Y COMCANE
s/P gs P nb
s (A1.463)
gs

(as)nb (u;)nb + b

+ R,
(as)p + AV Bys £

220



(ag)pAVﬁgs _
st~
(a:)r (ag), + AVB,|

AVBys Z ,
+ (ag)P FAVBy, |4 (ag)nb (ug)nb + by

@p = ) (@)np @y + by
b (A1.46b)

Substituindo as equacfes acima, e equacdes similares para as demais
componentes da velocidade na equacdo de continuidade da fase gas, é obtida uma

equacédo para a correcao de pressao expressa como:

ap(Fy), = Z any(Py),,, + b (AL.47)
nb

e os coeficientes da equacéo sdo dados por:

ag = {(gp) & + (5gpg) e} dgeAe (A1.48a)
aw ={(g9Pg) 6w + (£9Pg) ] dguAu (A1.48b)
an = {(29p9) n + (905) yn} dgnAn (A1.48c)
as = {(egpg) & + (69P0) Fs} doshs (A1.48d)
ar = {(sgpg)TEt + (fgpg),,f_t} dgtAy (Al.48e)
a5 = {(2909) 40 + (89P3) 8} dgp s (AL.480)
ap = ag + ay +ay + as + ar + ag (A1.48g)
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0

=LAV + [(ggpg)ES(e + (Sgpg)PS(_e] Ugede

b - l(ggpg)PA_t (g4p9)

+ [(e9pg) 6w + (2P0, & A (A1.48h)

+ [(Sgpg)an + (Egpg)pf_n] UgnAn + [(Sgpg)pfs + (Sgpg)sf_s]

Em relacdo a correcdo de fragado volumétrica, € necessario a utilizacdo de uma

equacao de estado para a pressao da fase solida, de forma:
P = Pr(em) (A1.49)
Esta metodologia considera a compressibilidade da fase soélida, definida pela

Eqg. (A1.50), diretamente na obtencdo do campo de fracdo volumétrica, o que ocasiona

uma melhora na taxa de convergéncia do procedimento.

S
3

K, = (A1.50)

D
™
3

A velocidade real da fase sélida também é calculada pela Eq. (Al.45a). Ja a
correcdo de velocidade para a fase solida, u;, relacionada com a correcao do campo de

pressao por:

(ug)e = ec[(P)p — (Pl (A1.51)

Sendo que e, € uma constante de proporcionalidade.
A fracdo volumétrica também pode ser expressa em termos de um valor

estimado e de um valor de correcdo, ou seja, é possivel escrever que:
(8m)e = (8;;1)e + (d‘n)e (A152)
Integrando a equacdo da continuidade para a fase solida, utlizando as

Egs. (Al.45a), (A1.51) e (A1.52), é possivel obter uma equacdo para a corregdo de

fracdo volumétrica de forma:

222



ap(es)p = ) @np(Emeduy + b (A153)
nb

e os coeficientes da equacéo sdo dados por:

g = [(PmsEms)e€e (Kn)g — &e (Pms)p (Uins)elAe (AL.53a)
aw = [(Omsems)wew EKndw + & Oms)w Winsdw) Aw (A1.53b)
an = [(Pmsms)nen Ky — &n(Pms)n WinsIn) An (AL.53c)
a5 = [(PmsEms)sesKm)s + & (ms)s Wins)s ) As (A1.53d)
ar = [(Pmsems)iee Km)1 — &c(Pms) T (Wins)e)Ar (A1.53€)
ap = [(Pmsems)ses K + & (Pms) s Wins )| Ao (A1.53f)

ap = (pms)P[ge (u:ns)eAe - S;W (u;ns)wAw + f_n (U;;Ls)nAn - fs (U;;IS)SAS

3 Al1.53
+& Wins) e Ar — & (Wins)pAp ( 9)
(2404). — (£494)" )
b= {[ 9Pg pAt 9Fg)p Av+[(sgpg)EEe +(egpg)P§e]u§eAe
+[(e9p) 60 + (2P3), & Ui (A1.53h)

+ [(Egpg)an + (ggpg),,f_n] UgnAn + [(Sgpg)Pfs + (Sgpg)sf_s]}
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