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RESUMO

Atualmente, um dos grandes problemas enfrentados pela humanidade ¢ a questdo da
preservacao do meio ambiente. Nos ultimos anos, o progresso ocorreu de forma
acelerada, tendo uma influéncia direta nos impactos ambientais provocados pelos mais
diversos tipos de atividades. Buscando amenizar a situagdo, considerando um contexto
industrial, uma das alternativas ¢ a utiliza¢do e geracdo de biocombustiveis. Uma das
formas mais antigas de geragdo de energia ¢ a gaseificagdo e, tratando-se de
biocombustiveis, esse processo ¢ uma boa alternativa para contribuir com a preservagao
do meio ambiente. Este trabalho apresenta pontos importantes a respeito do estudo do
processo de gaseificacdo de biomassa, avaliando aspectos hidrodindmicos e cinéticos do
processo, através da utilizacdo da simulacdo numérica CFD (Computational Fluid
Dynamics) em conjunto com dados experimentais obtidos da literatura. Primeiramente,
analisou-se a fluidodinadmica, ndo considerando a ocorréncia de reagdes. Nesta etapa do
trabalho, verificou-se a influéncia de altos e baixos fluxos massicos de entrada de
solidos em variaveis como a fragao volumétrica de sélidos (axial e radial) e velocidade
da fase particulada. Além disso, também foi realizado um estudo de como o coeficiente
de restituicdo pode intervir nas referidas variaveis. Foi constatada uma influéncia do
coeficiente no perfil da fracdo volumétrica de sélidos nas regides mais proximas a
parede dos risers. Ademais, também foi realizado um estudo de diferentes modelos de
arraste, de modo a obter o melhor perfil possivel para a fragdo volumétrica de solidos.
Concluiu-se que modelos de arraste convencionais, como Gidaspow et al. (1992) por
exemplo, s3o melhores em prever o comportamento desta varidvel em regides mais
diluidas, enquanto modelos que consideram uma maior heterogeneidade no escoamento,
como os que utilizam abordagem EMMS (Energy Minimization Multi-Scale), sao
melhores em prever o mesmo comportamento em regides mais densas. No que se refere
a cinética do processo, foi analisado como o modelo de Gidaspow e o EMMS
influenciam no rendimento final dos produtos do processo, bem como na fragdo
volumétrica de solidos ao longo da altura do gaseificador. Os resultados mostraram que
diferentes modelos de arraste ndo alteram de forma significativa esta variavel neste

caso.

Palavras-chave: Gaseificagdo de Biomassa. Fluidodinamica. Cinética. Arraste. Fracao

Volumétrica de solidos.



ABSTRACT

One of the major problems faced by humanity nowadays is the issue of preserving the
environment. In recent years, progress has been accelerated, having a direct influence
on the environmental impacts caused by several kinds of activities. In order to settle the
situation, considering an industrial context, one of the alternatives is the use and
generation of biofuels. One of the most ancient ways of energy generation is
gasification, regarding biofuels, this process is a good alternative to contribute to
environmental preservation. This work presents important points on the studying of
biomass gasification process, evaluating hydrodynamic and kinetic aspects of the
process through the use of numerical CFD (Computational Fluid Dynamics) simulation
along with experimental data from literature. Firstly, the fluid dynamics was analyzed,
not considering the occurrence of reactions. In this step of the project, the influence of
high and low mass solid influxes in variables such as solid volumetric fractions (radial
and axial) and particle velocities were verified. In addition, a study on how the
restitution coefficient can have an effect on those variables were carried out. It was
verified and influence of the coefficient on the solids volume fraction profiles in regions
near to the risers walls. Moreover, a study of different drag models was also carried out,
in order to obtain the best possible solids volume fraction profile. It was concluded that
conventional drag models, such as Gidaspow et al. (1992), for example, are better in
predicting the behavior of this variable in more dilute regions, while most models that
consider a more heterogeneity in flows, such as those which use the Energy
Minimization Multi-Scale (EMMS) approach, are better at predicting the same behavior
in dense regions. Regarding the process kinetics, the influence of Gidaspow and EMMS
models on the final process products yield was also analyzed, as well as the solids
volume fraction along riser height. The results showed that different drag models do not

alter significantly this variable profile in this case.

Keywords: Biomass Gasification. Fluid Dynamics. Kinetics. Drag. Solids Volume

Fraction.
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CAPITULO 1. INTRODUCAO

A energia, em suas diversas formas, mostra-se necessaria a continuagdo e
manuten¢do da vida humana desde suas origens. No entanto, ao longo dos anos, torna-
se cada vez mais dificil ignorar os impactos ambientais causados pelo uso crescente de

alguns recursos energéticos em todo o mundo.

No contexto de fontes renovaveis de energia, a biomassa se destaca. Além de ser a
mais antiga matéria-prima para geracao de energia utilizada pela humanidade, pode ser
usada tanto direta (queima da madeira para cozimento de alimentos, por exemplo)
quanto indiretamente (produgdo de biocombustiveis, como biogas e etanol). Ademais, a
utilizagdo de biomassa para geragdo de energia pode ser sustentavel e reduzir os danos
causados ao meio ambiente que seriam provocados pela utilizacdo de combustiveis

fosseis, por exemplo.

Existem diversos processos envolvidos na producdo de combustiveis a partir de
biomassa. Dentre os principais, podem ser citados: pirdlise, fermentagdo, extracao
mecanica e gaseificacdo. Comercialmente, o método mais utilizado ¢ o da fermentacao,
através do qual pode ser obtido o etanol, a partir de matérias-primas como milho,
beterraba e cana de aglcar, por exemplo. Outro biocombustivel bastante conhecido € o
biodiesel, obtido mais comumente através do processo de transesterificagdo entre um

alcool e um 6leo vegetal (BASU, 2010).

Um dos processos mais antigos de geragdo de combustiveis que, além de eficiente,
pode ser bastante vantajoso, é a gaseificagio. E um tipo de processo termoquimico
capaz de converter produtos derivados de carbono em gases geradores de energia
(SANCHEZ, 2010). Estes podem ser utilizados em motores de combustio interna,

bombas de irrigagdo ou até mesmo como matéria-prima para sinteses quimicas.

Dentre algumas das varias vantagens da gaseificacdo (de biomassa, em particular),
podem ser citadas: menor emissdo de particulados (cinzas e carbono residual
permanecem no gaseificador); o combustivel resultante ¢ considerado mais limpo (livre
de impurezas) do que em comparacao a outros processos; €, se associada a certos tipos

de catalisadores, aumenta a produc¢ao de hidrogénio e monodxido de carbono, além de



contribuir com a diminui¢io de emissdes de dioxido de carbono (GASEIFICACAO,

2014).

Virios tipos de configuragdes de reatores podem ser utilizados para que ocorra o
processo de gaseificagdo de biomassa. Uma delas ¢ a aplicagdo de um regime de
escoamento conhecido como leito fluidizado circulante (CFB, do inglés Circulating
Fluidized Bed). Neste tipo de configuragio (MIAO et al.,, 2013), levando em
consideracdo o fato de que a gaseificagdo ¢ um processo reativo multifasico, o intenso
contato entre as fases permite que possa haver um maior controle na temperatura € no
grau de turbuléncia do processo. Resumidamente, algumas das reagdes que compdem a
gaseificagdo sdo as seguintes: secagem, pirdlise, combustdo e, por fim, as reacdes de

gaseificagdo propriamente ditas.

Deste modo, o estudo de alternativas para produgdo de biocombustiveis utilizando o
processo de gaseificagdo de biomassa torna-se de suma importidncia no ambito da
Engenharia Quimica. Todavia, em sua grande maioria, devido principalmente a falta de
uma estrutura experimental adequada e ao custo do processo, grande parte dos
problemas de engenharia necessitam de um tratamento computacional. Em muitos
casos, este ¢ o procedimento mais pratico ou, até mesmo, o Unico meio de se obter

variaveis e parametros relacionados ao processo (FORTUNA, 2012).

Dentro deste contexto, uma area da computagdo cientifica bastante utilizada na
resolucdo de problemas deste tipo ¢ a Fluidodinamica Computacional (CFD, do inglés
Computational Fluid Dynamics). Usando estas técnicas, pode-se realizar a avaliagdo e
até mesmo a alteracdo de variaveis e parametros do processo até que este atenda aos
requisitos especificados no projeto (LOPES, 2012). Este tipo de abordagem ¢ capaz de
prever comportamentos dindmicos de escoamentos complexos, como 0 que ocorre

durante a gaseificacdo de biomassa.

Diversos avangos foram alcancados no que se refere a modelagem do processo de
gaseificagdo de biomassa, especialmente nos ultimos trinta anos. Porém, grande parte
dos trabalhos avalia aspectos hidrodinamicos e cinéticos em reatores de leito fixo ou
leito fluidizado borbulhante. Por isto, ¢ importante que novos estudos sejam
desenvolvidos para uma melhor compreensao da fluidodinadmica e cinética do processo,

considerando leitos fluidizados circulantes.



Em suma, torna-se necessario aliar o progresso na produ¢do de biocombustiveis om

a redugdo de impactos ao meio ambiente. Para isto, esta tese visa aprofundar

conhecimentos sobre o comportamento hidrodindmico e cinético do processo de

gaseificagdo de biomassa, utilizando-se de técnicas de fluidodindmica computacional.

1.1. Objetivos da tese

1.1.1. Objetivo geral

O objetivo geral deste trabalho ¢ complementar as pesquisas ja existentes, através

do estudo detalhado de aspectos hidrodinamicos e cinéticos concernentes ao processo de

gaseificagdo de biomassa, mediante aplicagdo de técnicas de CFD, com o auxilio do

pacote comercial ANSYS® versdo 14.5.

1.1.2. Objetivos especificos

Como objetivos especificos deste estudo, tem-se:

Complementagdo dos trabalhos de Pérssinen e Zhu (2001a; 2001b); Mei,
Monazam e Shadle (2006) e Liu (2014), com o estudo de modelos
hidrodinamicos em 2D e 3D, considerando apenas escoamentos transientes,
acoplados a diferentes modelos de arraste de particulas. O objetivo desta etapa
da pesquisa foi avaliar como diferentes modelos de arraste influenciam em
perfis de fragdo volumétrica de solidos em leitos fluidizados circulantes, muito
utilizados em processos de gaseifica¢do. Para tanto, foram escolhidos trabalhos
com diferentes fluxos massicos de entradas de sélidos;

Estudo da cinética do processo de gaseificagdo de biomassa através da
modelagem dos dados experimentais obtidos de Garcia-Ibanez, Cabanillas e
Sanchez (2004), também proposto por Liu (2014), porém utilizando abordagens
relativamente diferentes, principalmente relacionadas a modelagem das reagdes
heterogéneas do processo, utilizando diferentes parametros. O objetivo desta
etapa foi a avaliacdo da influéncia de modelos de coeficientes de arraste na

cinética do processo, principalmente no que se refere a conversao dos produtos.

1.2. Estrutura geral da tese

Esta tese esta estruturada em seis capitulos, objetivando apresentar resultados e

bons argumentos sobre aspectos hidrodinamicos e cinéticos do processo de gaseificagdo



de biomassa, ressaltando sua importincia no contexto da Engenharia Quimica e

biocombustiveis.

O Capitulo 1 apresenta uma introdugdo geral sobre o tema, bem como 0s principais
objetivos buscados durante a realizacao deste trabalho. Este capitulo se atém apenas a

apresentar ao leitor nogdes iniciais do que foi tratado durante toda a tese.

No Capitulo 2, o leitor entrara em contato com 0s principais conceitos teoricos
relacionados a gaseificacdo de biomassa, aos principais trabalhos desenvolvidos ao
longo do tempo relacionados ao tema e também vera uma breve introdugdo sobre a

técnica de CFD.

O Capitulo 3 traz, em detalhes, todas as equagdes e modelos utilizados para
realizacdo da modelagem matematica dos estudos de casos tratados nesta tese, tanto
relacionados a hidrodindmica quanto a parte cinética do processo de gaseificacdo de

biomassa.

No Capitulo 4, pode ser visto um resumo dos procedimentos numéricos adotados

neste trabalho.

No Capitulo 5, sdo apresentados todos os resultados obtidos durante a realizacao
desta tese, bem como uma discussao sobre todas as solugdes obtidas. O referido capitulo

esta dividido em simulagdes com e sem a ocorréncia de reacdes quimicas.

O Capitulo 6 traz a conclusdo geral de toda a pesquisa realizada durante o
doutorado, além de apresentar, também, sugestdes de projetos futuros relacionados ao

tema.

Apo6s o Capitulo 6, sdo apresentadas todas as referéncias citadas durante a tese, e,
por fim, um apéndice com algumas das UDFs (User Defined Functions) desenvolvidas

ao longo do trabalho.



CAPITULO 2. FUNDAMENTACAO TEORICA

Este capitulo visa apresentar os conceitos principais relacionados a gaseificagao de
biomassa, desde as caracteristicas mais marcantes desta matéria-prima até os

rendimentos esperados dos produtos ao final do processo.

2.1. Fluidizag¢ao

Existe uma vasta quantidade de operacdes dentro da industria quimica em geral que
envolvem escoamentos multifasicos do tipo géas-solido. No ambito das industrias de
geracdo de energia, podem ser citados o processo de craqueamento catalitico do
petréleo (FCC, do inglés Fluid Catalytic Cracking) e a gaseificagdo, por exemplo.
Nesses dois processos observa-se o regime fluidodindmico de fluidizagcdo, na qual
particulas solidas entram em contato com correntes ascendentes de gas, contribuindo
para a ocorréncia de altas taxas de transferéncia de calor e massa entre as fases, o que
possibilita a utilizacdo deste tipo de abordagem em varios processos industriais

(SANCHEZ, 2010).

Virios regimes de fluidizacdo podem ser observados ao longo de um processo,
dependendo de varidveis como o tipo de fluido utilizado e qual o seu sentido
(ascendente, descendente, etc.) no escoamento (FOLTIN, 2013). Considerando-se um
escoamento no qual a velocidade do gas vai aumentando ao longo do tempo, ¢ possivel
caracterizar o comportamento do gas e das particulas no leito utilizando uma curva de

vazao de ar versus queda de pressao.

Inicialmente, quando a velocidade do fluido de arraste € muito baixa, este percorre
0s espagos entre as particulas, porém, ndo ha expansdo do leito. Este tipo de regime ¢
chamado de leito fixo. A partir desse regime, com aumentos na vazao de gas observa-se
que as particulas iniciam uma breve vibracao, alcangando o regime denominado de leito
expandido. No momento em que a velocidade do gas atinge a chamada minima
velocidade de fluidizagdo, na qual o movimento das particulas € mais vigoroso, tem-se o
regime incipiente (KUNII; LEVENSPIEL, 1991; GUPTA; SATHIYAMOORTHY,
1999; NITZ; GUARDANI, 2008).

Apds o regime incipiente, aumentando-se ainda mais a velocidade do fluido de
arraste, observa-se a formacdo de um regime borbulhante. Dependendo da densidade

das particulas, pode-se ou ndo observar a formacgdo de bolhas em um leito expandido.



Nessas condigdes, flutuacdes na queda de pressdo do gas sdo consideraveis (NITZ;

GUARDANTI, 2008).

Logo em seguida ao regime borbulhante, ha o regime de fluidizagdo turbulenta.
Este comportamento ¢ caracterizado por uma diminui¢ao nas alteracdes de queda de
pressao do leito, o que ocasiona a dissipac¢ao de bolhas e espagos vazios no leito (BI et
al., 2000). Posteriormente, ¢ possivel observar o regime de fluidizagdo rapida, a partir
do qual se inicia o arraste de material. Aumentando-se ainda mais a velocidade do gas,
fazendo-se possivel a ocorréncia do arraste de todo o material particulado, tem-se o
transporte ou regime pneumadtico (KUNII; LEVENSPIEL, 1991). Os regimes de

fluidizagdo citados podem ser observados na Figura 1.

Figura 1 — Curva caracteristica da fluidizacao.

Leito fixo Leito fluidizado

Transporte
pneumatico

Queda de pressao no leito

Velocidade superficial do gas (U)

incremento da velocidade superficial do gas "U™

O )y D £ s S

s £ = ; P F _ _ Jw
- - — - - — Gas

~ L S ~ S S S S

Leito Fixo Regime Regime Regime Fluidizagao Transporte

borbulhante slugging turbulento réapida pneumatico
|

I
Fluidizacao agregativa

Fonte: Sanchez (2010), p. 36.
Pode-se dizer que o processo de fluidizagao de um leito ocorre entre os regimes de
fluidizagdo incipiente e turbulenta. Nitz e Guardani (2008) compararam o

comportamento de um leito fluidizado ao de um liquido em estado de ebuli¢do. Os

autores afirmam que:

e (aso a fase solida possua uma densidade menor que a do leito, flutuara no topo;



e Embora o recipiente no qual esteja o leito possa ser inclinado, a superficie deste
permanecera horizontal;
e A relacdo entre pressdo estatica e altura no leito no caso de um leito fluidizado

multifasico do tipo gés-so6lido € similar a de liquidos.

Existem varios tipos de configuragdes possiveis considerando regimes de
fluidizagdo para gaseificadores. Dentre as principais, podem ser citadas: leito fixo
contracorrente, no qual a direcao do combustivel ¢ descendente e a do gas ¢ ascendente.
Neste caso, a fonte de calor do processo provém da combustio de residuos de carbono;
leito fixo co-corrente, no qual a direcdo do escoamento tanto do combustivel quanto do
fluido de arraste ¢ a mesma, descendente e a fonte de calor vem da combustdo parcial
dos volateis; e, finalmente, os leitos fluidizados borbulhantes e circulantes, nos quais a
direcdo do escoamento de combustiveis e agentes de gaseificagdo ¢ ascendente, € a
fonte de calor provém tanto da combustdo parcial dos volateis quanto dos residuos de

carbono gerados (LORA et al., 2012).

No entanto, este tipo de classificacdo de regimes de escoamento géas-solido ndo
pode ser generalizado para todos os tipos de particulas. De modo a minimizar erros e
procurar certa padronizagdo, foi criada uma classificagdo do comportamento de s6lidos

arrastados por gases (GELDART, 1973).
2.3. Classificacao de Geldart para materiais particulados

O comportamento de um solido ou de particulas solidas, ao serem arrastadas por
um gas, tomando por base o valor da diferenca de densidade do sélido e do fluido e o
diametro médio da particula solida, de acordo com Geldart (1973), pode ser classificado

em quatro grupos distintos: A, B, C e D.

As letras representam os grupos de particulas. As principais caracteristicas de cada

um dos grupos sao (GELDART, 1973; KNOWLTON, 2005; HODAPP, 2012):

e Grupo A: no que diz respeito ao didmetro das particulas, este encontra-se no
intervalo de 30 e 100 um. Este grupo apresenta particulas com boa fluidizagao e
densidades relativamente baixas, abaixo de 1,4 g/cm’, aproximadamente.
Geralmente, ocorre a formagdo de bolhas, com relevante expansdo do leito.
Como exemplos, podem ser citadas particulas de FCC,;

e Grupo B: ja neste grupo, didmetros entre 100 e 1000 pm sdo propriedades das

particulas. Neste caso, hda um crescimento consideravel de bolhas, que se



formam assim que a velocidade do fluido de arraste atinge a velocidade de
minima fluidizacdo. Como exemplos, podemos citar areia e sal de cozinha;

Grupo C: as particulas pertencentes a este grupo apresentam didmetros menores
que 30 um e sdo muito finas e coesivas, apresentando, portanto, certa dificuldade
de fluidizagdo. Isso ocorre porque as forcas entre as particulas (van der Walls,
forgas de capilaridade e eletrostaticas) sao maiores que a forca de arraste do gés.
Baixas velocidades de fluido podem ocasionar caminhos preferenciais de
particulas. Transferéncias de calor e massa entre gas e s6lido sdo bem menores

neste caso, comparadas aos outros grupos;

e Grupo D: estas particulas possuem didmetros maiores que 1000 um e densidade

também elevada. Estas caracteristicas favorecem a formagdo de leitos de jorro,

bolhas grandes e canais preferenciais, sendo que a velocidade do gas necessaria

para que haja fluidizagdo ¢ alta.
O grafico da classificagdo de Geldart esta representado na Figura 2.

Figura 2 — Grafico da classificagdo de Geldart.
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Fonte: Kunii e Levenspiel (1991).

,

E importante ter em mente os conceitos sobre os tipos de regime de escoamento

gas-solido, fluidizacdo e classificagdo de particulas solidas para um melhor
entendimento da fluidodindmica do processo de gaseificacdo de biomassa. O sistema
trabalhado nesta tese ¢ mais encontrado na configuragdo de leito fluidizado borbulhante
ou circulante. Esse tipo de configuracdo apresenta varias vantagens e desvantagens,
como poderd ser visto posteriormente na se¢do 2.5.1. Isto se deve ao fato da

possibilidade de utilizagdo de diversos tipos de combustiveis, como bagago de cana,



casca de arroz, oleo de oliva, entre outros. Devido a algumas caracteristicas fisicas e
geométricas, esses tipos de biocombustiveis sdo mais bem gaseificados com

gaseificadores do tipo leito fluidizado (CORTEZ; LORA; GOMEZ., 2008).
2.4. Biomassa

A biomassa pode ser classificada como uma das fontes de energia renovavel mais
promissoras da atualidade. Rigorosas politicas de reducdo de emissdes de gases
poluentes contribuiram para esta classificacao, além de possibilitarem que este tipo de
matéria-prima pudesse ser reconhecido mundialmente como uma fonte de energia viavel
e eficiente. Por estes motivos, a biomassa vem sendo utilizada como principal
combustivel em varios processos quimicos, dentre eles, a gaseificagio (RESENDE et

al., 2015).

A biomassa pode ser proveniente de varias fontes, como por exemplo: residuos
(agricolas ou urbanos), produtos florestais (madeira, serragem, arvores em geral, entre
outros), plantas aquaticas, cana-de-agucar, batata, milho, trigo, girassdis, arroz, 6leos
vegetais, entre outros (CHAURASIA; BABU, 2011). A Figura 3 mostra um esquema

simplificado das fontes de biomassa para geracao de energia disponiveis atualmente.
Figura 3 — Fontes de biomassa.
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Além da vasta quantidade de fontes, compostos derivados de biomassa também

apresentam outras vantagens, tais como:

e Conversdoes térmicas que geram emissdes de gases tOxicos em menor
quantidade, comparadas a combustiveis fosseis;

e Redugdo da quantidade de residuos depositada em aterros sanitarios, visto que
alguns podem ser usados como matéria-prima para processos de gaseificagdo,
combustdo e fermentacao, por exemplo;

e Contribui para reducdo do uso de combustiveis fosseis como um todo,

diminuindo a dependéncia deste tipo de matéria-prima pouco sustentavel.
2.4.1. Caracteriza¢ao da biomassa

Combustiveis derivados de biomassa possuem algumas caracteristicas marcantes.
Apresentam alta reatividade e também uma quantidade maior de volateis em sua
composicdo do que os combustiveis de origem fossil. Também produzem uma menor
quantidade de finos de carbono (conhecidos em inglés como char) em processos de
combustio e gaseificagdo. A grande porcentagem de volateis na composi¢ao facilita a
gaseificagdo do combustivel. No entanto, também ¢é produzida uma quantidade razoavel

de alcatrdo, o que pode dificultar a limpeza dos gases ao final do processo (BASU,

2006).

Tratando-se do tipo de conversdo, ou seja, processos de transformacao da matéria-
prima, a de biomassa pode seguir duas principais rotas: bioquimica e termoquimica. Na
bioquimica, hd a quebra de moléculas de biomassa mediante a¢do de enzimas ou
bactérias, podendo ocorrer digestdo aerdbia ou anaerdbia, fermentagdo e/ou hidrélises
acida ou enzimatica. Este trabalho, no entanto, contempla apenas a conversdao
termoquimica de compostos derivados de biomassa, que consiste na conversdo da
biomassa em gases, mediante aquecimento e com a utilizagdo ou ndo de um agente
gaseificador. Estes gases, posteriormente, poderdo ser utilizados diretamente para
combustdo ou sintetizados em outras substidncias quimicas. A transformagdo
termoquimica da biomassa ocorre mediante alguns processos principais, como
combustao, pirdlise e gaseificacdo, que serdo tratados em mais detalhes posteriormente

neste capitulo (BASU, 2006).
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No que concerne a processos de conversao termoquimica, € necessario que a

matéria-prima em questdo passe por alguns procedimentos de analise (SANCHEZ,

2010), como por exemplo:

Granulometria: através da analise granulométrica, ¢ possivel obter variaveis
importantes para célculos de dimensionamento do gaseificador e velocidade
superficial de entrada do gas;

Anadlise imediata (proximate analysis): ¢ uma das mais importantes analises
utilizadas para modelagem de um processo de gaseificagao de biomassa. A partir
dela, ¢ possivel obter as fragdes (em peso) de carbono fixo, umidade, volateis e
cinzas de uma amostra de biomassa;

Analise elementar (ultimate analysis): como o proprio nome ja indica, esta
analise tem por objetivo a obtencdo das fragdes (em peso) dos elementos que
constituem a biomassa, como: carbono, oxigénio, hidrogénio, nitrogénio,
enxofre, cloro, entre outros. Também fornece um residuo que, inicialmente, ¢
considerado como cinzas, diferindo um pouco do obtido na analise imediata
devido a pequenas diferencas na aplicagdo de procedimentos e técnicas de
analise;

Poder calorifico de solidos: responsavel por medir o calor liberado na queima
do combustivel com o oxigénio. Pode variar de maneira significativa,
dependendo da quantidade de umidade na biomassa (CORTEZ; LORA;
GOMEZ, 2008). Pode ser utilizada no desenvolvimento de modelos de
correlagdo para estimacdo do poder calorifico superior, na falta de uma

caracteriza¢io mais fidedigna do combustivel (SANCHEZ, 2010).

Durante a transformagdo termoquimica, toda a biomassa ¢ convertida em gases que

serdo utilizados posteriormente como combustivel ou como matéria-prima para outras

reagdes quimicas. O processo de gaseificacdo € um exemplo de processo de conversao

termoquimica da biomassa. Os principais conceitos, caracteristicas e etapas deste

processo serdo apresentados na se¢ao 2.5.

2.5. Gaseificacao

A gaseificagdo ¢ um processo quimico capaz de converter materiais carbondceos

em combustiveis gasosos ou insumos quimicos. A pirdlise, a oxidacdo parcial e a

hidrogenagdo sdo processos relacionados com a gaseificagdo. A combustdo também ¢
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capaz de converter biomassa em combustiveis gasosos, no entanto, apresenta diferencas
significativas quando comparada a gaseificagdo. Uma delas ¢ que a combustio ocorre
em ambientes nos quais ha presenca de oxigénio e liberagdo de energia em forma de
calor. A gaseificacdo, por outro lado, ocorre em ambientes deficientes de oxigénio, onde

ha necessidade de aquecimento para que o processo acontega (BASU, 2010).

Realizada a altas temperaturas, por volta da faixa de 850 a 1500°C, a gaseificacdo ¢
um processo de conversdo termoquimica de um combustivel. Os produtos principais
deste processo sdo os seguintes gases: CO, CO2, H> e CHy; além de alguns tragos de
outros hidrocarbonetos pesados, nitrogénio, agua e outros particulados (alcatrao, acidos,
cinza, coque, entre outros). Estes produtos variam de acordo com a composi¢do da

biomassa e em como sera realizado o processo de gaseificacdo (SORDI et al., 2006).
2.5.1. Tipos de gaseificadores

Os diversos tipos de gaseificadores podem ser classificados de acordo com certas
caracteristicas. Por exemplo, quanto ao poder calorifico de gas produzido, podem ser de
baixo (até 5 MJ/Nm?), médio (5 a 10 MJ/Nm?) ou alto (10 a 40 MJ/Nm?). A letra N, ao
lado de m?, refere-se a unidade de vazdo “normal metro ctibico (Nm?)”, comumente
utilizada para calculos de vazdo de gases. Além disso, a gaseificagdo pode ocorrer com
a utilizacdo dos seguintes agentes gaseificadores: ar, vapor d’dgua, oxigénio e
hidrogénio (CORTEZ; LORA; GOMEZ, 2008). Dependendo destes fatores, a biomassa

poderd seguir diferentes rotas, como indica a Figura 4.

Figura 4 — Esquema simplificado de algumas rotas do processo de gaseificagdo de biomassa.

Biomassa

Mistura de

Ar Oxigénio —

Gaseificagdo

Gas de baixo Gas de médio e alto
poder calorifico poder calorifico
o Calor, vapor para Liquidos sintéticos,
Poténcia e motores i
P processos e metanol, amdnia e
de combustdo interna A .
poténcia gasolina

Fonte: Cortez, Lora e Gomez, 2008.
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O agente gaseificador influencia, principalmente, no poder calorifico do gas
resultante do processo de gaseificacdo e, consequentemente, influenciando também na
usabilidade dos produtos finais do processo. E importante mencionar que os agentes
gaseificadores (ar, oxigénio, mistura de gases, hidrogénio, entre outros) atuardo na etapa

de combustao do processo de gaseificacao de biomassa.

Uma anélise mais detalhada dos tipos de gaseificadores classificados de acordo
com a dire¢do do movimento da biomassa e do agente de gaseificagdo foi feita na

Figura 5, dada a importancia dessa caracteristica, em especial, a este trabalho.

Figura 5 — Tipos de gaseificadores.

Biomassa Biomassa
‘ Gases 5 5
| L i oy B
Gases Biomassa

? —> —>
—> Reagdo S

I \ '(iclone
] fase gés

Secagem

AR A A

Reciclo

Ar — Zona de Ar X BBOEEN 1 .. . Blomas”—'

combustio <} AN Leito fluidizado —> Reagéo
...... x%| borbulhante =1 fasegss

Zomade | 0 @eee————
combustio

.‘.‘_ -‘..'_ - .. dGrelha == pememe—eee-d Grelha

Leito inerte
» A AL A AR !
dm, \‘;( \5 Cinzas &( E Cinzas L_carbono

Ar Ar

Ar

(a)Leito fixo contracorrente (b) Leito fixo concorrente (c) Leito fluidizado borbulhante (d) Leito fluidizado circulante

Fonte: Adaptado de FAO (1986).

Até a atualidade, varios tipos de gaseificadores ja foram desenvolvidos, cada qual
com a finalidade de atender objetivos especificos. No entanto, a maioria dos
gaseificadores pode ser agrupada de acordo com o tipo de leito utilizado, podendo ser

estes de leito fixo ou de leito fluidizado (circulante ou borbulhante).

O mais simples e antigo tipo de gaseificador ¢ o de leito fixo contracorrente, que
pode ser observado na Figura 5a. A entrada de ar ocorre no fundo e os produtos gasosos
saem no topo. As reagdes de combustdo acontecem proximo a grade, seguidas de
reagoes de reducdo. Na parte superior do gaseificador, reagdes de aquecimento e pirdlise
da matéria-prima ocorrem, resultantes da transferéncia de calor por convec¢do forgada

dentro do gaseificador. As cinzas sdo removidas no fundo (FAO, 1986).

Este tipo de equipamento apresenta algumas vantagens, como sua simplicidade,
transferéncias de calor internas que possibilitam saidas de gases a baixas temperaturas,

além de grande eficiéncia de operacdo. As principais desvantagens se relacionam a
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dificuldade de limpeza do gaseificador, devido a presenga de grande quantidade de

alcatrdo condensado, que pode ser arrastado também pelo fluxo de gas (FAO, 1986).

Para tentar minimizar este problema, foram projetados gaseificadores de leito fixo
do tipo concorrente, nos quais o ar de gaseificagdo ¢ introduzido acima ou na propria
zona de oxidacao do equipamento. Os produtos gasosos, no entanto, sao removidos na
parte inferior do aparelho, de modo que a matéria-prima e os gases se movem no mesmo
sentido, como pode ser visto na Figura 5b. Deste modo, ¢ possivel produzir um gas com

pouca quantidade de alcatrao, cuja aplicabilidade pode ser em motores.

Por outro lado, hd certas desvantagens nos gaseificadores de leito fixo do tipo
concorrente. Uma delas ¢ o tipo de escoamento, que pode causar queda de pressdo. Por
isso, geralmente, a matéria-prima deve ser transformada em pellets antes da entrada no
equipamento. Outra desvantagem em comparacdo ao gaseificador do tipo contracorrente

¢ a menor eficiéncia, devido a menor transferéncia de calor no processo (FAO, 1986).

Como uma forma de tentar minimizar as desvantagens dos gaseificadores de leito
fixo, principalmente no que se refere as altas quedas de pressdo, surgiram os
gaseificadores de leito fluidizado, cujos esquemas podem ser observados na Figuras 5,
itens ¢ e d, na qual pode ser visto um gaseificador do tipo leito fluidizado borbulhante e

um circulante.

Neste tipo de equipamento, o ar escoa através de um leito de particulas sélidas a
uma velocidade suficiente para manté-las em suspensdo. O leito ¢ aquecido
externamente e a matéria-prima pode ser introduzida tanto no fundo, no topo ou em uma
parte intermediéria do equipamento, onde sera rapidamente misturada com o material do
leito e quase instantaneamente aquecida até a temperatura do mesmo.
Consequentemente, o combustivel sofre o processo de pirdlise rapidamente, resultando

em uma mistura com grande quantidade de materiais gasosos.

Seguidamente, na fase gasosa, ocorre gaseificagdo e reagdes de conversdo de
alcatrdo. Cinzas também devem ser removidas do produto caso este venha a ser

utilizado para aplicagdes em motores de combustdo interna (FAO, 1986).

Virios autores se dedicaram ao estudo do processo de gaseificagdo em diferentes
tipos de regime de escoamento. No que se refere a leitos fixos, tem-se o trabalho de Di
Blasi (2004), no qual o autor apresenta um modelo unidimensional para modelagem de

gaseificagdo de madeira em um reator de leito fixo contracorrente. Um trabalho
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interessante que compara varios aspectos do processo de gaseificacao de biomassa entre
leitos fixos e leitos fluidizados foi realizado por Warnecke (2000). O autor conclui que,
em relacdo a temperatura, os reatores de leito fixo possuem uma distribui¢do maior
desta e, como grande vantagem, possibilitam altas conversdes de carbono. Leitos
fluidizados, por outro lado, possibilitam a ocorréncia de altas taxas de transferéncia de

calor e massa, sendo essa uma de suas maiores vantagens.

Os autores Bueckens e Schoeters! apud Lora et al. (2012) trazem um compilado
sobre as principais vantagens e desvantagens de gaseificadores em leito fluidizado e em

leito fixo. A analise dos autores pode ser observada no Quadro 1.

Quadro 1 — Vantagens e desvantagens de gaseificadores de leito fixo e fluidizado.

Regime Vantagens Desvantagens

e Unidades mais simples e de baixo custo; Baixa capacidade volumétrica;

e Em configuragao contracorrente, e Requer um combustivel uniforme
) apresenta alta eficiéncia térmica; para atingir operagdo Otima;
Leito fixo 4 Alta eficiéncia de conversdo de carbono; e Pode haver aglomeragio e
e Baixo teor de cinzas no gas; clivagem de cinzas na grelha e nos
e Baixo teor de alcatrdo no géas de produto refratdrios.

em configuragdo co-corrente.

e Temperatura de operacdo ¢
limitada pela possibilidade de

e Flexibilidade com relagdo a taxa de sinterizagdo das cinzas;
] alimentag@o e composicio do e A carga de particulas de cinzas no
Leito combustivel; gas é alta;
fluidizado 4 Ajta capacidade volumétrica; e A perda de carbono na fuligem
e Possibilidade de controle da temperatura pode ser alta;
do leito. e Alcatrdo ¢ formado a baixas

temperaturas de operagéo.

Fonte: Bueckens e Schoeters (1985)'apud Lora et al. (2008), p. 257.
2.5.1.1. Leito fluidizado circulante

Um esquema tipico de um reator de leito fluidizado circulante pode ser observado
na Figura 6. Nota-se, a partir da Figura 6, considerando um processo do tipo gés-sélido,
que as particulas solidas entram no riser e sdo arrastadas por um fluido de arraste, que,
na maioria das vezes, ¢ o ar. Quando chegam ao topo do riser, passam por um ciclone
no qual sdo separadas do géas de produto e sofrem recirculacdo, passando por um
downcomer ¢ retornando ao fundo do riser. E formado entdo um processo ciclico, no
qual as particulas ficam circulando até atingir um diametro inferior ao didmetro de corte

do ciclone ou um didmetro superior ao da maior particula arrastada pelo fluxo de

1 BUECKENS, A. G.; SCHOETERS, J. G. Modeling of biomass gasification. In: MILNE, T. A.; MUDGE, L. K.
Fundamentals of Thermochemical Biomass Conversion. Londres: Ed. Elsevier App. Sc. Pb., 1985, p. 619-689.
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entrada de gas. Isso pode ocorrer mediante ocorréncia de reagdes quimicas ou do

proprio atrito no interior do sistema (MOURA; GAMA; CARDIM et al., 2011).

Figura 6 — Configuracao tipica para um sistema de leito fluidizado circulante.

Gas

{>
<a— Particulas
-

Riser
Downcomer

~— Aeracao
Entrada —s / T
de solidos

-

T— Gas de fluidizacao
Gas de fluidizacao

Fonte: Adaptado de Grace, Avidan ¢ Knowlton (1997).

Segundo Kunii e Levenspiel (1991), neste caso especifico, em que ha arraste de
solidos no leito, pode-se definir duas regides: uma densa e outra mais diluida. Em
reatores de leito fluidizado circulante, essas regides podem ser de dificil identificacdo,
principalmente a olho nu. Dai vem a importancia de um estudo de modelos de arraste de

particulas, para um melhor entendimento da fluidodinadmica do leito.

Devido as vantagens anteriormente citadas, os gaseificadores de leito fluidizado

circulante foram escolhidos como objeto de estudo deste trabalho.
2.5.2. Reagodes quimicas no processo de gaseificacao

Hé reagdes quimicas bastante complexas que ocorrem durante a gaseificacao, tanto
que ainda ndo sdo todas completamente conhecidas. No entanto, para um melhor
entendimento, o processo pode ser resumido em algumas etapas principais (CENBIO,

2002):
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e Primeira etapa: ocorre o processo de pirdlise ou decomposi¢ao térmica,
desenvolvido a temperaturas por volta de 600°C;

e Segunda etapa: oxidacdo de uma parcela do carbono fixo do combustivel,
gerando, assim, energia térmica para etapas futuras;

e Terceira etapa: ha o processo de gaseificagdo, com ocorréncia de reagdes
homogéneas e heterogéneas entre residuos e produtos ja formados;

¢ Quarta etapa: o alcatrdo formado no processo ¢ fracionado (craqueamento),
obtendo-se CO, CO> e CH4, dentre outros gases, como produtos;

¢ Quinta etapa: finalmente, os produtos produzidos pelo processo de pirdlise sdo

parcialmente oxidados.

As etapas descritas acima podem ocorrer em diferentes regides do gaseificador ou
em todo o seu volume simultaneamente (CENBIO, 2002). Uma descri¢do sucinta das
reacdes quimicas que ocorrem nas principais etapas do processo de gaseificacdo de

biomassa serd apresentada a seguir.
2.5.3. Pirdlise

O termo "pir6lise" vem da juncdo de duas palavras de origem grega: pyro, que
significa calor ou fogo e /lysis, cujo significado ¢ quebra (REED; DAS, 1988). Ocorre
apods a secagem, que € a etapa inicial do processo de gaseificacdo de biomassa, na qual
ocorre a liberacdo de agua da matéria-prima, e inicia-se a decomposi¢do de seus
carboidratos (celulose, hemicelulose e lignina, além da producdo de alcatrdo e alguns
acidos mais leves (MILNE, 1981; SIMMONS; LEE, 1985, CORTEZ; LORA; GOMEZ,
2008). A pirolise ocorre na auséncia de oxigénio, ou seja, ¢ fornecido apenas calor a

matéria e os produtos sao obtidos.

O processo de pirodlise (ou desvolatilizacdo) € bastante complexo e a distribuicao de
produtos € particularmente sensivel a taxa de aquecimento e ao tempo de residéncia
dentro do reator. Durante o processo, sdo obtidos produtos sélidos, liquidos e gasosos,
dentre eles: gases ndo-condensaveis (CO2, CO, H,0O, H», CH4), carvao vegetal e um
condensado composto por alcatrdo e acidos. Posteriormente, havera a etapa de

craqueamento deste alcatrdo, formando gases como CO, CO., etc.

Viarios mecanismos de reacdes foram propostos ao longo do tempo pela literatura
para a pirdlise. O principal objetivo destes autores era buscar a melhor formulacao

possivel de um modelo que pudesse prever, da melhor forma possivel, o comportamento
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do processo de pirodlise. Estes modelos foram divididos em trés categorias principais (DI

BLASI, 1993):

e Modelos globais de um passo;
e Modelos semi-globais de dois estagios;

e Modelos de um estagio com multiplas reagdes.

Simmons e Lee (1985) propuseram uma representacdo simplificada do processo de
desvolatilizacdo segundo a primeira categoria de modelos, conforme a Equacdo 2.1.
Além disso, modelos globais de um passo para pirolise foram também amplamente

estudados por Di Blasi (1993).
biomassa + calor — coque + gases + alcatrido + condensaveis (2.1)

Considerando o segundo grupo de modelos, Koufopanos et al. (1991) propds um
esquema de reagdes quimicas para a pirdlise de biomassa, ilustrado na Figura 7. A
terceira classe de modelos considera multiplas reagdes de primeira ordem que
competem entre si (CHAURASIA; BABU, 2011), tornando este grupo um dos mais

dificeis para formulagao de modelos que se adequem a seu comportamento.

Figura 7 — Esquema simplificado do processo de pirdlise de biomassa descrito por Koufopanos et al.

(1991).
Reagao 1 ~ Volateis +
Gases
: Reacao 3 |yplateis + Gases +
Biomassa | e
Char

Fonte: Adaptado de Koufopanos et al. (1991).

Dada a complexidade do processo de pirdlise, envolvendo vérias reagdes quimicas,
cada uma com suas caracteristicas e especificidades, sua modelagem torna-se uma tarefa
desafiadora, levando a necessidade de serem adotadas varias simplificagcdes e hipoteses
para o modelo. No Capitulo 3 desta tese, estdo descritas, detalhadamente, todas as
simplificagdes adotadas para formulacdo do modelo para esta etapa da gaseificacdo de

biomassa.
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2.5.4. Reacoes de combustao e reducio

Basicamente, o processo de combustio consiste na reagdo quimica exotérmica entre
um combustivel e um comburente, biomassa e oxigénio, por exemplo. Ha a conversao
de energia armazenada em ligagdes quimicas do combustivel em energia térmica,
podendo esta ser usada de varias formas durante ou apods o processo (TURNS, 2013). E
um processo que ocorre em multiplas etapas e depende de muitos fatores, como por
exemplo, tipo de combustivel, grau de mistura com o comburente (oxigénio),

temperatura, entre outros (GARCIA, 2013).

No processo de gaseificagdo de biomassa, pode-se afirmar que as reagdes quimicas
que acontecem na zona de combustdo do reator sdo, de forma sucinta, combinagdes
entre o0 oxigénio e 0s outros componentes presentes na biomassa em maior quantidade,
ou seja, carbono e hidrogénio (CORTEZ; LORA; GOMEZ, 2008). As principais
reacdes de combustdo que ocorrem durante a gaseificacdo de biomassa, bem como a
entalpia de cada uma, estdo representadas pelas Equacdes de 2.2 a 2.4 (CORTEZ;
LORA; GOMEZ, 2008; SANCHEZ, 2010). A letra C, neste caso, representa os finos de

carbono da biomassa (char).

1
Cis) + 3025y = CO(g) (-110,6 kJ/mol) (2.2)
Cis) + 02y = CO2.yy (-393,8 kJ/mol) 2.3)
Y(co,n+H CH 0 2co H,0 2.4
5( @ T Hzegy + 4(g)) 1 02(g) 230025 + 1209 24)

Outras reacdes exotérmicas que ocorrem no processo de gaseificagdo de biomassa

sdo as seguintes:
e Formagdo de gas metano (entalpia =-79,93 kJ):
Cs) + 2H2(g) - CH4(g) (2.5)
e Reacdo do gas monoxido de carbono com vapor d’agua (entalpia = -41,2 kJ):
COgy + Hy 04y — COZ(Q) + Hz(g) (2.6)
Entre as principais reagdes de reducao endotérmicas, podem ser citadas:

e Reagdo de Boudouard (entalpia = 172,6 kJ):
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e Reagdo do char com vapor d’agua (entalpia = 131,4 kJ/mol):

Cs) T H20(g) = COgy + Hz (2.8)

e Reacdo do gas metano com vapor d’agua (entalpia = 201,9 kJ/mol):

CH, gy + Hy0(g) = COqg) + 3Hy 2.9)

Diversos fatores podem influenciar a composicao de equilibrio dos gases no
processo de gaseificacdo, entre elas, pode-se citar: temperatura, pressao ¢ umidade do
combustivel, teor de oxigénio do agente de gaseificacdo, entre outros (CORTEZ;

LORA; GOMEZ, 2008; SANCHEZ, 2010).
2.5.5. Variaveis relevantes ao processo de gaseificacio

Tendo em vista que o processo de gaseificacdo ocorre sob a dependéncia das
quantidades de ar e combustivel introduzidas ao gaseificador, pode-se afirmar que estas
sd0 as variaveis mais importantes ¢ que exercem maior influéncia durante o processo.
Tipos de reatores e outras caracteristicas construtivas também podem influir na
gaseificagdo. Neste contexto, ¢ possivel listar as principais variaveis envolvidas durante
o processo: fator de ar, temperatura e eficiéncia do processo de gaseificagdo de

biomassa (LORA et al., 2012).
2.5.5.1. Fator de ar

O fator de ar (FA), também conhecido como razao de equivaléncia (ou equivalence
ratio, em inglés), ¢ definido como a razdo entre a quantidade de ar-combustivel real e a
estequiométrica necessarias para que ocorra o processo de combustio (LIU, 2014).
Geralmente, ¢ um termo utilizado em casos nos quais ha deficiéncia de oxigénio no
processo, assim como ocorre na propria gaseificacao (BASU, 2010). Além disso, a
razao de equivaléncia ¢ uma condi¢do operacional capaz de determinar o desempenho
do gaseificador. De acordo com Tinaut et al. (2006) e Hernandez, Serrano e Perez

(2006), o fator de ar pode ser definido conforme mostrado na Equagao 2.10.

(Razéo Ar )
Comb.

(Razéo Ar )
Comb.

A relagdo ar-combustivel ¢ dada a partir da razdo entre o consumo de ar (em Nm?, a

FA =

real (210)

estequiométrica

condi¢des normais de temperatura e pressdo) e a quantidade (em kg) de combustivel.
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Geralmente, fatores de ar entre 0,2 ¢ 0,6 s3o empregados na gaseificagdo. A partir
destes valores, pode-se dizer que ha uma variagdo de 40 a 80% de falta de ar para um
processo de combustio, visto que a gaseificacdo pode ser comparada a uma combustdo
com ar faltante (SANCHEZ, 2010). Esta variavel pode influenciar no comportamento,
controle e conteudo energético do gas de produto (REED; DAS, 1988; LORA et al.,
2012).

2.5.5.2. Temperatura

Variavel de grande importancia para a gaseificacdo, a temperatura deve estar
acondicionada ao valor do fator de ar do processo. O controle desta varidvel ¢
necessario para evitar que haja perda de energia no sistema, fazendo com que o carbono
presente no combustivel seja transformado completamente e ndo haja acimulo do

mesmo nas cinzas (LORA et al., 2012).

Além de influenciar a composi¢do dos gases do produto da gaseificagdo, altas
temperaturas favorecem a produgdo de H> e CO, minimizando a produgdo do gas
metano. Segundo Lora et al. (2012), este fato pode ser explicado devido ao Principio de
Lé Chatelier, o qual afirma que reagentes sdo favorecidos na condicdo de altas
temperaturas em reagdes exotérmicas. Nas mesmas condigdes, no caso de reacdes

endotérmicas, ¢ favorecida a formagao de produtos.
2.5.5.3. Eficiéncia do processo

Conforme ¢ afirmado por Lora et al. (2012), esta varidvel pode ser calculada de
duas formas distintas: a quente e a frio. A razdo entre o somatorio das energias quimica
e sensivel do gas produzido e o poder calorifico da biomassa gaseificada define a
eficiéncia a quente. O quociente entre a energia quimica do gés e a do combustivel € o
modo de calcular-se a eficiéncia a frio. A maioria dos autores, na literatura, considera o
valor obtido mediante célculos de eficiéncia a frio como critério para modelagem e

simulagao do processo.

Mediante todas as caracteristicas da matéria-prima e do processo de gaseificacao de
biomassa vistas até aqui, ¢ nitida a complexidade de modelagem e simula¢do do
processo. Existem diversas abordagens para tanto, porém, uma das formas de adquirir
mais informagdes sobre diversas variaveis como fragdo volumétrica de soélidos e
velocidades de gases e particulas, entre outras, € através da técnica de fluidodinamica

computacional, tratada com mais detalhe na se¢do seguinte.
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2.6. FluidodinAmica Computacional

A CFD é uma analise de sistemas envolvendo escoamento de fluidos, transferéncia
de calor e outros fendmenos associados, como reagdes quimicas, por exemplo, baseada
em simulagdes computacionais (VERSTEEG; MALALASEKERA, 2007). Trata-se de
uma técnica bastante eficiente, possuindo uma vasta gama de aplicagdes, como por

exemplo:

e Hidrodinamica de embarcagdes maritimas;

e Aerodinamicas de aeronaves;

¢ Engenharia de processos quimicos: separagao e misturas;
¢ Hidrologia e oceanografia;

¢ Engenharia marinha.

No entanto, ¢ importante salientar que o uso de simulagdes computacionais e
métodos numéricos ndo implica que analises experimentais e tedricas referentes a
mecanica dos fluidos possam ser dispensadas. Pelo contrario, estas técnicas de analise

devem complementar-se, de forma a obter o modelo mais préximo possivel do original.

Um dos objetivos basicos da CFD ¢ a exploracdo de fendmenos que seriam dificeis
de ser estudados em laboratério e a propria redugdo no nimero de experimentos. Com a
utilizacao de CFD, a avaliagdo numérica de diversos parametros relevantes ao problema
pode ser realizada de maneira eficiente. O Quadro 2 mostra uma breve comparagao
entre as trés principais estratégias para resolu¢do de um problema de mecanica dos

fluidos (FORTUNA, 2012).

Quadro 2 — Comparagdo entre trés técnicas de solucdo para problemas de mecanica dos fluidos.

Técnica Vantagens Desvantagens

e Equipamento exigido

e Problemas de escala
Experimental ® Mais realista ¢ Dificuldades de medicao

o Custo operacional

e Restrita a  geometrias e
processos fisicos simples

L e Mais geral .
Teorica , e Geralmente restrita a
e Formula fechada .
problemas lineares
o Nao ha restri¢do a linearidade e Erros de truncamento
e Geometrias e  processos e Prescricdo das condigdes de
Numérica complicados fronteira apropriadas
¢ Evolucdo temporal do e Custos computacionais
processo

Fonte: Fortuna (2012, p. 26).
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De forma geral, a dinamica dos fluidos computacional apresenta um conjunto de

algoritmos bastante versateis para soluciao de problemas de escoamento. Dependendo da

situacdo tratada, certo algoritmo pode ser aplicado, por isso ¢ importante que o usudrio

conheca os aspectos fisicos do problema e numéricos da metodologia de solugdo

(FORTUNA, 2012).

A modelagem matematica para solugdo de problemas de CFD ¢ relativamente

complexa. Deste modo, para tentar facilitar a resolu¢do destes problemas, os pacotes

comerciais de CFD incluem interfaces de usudario sofisticadas para entrada de dados e

analise de resultados. Consequentemente, os codigos comerciais frequentemente

apresentam varios pacotes de software especificos para trés etapas principais de solugdo,

que sdo as seguintes (VERSTEEG; MALALASEKERA, 2007):

Etapa de pré-processamento: envolve definicdo da geometria da regido de
interesse (dominio do problema); geragdo da malha (subdivisdao do dominio em
subdominios ainda menores); definicdo dos fenomenos quimicos e fisicos a
serem modelados; definigdo das propriedades dos fluidos do sistema e
especificagdo das condi¢des de contorno do problema.

Etapa de solucio numérica: existem diversos tipos de discretizacdo das
equagdes de conservagdo, como o método dos elementos finitos, diferencas
finitas e volumes finitos, por exemplo. Geralmente, o algoritmo para a solucao
numérica enquadra as seguintes etapas: discretizagdo das equagdes do problema
sobre o dominio a ser resolvido; escolha de um método de acoplamento
pressdo-velocidade para a solucdo das equacdes de Navier-Stokes; e,
finalmente, solucdo das equacdes algébricas por um método iterativo, se
possivel.

Etapa de pos-processamento: nesta etapa, o sofiware possibilitard que o
usuario visualize a solugdo através de graficos 2D ou 3D, bem como permitira a
utilizacdo de outras varias ferramentas para facilitar a interpretacao da solugao

pelo usuario.

A CFD ¢, portanto, uma ferramenta que auxiliard na compreensdo da natureza dos

fenomenos envolvendo o movimento de fluidos (FORTUNA, 2012). Assim sendo, foi a

técnica escolhida para realizagdo deste trabalho. A se¢do 2.7 traz os principais trabalhos

relacionados ao tema desta tese.
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2.7. Gaseificacao de biomassa — trabalhos correlatos

Esta secdo traz uma coletdnea sobre os principais trabalhos relacionados a
gaseificagdo de biomassa e seus aspectos hidrodinamicos e cinéticos, tanto em termos
de modelagem e simulacao computacional utilizando técnicas de CFD quanto trabalhos
experimentais relevantes a pesquisa.

A maioria dos estudos que utilizam leitos fluidizados circulantes presentes na
literatura estdo em regime de fluidizagao répida, regime este considerado também para o
desenvolvimento da presente tese. Neste tipo de regime, ha um grande arraste de
solidos, logo, o fluxo massico de entrada de sélidos deve ser realizado de forma
continua, de modo a compensar a “perda” de sélidos ao longo do leito e procurar atingir
o estado permanente do processo. Kunii e Levenspiel (1991) apresentaram o leito em
fluidizacdo rapida e suas regides de diferentes fragdes de solidos ao longo do leito que
também podem ser observadas na Figura 8:

e Ao fundo do leito, observa-se uma zona de entrada com concentragao de solidos

relativamente alta, cuja fragao de solidos pode variar entre 0,2 ¢ 0,4;

e Mais adiante, ha uma parte do reator na qual a fragdo de solidos pode ser
considerada relativamente constante, com um valor aproximado de 0,2. Kunii e
Levenspiel (1991) classificaram esta regido como a regido densa do processo;

e Acima desta regido densa, existe uma regido superior de arraste na qual ¢é
possivel observar o decréscimo progressivo na fragdo de sélidos (valores entre

0,02 e 0,05), na chamada regido diluida do processo.

No que diz respeito a distribuigao vertical de solidos, varios autores se dedicaram a
estudar como seria o perfil deste tipo de distribuicdo no caso de fluidizagdo rapida,
encontrando um perfil em forma de “S” para a curva (Figura 8), utilizando modelagem
matematica. Dependendo das vazdes de solidos e gas, esta curva pode se mover mais
para cima ou mais para baixo da coluna (Li; Kwauk, 1980; Weinstein et al., 1983).
Kunii e Levenspiel (1991), a partir destes estudos, desenvolveram um modelo que se
mostrou valido tanto para escoamentos em leito borbulhante quanto circulante. Este
modelo foi modificado (Miao et al., 2013), no qual a distribui¢do vertical do perfil da

fragdo de so6lidos pdde ser calculada segundo a Equagao 2.11:

Es7E5 _ exp[—ﬁ(H—Hd)] (2.11)

Esd—Es



25

onde &g4 representa a fracdo volumétrica de solidos na regido densa, Hp, ¢ a altura da
regido densa e ¢ determinada experimentalmente, &;* € a fragdo de sélidos na regido
diluida e a constante de decaimento 9 ¢ funcdo de propriedades das particulas e
condigdes operacionais. O trabalho em questdo utilizou a Equacao 2.12, proposta por

Adéanez et al. (1994), para o calculo da constante U:
I(vy —v,)* = 3,5-1670d, (2.12)

Figura 8 — Diferentes fragdes volumétricas de sélidos em um leito de fluidizagdo rapida.
. Sf =0.01
Ve
I

| Ese =0.02-0.05

zf

€sd =0.16-0.22

Fonte: Adaptado de Kunii e Levenspiel (1991).

Como existem poucos modelos acerca do comportamento estrutural do escoamento
de particulas de biomassa em leitos fluidizados circulantes, as seguintes correlagdes
(Equacdes 2.13 e 2.14) foram propostas por Miao et al. (2013) (baseadas na literatura e

em resultados experimentais):
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0,2781 —-0,3218 —0,1195
_ Gs Vg dppgve\ ™
Esa = 1’0422 (Pp(vg_vt)) (VQD) ( u ) (213)
1,2933 0,0808 3 0,9822
G v dp”Pgd(Pp—Pg)
* ,0104 s _g) (M) 2.14
& 0,010 (pp(”g—vt)) (\/QD ﬂgz ( )

As Equagdes 2.13 e 2.14 sdo validas para os seguintes intervalos: d,, > 200 um, p, <
800 -2 v, =15-6"¢G, = 1,12 —133,8 -2

Tratando-se de um comportamento hidrodindmico possivel em um processo de
gaseificagdo de biomassa, logo no inicio dos anos 2000, Pérssinen ¢ Zhu (2001)
contribuiram para estudos relacionados a hidrodinamica de leitos fluidizados circulantes
com resultados experimentais provenientes de um riser usado para craqueamento
catalitico fracionado (FCC) de petréleo. O principal objetivo deste trabalho era
promover um melhor entendimento do comportamento de perfis radiais e axiais de
velocidades de particulas, em especial sob condi¢des de fluxos massicos relativamente
altos, podendo chegar a valores em torno de 550 kg/m’s. Este estudo foi de
fundamental importancia para o desenvolvimento desta tese de doutorado e também de
inumeros trabalhos desenvolvidos nesta mesma tematica, sendo considerado um
trabalho de referéncia na area.

Os estudos de Pérssinen e Zhu (2001a; 2001b) foi pioneiro em apresentar um
mapeamento de perfis de escoamento e velocidade de particulas em riser longo, no qual
os fluxos massicos de entrada de solidos poderiam chegar & um méaximo de 550 kg/m?s.
Além disso, também foi observado que o desenvolvimento do escoamento era mais
rapido a medida que a velocidade superficial do gés era aumentada. Em todas as regides
nas quais houve coleta de dados experimentais, notou-se uma dependéncia clara entre a
velocidade local da particula e a concentragdo de solidos. A partir disso, conclui-se que
a agregacdo de particulas pode ser considerada um dos fatores mais importantes que
afetam a hidrodinamica local em um riser de alto fluxo massico de entrada de so6lidos.

Ainda no ano de 2001, Sofialidis e Faltsi (2001) desenvolveram um modelo para
simulacdo de processos quimicos e fisicos que ocorreram durante a gaseificacdo de
biomassa em um leito fluidizado. O software comercial FLUENT® foi utilizado para
descricdo do escoamento turbulento do fluido, transferéncia de calor, transporte das
espécies, nao-volatilizagdo e combustdo da particula e reacdo quimica na fase gas. A
fase de emulsdo da regido fluida foi modelada como uma regido porosa, enquanto que

as bolhas dentro do leito sdo modeladas como regides livres estaciondrias. Medidas
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experimentais disponiveis foram utilizadas para configuragdo do modelo e validagao
dos célculos, em termos de fragdo massica das espécies e temperatura na saida do
gaseificador.

Sofialidis e Faltsi (2001) obtiveram resultados coerentes com a literatura para a
gaseificagdo de biomassa do eucalipto. No entanto, varias hipdteses tiveram que ser
levantadas para a modelagem do processo no sofiware FLUENT®, devido a
complexidade do processo. No entanto, a trajetéria de particulas ao longo do
gaseificador ndo apresentou resultados satisfatorios. Neste caso, apenas a conversao dos
gases no produto apresentou resultados satisfatorios. O modelo foi desenvolvido em
ambiente 3D.

Um trabalho interessante sobre como o tipo de ambiente de simulagdo (2D ou 3D)
pode influenciar na solucdo final do problema em CFD foi desenvolvido por
Cammarata et al. (2003). Neste estudo, utilizando o sofiware comercial CFX-4®
(desenvolvido pela CFX LTDA, antiga AEA Technology), foram desenvolvidas
simulagdes em 2D e 3D utilizando a abordagem Euleriana-Euleriana, considerando um
escoamento do tipo gas-sélido em um leito fluidizado borbulhante. Os autores
consideraram parametros como expansdo do leito, tamanho e fragdo volumétrica de
bolhas para avaliacdo. Os resultados mostraram que simulagdes em 3D podem prever
um comportamento fluidodindmico mais de acordo com os dados experimentais. No
entanto, notou-se que, tanto o ambiente 2D quanto o 3D sdo capazes de prever
comportamentos tanto qualitativos quanto quantitativos coerentes com os dados
experimentais.

Trabalhos importantes para o estudo hidrodinamico em leitos fluidizados
circulantes foram desenvolvidos por Mei, Monazam e Shadle (2003; 2006).
Primeiramente, os autores apresentaram resultados de um trabalho experimental sobre
um escoamento multifasico (gas-solido), cujo objetivo era discutir os possiveis regimes
de escoamento pela variagdo do fluxo massico de entrada de solidos sob condic¢des de
velocidade superficial de gas constante. Observou-se que as particulas de cortica
(material escolhido como fase solida) apresentaram comportamento distinto de
materiais j& estudados pela literatura previamente, como catalisadores utilizados em
processos de FCC e areia, no que se refere ao perfil da fragdo volumétrica de sélidos nas
regides densa e diluida, em regime de fluidizacdo répida. Mais tarde, Jiradilok et al.
(2008) utilizaram o mesmo aparato experimental de Mei, Monazam e Shadle (2003;

2006) para estudar coeficientes de dispersdo axiais e radiais de solido e gés,
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considerando escoamento turbulento, e concluiram que o sofiware FLUENT® foi
eficiente para obter o tipo de comportamento hidrodinamico pretendido.

Em busca de modelos mais adequados para prever o comportamento de s6lidos em
leitos fluidizados circulantes, varios tipos de abordagens foram utilizados ao longo dos
anos. Modelos considerando uma abordagem Euleriana-Euleriana (E-E) do escoamento
gas-solido para este tipo de leito foram extensivamente estudados (YANG et al., 2003,
Lu et al., 2005; WANG; LI, 2007; WANG:; JIN; ZHONG, 2009). Dentre eles, Wang,
Jin e Zhong (2009) desenvolveram um trabalho que incorporava a abordagem EMMS
(Energy Multi-Scale Minimization) modelo E-E para simular a hidrodinamica em risers
de leito fluidizado circulante. No entanto, o presente trabalho se limitava apenas a
simulagdo de particulas que pertencessem ao grupo A da caracterizacdo de Geldart. Foi
utilizada uma abordagem estocastica para andlise das flutuagdes no comportamento de
fragdes volumétricas de solidos ao longo do riser, obtendo-se resultados promissores.

Ainda no mesmo ano, Almuttahar ¢ Taghipour (2008) realizaram a modelagem de
um leito fluidizado circulante de alta densidade, na qual variaveis como perfis de
velocidades da fase solida e da fase gas e fracdo volumétrica da fase so6lida foram
investigados. Foi observado que a modelagem ndo foi capaz de prever
quantitativamente a segregacao de solidos na parede, devido a complexidade desta
tarefa. Parametros de modelagem como diferentes modelos de arraste, coeficientes de
restituicdo na parede e condi¢des de deslizamento de s6lidos também foram avaliados,
concluindo-se que a aplicagdo de uma condi¢do de deslizamento correta ¢ capaz de
influenciar significativamente na modelagem da hidrodindmica do caso. Foram
utilizadas particulas de FCC e ar como fluido de arraste.

No contexto de CFD aplicada a gaseificagdo, no trabalho de Chodapaneedi, Sanke e
Reddy (2009), foi realizada uma simulacdo computacional de um processo de
gaseificagdo de biomassa avancado, desenvolvido no Laboratério de Gaseificacao,
Centro de Tecnologia Energética do University College of Engineering, Osmania
University, Hyderabad. Para uma solugao eficiente e economicamente vidvel, particulas
de biomassa foram convertidas a um géas de sintese de alta qualidade. Neste caso, a
dindmica dos fluidos computacional foi uma ferramenta imprescindivel para solucao do
problema proposto, sendo utilizada para caracterizar a conversao do processo, otimizar
o projeto do equipamento, visualizar os campos de fluxo no ambiente de fluxo
reacional, e finalmente, melhorar a eficiéncia de operagdo como um todo. O software

utilizado para simulagdo computacional deste trabalho foi o Ansys-CFX®.
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Os estudos de Chodapaneedi, Sanke e Reddy (2009) trazem, em detalhes, as
condi¢des de contorno aplicadas ao problema. A biomassa utilizada neste caso foi a
madeira. O modelo desenvolvido pelos autores foi em 3D e foi capaz de obter
resultados semelhantes aos dados experimentais usados na comparacao. Observou-se
que o fator de ar ¢ parametro-chave na simulagdo do processo de gaseificacdo de
biomassa.

Um dos trabalhos mais conhecidos relacionados & modelagem de gaseificagdo de
biomassa em leito fluidizado foi de Goémez-Barea e Leckner (2010). Tratou-se de uma
revisdo das principais caracteristicas, modelagens hidrodinamicas e cinéticas aplicadas a
reatores para o processo em questdo. Desde modelos puramente matematicos até os que
consideram a utilizagdo de dindmica dos fluidos computacional para serem
solucionados, os autores listam os principais trabalhos relacionados ao tema, chegando a
conclusao de que a maioria dos trabalhos se adequa aos dados experimentais escolhidos.
No entanto, muito ainda deve ser feito de modo a aprimorar ainda mais os modelos,
principalmente em relacdo as reagdes heterogéneas, que apresentam um grau maior de
dificuldade na etapa de modelagem devido a complexidade das mesmas.

Pepiot e Desjardins (2012) afirmaram que a conversdo termoquimica de biomassa
pode ser uma grande promessa para producdo de biocombustiveis e representard um
papel importante na substituicio de combustiveis derivados de petrdleo por
biocombustiveis. Abordagens empiricas j& mostraram sérias limitacdes na capacidade
de entendimento e controle destes processos de conversao. No entanto, sem a habilidade
de prever e otimizar precisamente a performance da conversdo termoquimica, a
comercializacdo em grande escala destes sistemas € severamente comprometida.

Neste contexto, a fluidodindmica computacional aparece como uma ferramenta
essencial para melhor compreensdo dos complexos fendmenos fisicos e quimicos
envolvidos, abrindo caminho em dire¢do a eficientes estratégias de controle e design.
ApoOs uma breve descricdo dos modelos numéricos necessarios para simulacdo de
gaseificagdo e pirolise de biomassa, Pepiot e Desjardins (2012) apresentam as
contribuigdes da CFD para o projeto de equipamentos e otimiza¢do do processo.
Finalmente, o estado da arte em termos de modelos numéricos para os densos e reativos
escoamentos de particulas sdo revisados. Deficiéncias em simulacdes de CFD
existentes, especialmente em termos de validacdo e previsibilidade, sdo examinadas; e
dire¢des para futuras pesquisas baseadas no progresso da fluidodinamica computacional

em outros campos também sdo sugeridas.
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Outro importante trabalho ¢ de Patel, Shah e Patel (2013). Nesta pesquisa, foram
realizadas simulagdes utilizando a dinamica dos fluidos computacional para analisar
varios parametros em um gaseificador de fluxo de ar descendente, como influéncias da
turbuléncia, composi¢do de gas no produto, temperatura, entre outros. O software
utilizado foi o0 FLUENT® e os resultados obtidos foram condizentes com a literatura
comparada. O modelo desenvolvido pelos autores pretendia prever a composi¢do do gas
de produto, o perfil de temperatura durante as reacdes, a fragdo massica de char nao
convertido, a temperatura inicial da zona de pirolise, velocidade da corrente de ar e
também a pressao. A maioria dos resultados apresentou concordancia com os dados
experimentais. Neste caso, ndo foi utilizada biomassa como combustivel, e sim carvao
mineral. No entanto, o trabalho é uma boa referéncia inicial para comparacao e analogia
com resultados de gaseificagdo de biomassa.

No ano seguinte, Liu (2014) desenvolveram um modelo de CFD tridimensional e
em estado estaciondrio para simular a gaseificagdo de biomassa em um reator de leito
fluidizado circulante. O modelo padriao de turbuléncia k — ¢ foi acoplado com a teoria
cinética de fluxo granular para simulacdo da hidrodindmica no gaseificador. A cinética
de reacdes homogéneas e heterogéneas foram estudadas e integradas com equagdes de
continuidade, movimento e energia para descricao das distribuicdes de velocidade,
temperatura e concentragdo. Os resultados simulados foram comparados com os
experimentais. O impacto de modelos de turbuléncia e radiacdo, reacdo de
deslocamento gés-dgua (do inglés, water gas shift, WGSR) e razdo equivalente (do
inglés, equivalence ratio, ER) foram investigados para apresentar uma melhor
compreensao de gaseificacdo de biomassa em um reator de leito fluidizado circulante.

Os autores foram capazes de obter resultados semelhantes aos dados experimentais,
além de observarem que a diferencga entre os modelos de arraste k — ¢ padrdo, RNG e
realizable, no que se refere a temperatura, foi insignificante. No mais, também
aplicaram o modelo de radiagdo P-1 no processo de gaseificagdo, e concluiram que ¢
importante considerar modelos de radiagdo em processos de gaseificagdo. Notou-se
também que, com o aumento do fator de ar ou razdo equivalente (ER), a fragdo molar
das espécies quimicas formadas decrescia.

Em relagdo a modelos de arraste aplicados a reatores de leito fluidizado circulante,
existem varios trabalhos que abordam o tema na literatura (YANG et al., 2004; LIU,
2014). Em 2015, Armellini et al. (2015) analisou a influéncia de quatro diferentes
modelos de arraste (Gidaspow, Bezburuah e Ding (1992), Syamlal e O’Brien (1993),
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EMMS (YANG, 2004) e Four-zone model (modelo de quatro zonas) (Li et al., 2009)
em um leito fluidizado circulante com alto fluxo massico de entrada de particulas,
utilizando também os dados experimentais de Pérssinen e Zhu (2001a; 2001b). O
trabalho em questao também avaliou a fracao volumétrica de sélidos, como ocorre nesta
tese.

Armellini et al. (2015) concluiram que modelos convencionais de arraste, como
Gidaspow e Syamlal O’Brien sdo melhores para modelagem da regido mais diluida do
reator, enquanto modelos como EMMS (YANG, 2004) e Four-zone (Li et al., 2009),
sao melhores em captar o comportamento da fase solida em regides mais densas do
riser. Uma analise semelhante ¢ feita nesta tese, porém considerando diferentes modelos
de arraste e uma outra abordagem para o modelo EMMS. Ao contrario do mencionado
trabalho, esta tese avalia tanto o comportamento da fragdo volumétrica de soélidos
considerando tanto um alto fluxo massico de entrada de sdlidos quanto um baixo,
avaliando o comportamento de ambos.

Como pode ser visto mediante todos os trabalhos citados, a literatura conta com
varios estudos relacionados ao comportamento fluidodindmico de escoamentos do tipo
gas-solido em leitos fluidizados circulantes. Além disso, o processo de gaseificagdo de
biomassa também tem sido amplamente estudado, principalmente nos ultimos anos.
Aspectos hidrodindmicos e cinéticos do processo estdo presentes em varias pesquisas,
no entanto, os trabalhos que relacionam a influéncia de diferentes modelos de arraste em
variaveis como a fracdo volumétrica de so6lidos considerando a presenca de reacdes
quimicas de gaseificagdo ainda sdo escassos.

Portanto, ¢ de suma importincia que novas tecnologias para gaseificagdo de
biomassa com aplicacdo de técnicas de CFD sejam constantemente estudadas. Desta
forma, este projeto pretende contribuir para o desenvolvimento do tema de forma a
avaliar como um modelo de arraste pode influenciar na cinética de um processo de
gaseifica¢do de biomassa. Deste modo, em um contexto mais amplo, o projeto pretende
colaborar para que possa haver um melhor aproveitamento de recursos renovaveis,

causando menores impactos ambientais.
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CAPITULO 3. MODELAGEM MATEMATICA

Durante o processo de gaseificacdo de biomassa, as particulas solidas sao
submetidas a uma série fenomenos quimicos e fisicos, tais como secagem, pirolise,
combustio e gaseificacdo. A modelagem matematica e computacional deste processo,
considerando um leito fluidizado circulante, ¢ uma tarefa bastante complexa, devido a
grande quantidade de varidveis, equagdes ¢ modelos tedricos envolvidos (CORELLA;
TOLEDO; MOLINA, 2007; MIAO et al., 2013). Em razao disso, a grande maioria dos
modelos propostos na literatura trata cada uma dessas etapas de forma independente, de
modo a simplificar a modelagem do processo de gaseificacao.

Neste trabalho, foram realizadas varias simulagdes, cuja complexidade dos modelos
foi aumentando de forma gradual. Os modelos considerados foram bifasicos (gés e
solidos), com uma abordagem Euleriana-Euleriana tanto para a fase sélida, quanto para
a fase gas. Neste tipo de abordagem, as duas fases sdo consideradas continuas e se
interpenetram. Modelos bi e tridimensionais foram utilizados para a simulagdo da
hidrodindmica do processo, no entanto, para modelagem das reagdes quimicas, apenas
modelos bidimensionais foram considerados. Todas as simulagdes realizadas neste
trabalho foram transientes, supondo-se, também, regime turbulento e escoamento
incompressivel.

Este capitulo traz, em detalhes, toda a modelagem matematica utilizada durante o
desenvolvimento desta tese, desde as equagdes de transporte das fases solida e gas com
todos os modelos de arraste considerados até a modelagem de todas as reagdes que

ocorrem em cada uma das etapas do processo de gaseificagao.
3.1. Equacoes de transporte

De modo a obter o balanco de massa no sistema, foi utilizada a equacdo da
continuidade para cada uma das fases, conforme indicam as Equagdes 3.1 e 3.2

(ANSYS FLUENT 14.5 — Theory Guide, 2012):

degp
—2L 4+ V- (ggp4Vg) = Sys 3.1)
a SFS

th +V- (Sspsvs) = Ssg (3.2)

nas quais &, p e v representam, respectivamente, a fragdo volumétrica, a massa
especifica e o vetor velocidade de cada uma das fases. Os termos a direita das equacdes

constituem os termos fonte de geragdo ou consumo para as fases solida e gas,
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representando o fendmeno que ocorre durante as reagdes quimicas consideradas (LIU,
2014), que serdo apresentadas mais adiante neste capitulo. E importante ressaltar que
estes termos, durante a realizacdo de simula¢des para determinar o comportamento
hidrodinamico do processo, sao nulos, pois nao ¢ considerada a ocorréncia de reagdes
quimicas neste caso.

Neste trabalho, algumas simula¢des foram realizadas considerando-se uma
geometria bidimensional axissimétrica. De acordo com o manual do sofiware
FLUENT® (ANSYS FLUENT 14.5 — Theory Guide, 2012), a equacio da continuidade,

para este caso especifico, ¢ dada por:

0pgs sVr
% + ;—x (pg.svx) + % (pg.svr) + 2257 = 55 (3.3)

r

onde x ¢ a coordenada axial, » representa a coordenada radial e v, e v sdo consideradas
as velocidades axial e radial, respectivamente. Lembrando que, o termo Sgs ¢ nulo para
0s casos nos quais ndo ha reagdes quimicas.

No que concerne as equagoes de quantidade de movimento, € importante ressaltar
que foram acopladas ao modelo de turbuléncia k — €. Estas equacdes foram modeladas

da seguinte forma:

degpgv ’

—LL+ V. (egpgVyvy) = —,Vp + V.(Ty +T,) + £4py9 + Sysvs + B(W, — V) (3.4)
a SHFSYsS !

—gaptv + V. (e5psv5v5) = —&,Vp — Vps + V. (T + T5) + £5p5g + Ssqvs + B0y — 1) (3.5)

nas quais, T representa o tensor tensao nas fases solida e gés, p € a pressao do sistema, g
¢ a aceleracdo da gravidade e f representa o coeficiente de transferéncia de quantidade
de movimento entre as fases. As equagdes que regem os calculos relacionados a este
coeficiente serdo definidas mais adiante, quando serdo tratadas as equacdes de
fechamento para cada um dos modelos de arraste estudados nesta tese. Ja o termo pg €
adicionado a equagdo para que sejam consideradas flutuagdes de velocidade devido a
choques entre particulas, de acordo com a teoria cinética do escoamento granular,

também explicada em mais detalhes ao longo deste capitulo.

Nos casos em que ha transferéncia de energia entre as fases nas simulagdes, as

equacdes responsaveis pela modelagem deste fendmeno sdo dadas por:

degpgHe
gai I+V- (ggpgngeg) =V e gVTy + Sg + Qsg (3.6)

0&spsHes

ot +V- (SspsvsHes) =V Aef,sVTs + 5, + Qgs (3.7
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em que He, A.r, T € S equivalem a entalpia especifica de cada uma das fases, a

condutividade térmica, temperatura e termo fonte representando a mudanga de entalpia
durante as rea¢des quimicas, respectivamente. A quantidade de calor transferido entre as
fases ¢ dada por Q54 € Qgs, Onde Q45 = —Qs4. De modo a simplificar os calculos ¢ a
simulagdo, ndo foi considerada transferéncia de calor por radiagdo em nenhum dos
estudos de caso desta tese.

As reagdes quimicas que ocorrem no gaseificador foram modeladas utilizando
equacdes de acordo com o Species Transport (transporte de espécies, em portugués).
Este tipo de modelagem estd presente no software FLUENT® e permite calcular a

conservagdo das espécies quimicas na fase gasosa de acordo com as Equacdes 3.8 e 3.9

(ANSYS FLUENT 14.5 — Theory Guide, 2012):

9(PgtgYig)
gagt; 0.4V (pgggvgyi,g) =—=V-g5)igt &gReig + Re (3.8)
ut VT
Jig == (pthi,g + S—Ct) VWig = Deri (3.9)

onde Y; representa a fracdo massica de cada espécie i no sistema e J; € o fluxo de difusdo
de cada uma. A taxa liquida de reagdo ou consumo devido a reagdes homogéneas de
cada espécie i € dada por R,; 4, enquanto Re representa 0 mesmo, porém referente a
reacdes heterogéneas. O coeficiente de difusdo méssica de cada espécie ¢ dado por Dy; e
Dir; € o coeficiente de difusdo térmica de cada espécie i. O numero de Schmidt
turbulento também ¢ levado em consideragdo no calculo de difusdo das espécies, sendo

representado por Sc;.
3.2. Equacoes de fechamento

Como ja visto anteriormente, para que haja o fechamento das equacdes referentes a
transferéncia de quantidade de movimento em cada uma das fases (Equagdes 3.4 € 3.5),
sd0 necessarias novas equacdes para determinar o valor de varidveis até entdo nao
definidas. Iniciando-se pelos tensores tensdo T, estes sdo responsaveis por modelar a
distribuicao de tensdes e outros esfor¢os internos em meios continuos (LOPES et al.,

2012). Estes tensores sdo modelados de acordo com as seguintes equagdes (LIU, 2014):

2
Tg,s = gs,gﬂg,s(vvg,s + vvg,sT) + gs,g (Eg,s - g.ug,s)s (3-10)

!

2
Ts = Esghgs' (TWos + V") =5 (EsgPgsKgs + s gty s V- Vg )8 (3.11)
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nas quais, T e T  representam, respectivamente, os tensores tensdo laminar e de
Reynolds. A viscosidade laminar é dada por u, & é a viscosidade bulk e 8 é um tensor
unitario.

3.2.1. Modelos de turbuléncia

De acordo com Joshi (2001), existem trés abordagens principais para o estudo da
turbuléncia em CFD, sendo elas: Simulagdo Numérica Direta (DNS), Simulag¢do de
Grande Voértice (LES) e Navier-Stokes com Média de Reynolds (RANS). Neste estudo,
foi escolhido 0 modelo k — €, derivado da abordagem RANS.

O modelo em questdo tem um carater semi-empirico, pois supde que existe uma
turbuléncia isotropica, ou seja, independente da dire¢io do escoamento. E um modelo
bastante robusto, possuindo estabilidade numérica satisfatéria. E uma das abordagens
mais utilizadas para modelagem de turbuléncia em escoamentos (VERGEL, 2013).

Considerando este modelo, a viscosidade turbulenta pode ser calculada mediante a

seguinte equagao, para cada fase:

2
K
t — 9,5
Hgs = PgsCyu /Eg,s (3.12)
em que K € € representam a energia cinética turbulenta e a taxa de dissipacdo desta
energia, respectivamente. (, € uma constante obtida mediante realizagdo de

experimentos. Neste trabalho, seu valor foi considerado igual a 0,09 (ANSYS FLUENT
14.5 — Theory Guide, 2012; LIU, 2014).
Os valores da energia cinética turbulenta e sua taxa de dissipacdo advém da

solugdo de equacdes diferenciais de transporte, conforme as equagdes adiante
(LIU,2014):

2 {
Py (gipik;) + V- (gipivik;) = V- (gi g_KVKi) + (&:Gyi — ipi€r) + B(Cijrej — Cirer) — B(v; —

u ¢
vJ%V&I +ﬂ(v] —vJ#Val (3'13)

a ¢ i
o (Epi€) + V- (epvie) = V- (fi Z—GVEL') + z—L [C1ePti,i — Coepigi€; + Cae (ﬁ(Cjin — CijK;) —

B(Cjix; — Cijrci)%Vsj +B(v; - vi)fiVeL)] (3.14)
em que os indices i e j representam as fases gas e solida, sendo i,j = g,s € j,i = 5,2. Os
simbolos o,, g¢, Ci¢, Cz¢, C3¢ € Cj; s30 constantes, cujos valores sdo 1,0; 1,3; 1,44; 1,92;
1,2 e 2; respectivamente. A geracdo de energia cinética turbulenta pode ser considerada

igual a G,. As letras gregas g, e g, representam o valor do nimero de Prandtl para x e €.
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Os parametros restantes das equagdes sao definidos como se segue (ANSYS FLUENT
14.5 — Theory Guide, 2012; LIU, 2014):

Giei = Wi S” (3.15)
S =S (3.16)
_1(0vm  Ow
Smi =3 (6171 avm) (.17)
Nji
=2 A
iy =2(g) 619
T]tl
Nji = 7 (3.19)
Jji
t
t T
Th = 1 3.20
st ’1+Cﬁ(2 ( )
.
if = %(p—f +C) (3.21)
|vijlef
{=—" (3.22)
3 i
Tt = ECM:—i (3.23)
3
3 .«
It = \E 61 (3.24)
Cs = 1,8 — 1,35c0s%0 (3.25)

E importante mencionar que todas as equagdes referentes ao modelo de turbuléncia

K — € sdo aplicadas para ambas as fases: solida e gas.
3.2.2. Modelos de arraste

Um dos focos principais deste trabalho estd relacionado com o termo de
transferéncia de quantidade de movimento entre as fases, descrito por 5. Varios modelos
de arraste foram testados em diferentes sistemas de leito fluidizado circulante, na

tentativa de obter o melhor modelo possivel para a hidrodindmica de cada caso.

Existem diversos modelos de arraste disponiveis na literatura, os quais podem ser
divididos em duas categorias principais: 0s convencionais e aqueles que utilizam a
abordagem EMMS (Energy Minimization Multiscale, em inglés). Os modelos utilizados

neste trabalho serdao discutidos nas proximas segoes.
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3.2.2.1. Modelos de arraste convencionais

Esta categoria inclui modelos de arraste como os desenvolvidos por Gidaspow,
Bezburuah e Ding (1992); Gibilaro, Di Felice ¢ Waldram (1985); e também Syamlal e
O’Brien (1989). Em geral, este tipo de modelagem ¢ derivado de dados obtidos
experimentalmente de velocidades terminais de particulas e quedas de pressao (LIU,
2014). No que concerne o modelo de Gidaspow, o calculo do coeficiente de arraste
depende de uma condi¢do de porosidade, mediante uma combinacdo entre a equacao de
Ergun e o modelo de Wen e Yu, como mostrado nas Equagdes 3.26 (Ergun) e 3.27
(Wen e Yu):

Parae; < 0,8

espglvg—vsl

_ 1c0 5t
,BErgun—15Oggdp2+1,75 -

(3.26)
Para g, > 0,8
3 . &s€gpglvg—vs|es 203
Bwengyu = ZCd gq| gd 2 (3.27)
14
24
Cq= e [1+0,15(¢4Re,)*%%7] (3.28)
_ Pglvg—vsldp
Re, = - (3.29)

Também uma combinacdo do modelo de Wen e Yu e da equagdo de Ergun, o
modelo de arraste de Huilin-Gidaspow propde uma transicdo mais suave entre as duas
condi¢des de porosidade, ocorrendo quando a fracdo volumétrica de solidos ¢ menor
que 0,2. As Equagdes 3.30 e 3.31 mostram a fun¢do de transicao e o fator de correlacao,

respectivamente (ANSYS FLUENT 14.5 — Theory Guide, 2012).

B = QD,BErgun + (1 — ¢)Bwen and vu (3.30)

0= 05+ arctan(262,5(5—0,2))

(3.31)

O modelo de Gibilaro estd descrito pela Equacdo 3.32, enquanto o célculo do
nimero de Reynolds para este caso pode ser observado na Equacdo 3.33 (ANSYS
FLUENT 14.5 — Theory Guide, 2012):

18 pglvs—vyl -
g = (E + 0,33)%5559 18 (3.32)

p
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Re = £9Pg%!Vs~vgl (3.33)
Kg

Ja no modelo de Syamlal-O’Brien, o coeficiente de transferéncia de quantidade
de movimento entre as fases ¢ dado pela Equacdao 3.34, enquanto o calculo do
coeficiente de arraste pode ser realizado por meio da resolugdo da Equacdo 3.35

(ANSYS FLUENT 14.5 — Theory Guide, 2012).

CpRege
g = 1;41;;,59 (3.34)
2
C;=1063+—== (3.35)

3.2.2.2. Modelos de minimizac¢ao de energia multi-escala (EMMS)

As condicdes de escoamento de fluidos e particulas em um reator de gaseificacao
de leito fluidizado circulante pode levar a formacao de clusters, os quais coexistem e, ao
mesmo tempo, interagem com o fluido na fase diluida. Os modelos convencionais de
arraste, como os descritos na se¢ao anterior, por exemplo, ndo tem a capacidade de
representar este aspecto de forma precisa. Portanto, ¢ necessario valer-se de modelos
que levem em consideracao este efeito de formagdo de clusters, o que caracterizara a

heterogeneidade deste tipo de escoamento de forma mais acurada (SHAH et al., 2011).

Na abordagem de modelos de minimizacdo de energia multi-escala (EMMS, sigla
para Energy Minimization Mulsticale, do inglés), o escoamento pode ser dividido em
duas partes principais: fase densa (clusters) e fase diluida. Neste caso, todos os balangos
de massa e momento sdo aplicados para as duas fases, de forma separada. De modo a
obter a energia necessaria para suspensao e transporte nessa nova condicdo, € necessario
apenas somar € minimizar as energias das fases individuais, bem como a energia
presente na interface entre as duas fases. Apds este processo de minimizag¢dao, um
conjunto de parametros estruturais do escoamento, como didmetro e fracdo volumétrica
dos clusters, além de velocidades de deslizamento, podem ser utilizados,
posteriormente, para o desenvolvimento de uma forca de arraste que possa determinar o

perfil do escoamento gas-solido (SHAH et al., 2011; LIU, 2014).

Yang et al. (2004) desenvolveu uma correlagdo para o arraste de particulas
baseando-se em algumas simplificagdes, de acordo com a abordagem EMMS. Os

autores adicionaram ao modelo uma nova variavel, a aceleragdo média de particulas por
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volume de controle. O referido modelo pode ser verificado através das Equacdes 3.36 ¢

3.37.
Para g, < 0,74

Es|vg—vs|

£521 P,
Bergun = 150# +1,75-2 5, (3.36)
Parag; = 0,74
Buwenary = 5 Cq 222002, (337)
14

O fator de corre¢ao w depende de caracteristicas intrinsecas a cada escoamento, em
especial sua porosidade local. Shah et al. (2011) desenvolveram um conjunto de
equacdes para este fator de correcdo para escoamentos de altos e baixos fluxos massicos
de entrada de so6lidos. Além disso, Liu (2014) também utilizou da mesma abordagem e
obteve fatores de correcdo especificos para o escoamento descrito no trabalho
experimental de Parssinen e Zhu (2001). As Equagdes 3.38, 3.39, 3.40, 3.41, 3.42, 3.43
e 3.44 mostram os valores adotados por Shah et al. (2011) para o fator de corregdo,
juntamente com o intervalo de porosidade a ser considerado nos calculos, e as Equagdes
3.45, 3.46 e 3.47, mostram os valores obtidos por Liu (2014), referentes ao trabalho de
Pérssinen e Zhu (2001a; 2001Db).

Para fluxo massico de solidos baixo:

6,893x1073
4(£4—0,761)2+1,599x1073

w(e;) = —3,867 x 1072 + (0,78 <g; <0,86)  (3.38)

3,940x1073

_ -2
w(eg) = —1,283 x 1072 + 4(g4—0,782)2+2,711x10~3

(0,86 <g,<0,97) (3.39)

w(ey) = —31,859 + 32,859, (g5 >0,97) (3.40)

Para fluxo massico de solidos alto:

2,187x1073
4(£4—0,744)2+8,909x104

w(g;) =—3379%x1072 + (0,748 < g, <0,83) (3.41)

1,327x1073
4(£4—0,7510)2+9,252x10~*

w(g) =—-1,186 X 1072 + (0,83 <g, <0,86) (3.42)

1,023x1073

_ -3
w(sg) =—6,223x107" + 4(g4—0,752)2+8,151x107*

(0,86 <&, <0,94) (3.43)

w(ey) = —15,650 + 16,650¢, (g5 >0,94) (3.44)
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Para os dados experimentais do escoamento gés-solidos do trabalho de Pérssinen e Zhu
(2001):

0,0214
(£g—0,7463)2+0,0044

w(gg) = —0,5760 + - (0.74<e, <0,82) (3.45)

0,0038

‘U(Sg) =—0,0101 + 4(g4—0,7789)2+0,0040

(0,82<g,<0,97) (3.46)

w(e;) = —31,8295 + 32,8295¢, (g5 >0,97) (3.47)

Outra importante variavel de fechamento para o célculo da hidrodindmica em leitos
fluidizados circulantes do tipo gas-solido, utilizando a abordagem Euleriana-Euleriana,
¢ a pressdao de solidos. Esta variavel ¢ incluida nos célculos de acordo com a teoria

cinética do escoamento granular, que sera abordada na proxima se¢ao.
3.2.3. Teoria cinética do escoamento granular (KTGF)

Na teoria cinética do escoamento granular (KTGF, sigla para Kinetic Theory of
Granular Flow, em inglés), o conceito de temperatura granular para calculo de pressao
de solidos ¢ aplicado. Esta nova variavel esta relacionada com a energia cinética quando
ocorre flutuagdo de particulas (LOPES, 2012). De acordo com a KTGF, através da
equagdo de flutuacdo de energia das particulas, varidveis de interesse podem ser
estimadas, como a viscosidade bulk da fase solida, por exemplo (LIU, 2014). A
Equacao 3.48 mostra o célculo para pressdo de sélidos de acordo com a teoria cinética

do escoamento granular:
Ps = &psO[1 + 2(1 + e)goss] (3.48)

em que O representa a temperatura granular, e € o coeficiente de restitui¢do relacionado
a colisdes entre particulas e g, ¢ uma funcdo de distribuicdo radial, cuja fungdo ¢
coordenar a transi¢do entre a condi¢do em que ainda € possivel minimizar os espacos
entre as particulas e aquela em que ndo ha mais espago entre as mesmas (LOPES,

2012).

A chamada equagdo de flutuagdo de energia, nada mais ¢ que um balanco de
energia na qual considera-se a energia gerada pela tensdo de cisalhamento e a dissipada
devido a colisdes inelasticas entre as mesmas (GIDASPOW, 2004). Algumas equagdes

importantes para a solugdo deste balango sdo mostradas a seguir (LIU, 2014).

Calculo da viscosidade bulk da fase solida:
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& =cep(l+e)(D) 2 (3.49)

Calculo da viscosidade de cisalhamento da fase sélida:

_ _2Hdir o1/

Hs = (1+e)go [ T3 (1 + e)gogS] I s ?ps dpgo(1+ e)( ) 2 (3.50)
5vVmpsd, 02

Hait = m;—ﬁp (3.51)

Equacao de flutuagdo de energia:

a SHS
2[4+ 0. (eps0) | = (2): 5~ V.q —y — 380 (3.52)
em que q e y representam o fluxo de flutuagdo de energia e a taxa de dissipacdo de
colisdes, respectivamente.

A fungdo de distribuicao radial pode ser formulada de varias maneiras. Neste
trabalho, para a maioria das simulagoes, foi utilizada a fun¢do de distribui¢ao radial,
conforme indica a Equagdo 3.53. (ANSYS FLUENT 14.5 — Theory Guide, 2012). No
entanto, para o caso do calculo do perfil de escoamento referente aos dados
experimentais de Pérssinen e Zhu (2001a; 2001b), a Equagao 3.54 foi utilizada para o

calculo da referida fungdo, conforme proposto por Liu (2014).

£
1= (Ss max)

l _1
go = %[1 _ (Si)] (3.54)

Todas as equagdes e modelos vistos até agora tratam, principalmente, de aspectos

Wl

1
Jo ] (3.53)

referentes a hidrodinamica do processo de gaseificagdo de biomassa. A partir deste
ponto, serdo apresentados todos os modelos utilizados nesta tese referentes a

modelagem cinética do processo.
3.6. Modelagem de reagdes quimicas

A modelagem e simulacdo do processo de gaseificacdo de biomassa ¢ uma tarefa
bastante complexa, principalmente devido a grande quantidade de variaveis e reagdes
quimicas envolvidas. Por esta razdo, de modo a facilitar esta modelagem, algumas
hipoteses e simplificacdes foram consideradas. Estas serdo explicitadas durante a

descri¢do das etapas do processo.



42

3.6.1. Pirolise

A pirdlise ¢ um processo de degradagdo térmica de matéria-prima (no caso, a
biomassa), na auséncia de ar ou oxigénio, que da origem a produtos so6lidos, liquidos e
gasosos (CO2, CO, Hz, H2O, CHs, CoHs, entre outros). A modelagem matematica e
computacional do processo de pirolise sempre foi amplamente estudada por varios
autores (BASU, 2010), porém todos os modelos desenvolvidos possuem certas

limitagdes.

Algumas das varidveis mais importantes para a modelagem da pir6lise de biomassa
sdo os contetidos das analises elementar e imediata do combustivel. Estes valores
podem ser observados nas Tabelas 1 e 2, respectivamente (GARCIA-IBANEZ;
CABANILLAS; SANCHEZ, 2004). Residuos de 6leo de oliva foram escolhidos para
serem estudados no presente trabalho, referente a aspectos cinéticos do processo de

gaseifica¢do de biomassa.

Tabela 1 — Analise elementar de residuos de 6leo de oliva.

Analise elementar (base seca e sem cinzas, m/m%)

C 52,7
H 7,2
N 1,6
S 0,07
Cl 0,37
0 38,1

Fonte: Garcia-Ibafiez, Cabanillas e Sanchez (2004).

Tabela 2 — Analise imediata de residuos de 6leo de oliva.

Analise imediata (base seca, m/m%)

Matéria volatil 74,4
Carbono fixo 17,1
Cinzas 8,5

Fonte: Garcia-Ibafiez, Cabanillas e Sanchez (2004).
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Primeiramente, obteve-se a féormula molecular da biomassa. Isto tornou-se possivel
a partir do calculo da porcentagem massica dos elementos presentes na substancia sobre
a massa molar de cada um. Apos este calculo, dividiu-se cada um dos valores obtidos
pelo valor obtido para o carbono, escolhido como padrao. Foram considerados apenas
os elementos carbono, hidrogénio e oxigénio para a obtencao da formula, visto que os
outros elementos aparecem em quantidades menores e podem ser desprezados.
Mediante analise das Tabelas 1 e 2, é possivel identificar a formula molecular da
biomassa. Tomando como base o carbono, identificou-se a biomassa pela formula
CH,0,, na qual os indices a e b foram calculados de acordo com as Equacdes 3.55 e

3.56 (DI BLASI, 2004; BOATENG; MTUI, 2012; ION; POPESCU; ROLEA, 2013):

HXM¢

_ OXM¢c
b=C (3.56)

em que C, H e O representam as porcentagens massicas dos elementos carbono,
hidrogénio e oxigénio, respectivamente, obtidas pela analise elementar da biomassa. M;
¢ a massa molar, em unidades do SI, de cada um dos elementos presentes na biomassa e
considerados nestes calculos. E importante ressaltar que, como o carbono estd sendo
utilizado como base para os calculos, seu indice na formula molecular da biomassa

corresponde a 1.

Para este trabalho, foi utilizado um modelo de um passo para obten¢do de todos os
produtos gerados na pirdlise de biomassa. Como simplifica¢do, ndo foi considerada a
formagdo de alcatrdo, visto que sua inser¢do no modelo aumentaria sua complexidade
de forma bastante significativa (LIU, 2014). Deste modo, a reacdo quimica responsavel

pela modelagem da pirdlise foi definida conforme a Equacao 3.57.
Biomassa = @y CHAR + a,CO + a,C0, + a3CH, + a,CoH, + asH,0 + agH, (3.57)

Também foi considerado que a biomassa entrou em base seca (sem umidade).
Aplicou-se a hipdtese de que todos os finos de carvao sao formados apenas por carbono
(REED; LEVIE, 1983), bem como as cinzas. Isto significa assumir que o valor obtido
para a quantidade de carbono fixo através da andlise elementar da biomassa ¢ igual a

formacao de finos de carbono apos o processo de pirolise.

Para determinar os coeficientes estequiométricos da reacdo dos volateis, foi

realizada uma modelagem por meio de balangos molares atdmicos de cada elemento,
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conforme desenvolvido por Boateng e Mtui (2012). Logo, o sistema de equacdes

referentes a estes balancos foi desenvolvido como mostram as Equacdes 3.58a - 3.58f.

Balango para o carbono: 0,171 + 0,085 + @; + a, + a3 + 2a, =1 (3.58a)
Balango para o hidrogénio: 4a; + 4a, + 2as + 2a, = 1,639 (3.58b)
Balanco para o oxigénio: a; + 2a, + a5 = 0,5422 (3.58¢)
1,3

() x 44a, = 14, (3.58d)
16,20

(22) x 440, = 160, (3.58¢)
46,20

(22) x 440, = 280, (3.581f)

Os valores experimentais referentes a pirolise de residuos de 6leo de oliva foram
obtidos do trabalho de Zabaniotou et al. (2000), necessarios para fechar o balanco por
meio das Equacdes de 3.58d a 3.58f. Utilizou-se o software ScilLab para resolucdo do
sistema de equagdes lineares e os seguintes resultados foram obtidos: a; = 0,2597; a2 =
0,1037; a3 = 0,1594; 04 = 0,1106; a5 = 0,0749; e as = 0,2046. A partir destes resultados,
foi possivel modelar o processo de pirdlise. Sua taxa de reacdo foi modelada através da
equagdo de Arrhenius (LIU, 2014), representada pelas equagdes 3.59 e 3.60, a qual foi
programada através de uma UDF (User Defined Function) e inserida no FLUENT®:

= kpCbiomassa (3.59)
Eq
k, = fAT"exp (— R?) (3.60)

onde o valor do fator pré-exponencial, do fator de correcdo f, do indice n da temperatura
e da energia de ativagio foram, respectivamente, iguais a 99,0 s'; 1510; -1,2; e 11,14

kJ/mol.
3.6.2. Reacdes Heterogéneas

As reacoes heterogéneas tratadas nesta se¢do se referem ao processo de combustao
e outras reacdes dos finos de carbono com os gases resultantes da pirdlise e com o
oxigénio do ar. O modo como estas particulas serdo craqueadas, a difusividade dos
reagentes, o carater turbulento do escoamento e as interagdes entre as reagdes estdo
entre os fatores que podem influenciar esta etapa do processo de gaseificagao de

biomassa (WANG; JIN; ZHONG, 2009). De forma a modelar essas reagdes da melhor
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maneira possivel, tanto efeitos cinéticos quanto de difusividade massica sao
considerados na simulacao das taxas de reag¢do (YU et al., 2007; WANG; JIN; ZHONG,
2009; ARMSTRONG; GU; LUO, 2011; GERBER; BEHRENDT; OEVERMANN,
2010; LIU, 2014).

As reagdes do char com os gases dentro do reator consideradas neste trabalho sao
apresentadas nas equagdes 3.61 a 3.64 (GERBER; BEHRENDT; OEVERMANN, 2010;
LIU, 2014):

C+0, - CO, [R1] (3.61)
C + C0, - 2CO [R2] (3.62)
C + H,0 - CO + H, [R3] (3.63)
C + 2H, > CH, [R4] (3.64)

Um esquema global que considerou tanto a parte cinética quanto a difusividade
massica foi aplicado conforme as Equagdes 3.65 a 3.70. Este mesmo esquema foi
aplicado de maneira semelhante em Wang, Jin e Zhong (2009), Gerber, Behrendt e
Oevermann (2010) e Liu (2014):

6Vck
Ty = Th . (3.65)
1
kp = ——r (3.66)
7))
— ATN _E
k. = AT;'exp (Rng) (3.67)
ShDgsM,
kd = ﬁ (368)
Sh =2+ 0,6Re'/?5c1/3 (3.69)
—671,75
Dys = w (3.70)

onde V. e M. representam o volume e a massa molar do char, respectivamente. Os
parametros utilizados para modelagem das reacdes heterogéneas encontram-se na

Tabela 3.
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Tabela 3 — Parametros cinéticos utilizados para reagdes heterogéneas.

Energia de ativacio

Reacio Fator pré-exponencial (A) (E, em K)
Rl 1,0x 10° -11200
R 3,42 -15600
R3 3,42 -15600
R4 3,42x 107 -15600

Fonte: Gerber, Behrendt e Oevermann (2010).

E importante ressaltar que todas as reacdes heterogéneas foram modeladas via

UDF, pois o esquema utilizado ndo se encontrava disponivel no software FLUENT®.
3.6.3. Reacoes Homogéneas

As reagdes homogéneas consideradas neste trabalho podem ser observadas através
das Equagdes 3.71 a 3.74. A reacdo de shift de d4gua-gas ndo foi considerada neste caso,
pois, segundo Liu (2014), a cinética da reacdo foi obtida mediante testes cataliticos e
sua modelagem ¢ complexa. Os parametros cinéticos referentes a estas Equagdes estdo

presentes na Tabela 4, e todas foram simuladas de acordo com a equagdo de Arrhenius.

CO + 0,50, - CO, [R5] (3.71)
H, + 0,50, - H,0 [R6] (3.72)
CH, + 20, > CO, + 2H,0 [R7] (3.73)

C,H, + 0, - 2C0 + 2H, [RS] (3.74)
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Tabela 4 — Parametros cinéticos utilizados para reagdes homogéneas.

Energia de ativaciao

Reacao Fator pré-exponencial (A) (kJ/mol)
R5 2,32 x 10'? (kmol/m?®) %73 167
R6 1,08 x 10" (kmol/m?®)!s™! 125
R7 5,16 x 10" (kmol/m®)'s'K 130
RS 1,0 x 10'? (kmol/m?)'s™! 173

Fonte: Kaushal, Proll e Hofbauer (2007), Gomez-Barea e Leckner (2010) e Liu (2014).

De acordo com Rhodes, Hutchings e Ward (1995) e Gorte e Zhao (2005), o papel
da reacdo de deslocamento gés-4gua ndo ¢ muito claro na modelagem do processo de
gaseifica¢do, pois a formulacdo do modelo para esta reagdo ¢ baseada em reacdes
cataliticas. Logo, e também por sua complexidade de modelagem e programagdo, a

reacdo de deslocamento gas-agua nao foi considerada nesta tese.
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CAPITULO 4. SIMULACAO NUMERICA CFD

A solu¢do numérica dos modelos matematicos propostos para este trabalho foi
obtida mediante utilizagdo de métodos computacionais. Ferziger e Peri¢ (2002)
descrevem os itens necessarios para obten¢do de um método de solugdo numérica,
sendo eles: modelo matematico, método de discretizacao, sistema de coordenadas e base
vetorial, malha numérica, aproximacgdes finitas, método de resolucdo de sistemas

lineares e, finalmente, o critério de convergéncia da solugao.

A etapa de desenvolvimento do modelo matematico contemplou a definicdo de
todas as equagdes que fizeram parte da modelagem, bem como todas as condigdes de
contorno aplicadas. O modelo mateméatico dependera das caracteristicas do escoamento

em questao, como turbuléncia e dimensoes.

Em seguida, ¢ preciso determinar um método de discretizacdo adequado para
solucionar as equacdes do problema. Neste momento, entdo, ¢ escolhido um método que
aproxima as equacdes diferenciais, previamente definidas na modelagem matematica, a
um sistema de equacdes algébricas, para variaveis em diferentes pontos de espaco e
tempo. Neste trabalho, o Método dos Volumes Finitos (MVF) foi aplicado como
método de discretizacdo das equagdes diferenciais dos modelos. Trata-se de um método
que divide o dominio computacional em volumes de controle finitos, em que as
equacdes sdo aproximadas para que satisfagam o balanco de cada propriedade dentro do
mencionado volume de controle (TU; YEOH; LIU, 2008). Uma abordagem deste
método esta disponivel no software FLUENT®,

Apods a escolha do método de discretizacdo, devem ser definidos o sistema de
coordenadas e a base vetorial a serem utilizados para descricio das equagdes de
conservagdo. O sistema pode estar em coordenadas cilindricas (7, 6, z), cartesianas (x, y,

z) ou esféricas (r, 6, ¢). Logo ap0s, € necessario a geracdo de uma malha numérica.

A malha numérica, segundo Justi (2016), simboliza uma representacao discreta do
dominio computacional (a regido R onde estdo inseridas as equacdes), dividido em
subdominios (elementos, células, entre outros). Esta etapa ¢ de extrema importincia,

visto que pode influenciar na convergéncia e na estabilidade da solu¢dao numérica.

Seguidamente a escolha da malha, ¢ necessario escolher um método cujo objetivo €

a aproximacdo das equacdes diferenciais do problema a equagdes algébricas, ou seja,
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aproximacodes finitas. De acordo com Fortuna (2012), nesta etapa sdo introduzidas as
condi¢des de contorno que, em conjunto com condig¢des iniciais, propriedades fisicas
dos fluidos e parametros do escoamento sdo capazes de especificar o caso a ser

solucionado.

ApOs a etapa descrita no paragrafo anterior, a definicdo de um método de resolucao
de sistemas lineares deve ser realizada. Estes métodos podem ser diretos ou iterativos.
Maliska (2004) afirma que os métodos empregados para resolugdo de problemas em

CFD sao iterativos.

Por fim, tem-se a definicdo de um critério de convergéncia. Em problemas de CFD,
cada iteracdo gera um residuo, que representa o desequilibrio local de cada equacdo
presente em um volume de controle. Geralmente, o residuo ¢ usado como critério de
convergéncia nestes casos (JUSTL 2016). Um esquema resumindo todas as etapas de

solug¢do numérica de um problema de CFD pode ser observado na Figura 9.

Figura 9 — Etapas para obtencdo de uma solu¢cdo numérica em problemas de CFD.

Modelagem Problema
matematica fisico

Sistema de
— Discretizagdo —— equagoes
algébricas

Equagdes
governantes

Ajuste do modelo

Resolucdo de
«——  equagoes
algébricas

Analise e Solucao
interpretacao aproximada

Fonte: Adaptado de Fortuna (2012, p. 37).

Neste contexto, existe uma certa dificuldade para obtencdo da solu¢cdo numérica das
equagoes de Navier-Stokes, responsaveis pela determinagao dos campos de velocidade e
pressao em um escoamento. Para o caso de escoamentos incompressiveis, ndo ha uma
equacdo explicita para o célculo da pressdo, logo, € necessario valer-se de abordagens
especificas para resolver o problema: a solu¢do acoplada ou a segregada do sistema de

equagoes (LOPES, 2012).

O sofiware FLUENT®, utilizado para resolu¢io dos problemas de CFD deste

trabalho, utiliza um método adaptado para a corre¢do da pressdo: o método SIMPLE
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(ANSYS FLUENT 14.5 — User’s Guide, 2012). E um método robusto ¢ eficiente para
aplicagdo em problemas de escoamentos multifasicos, logo, foi aplicado em todas as

simulagdes realizadas nesta tese.

Finalmente, para a resolu¢do de equagdes de quantidade de movimento, energia
cinética turbulenta e taxa de dissipacao da energia cinética turbulenta, neste trabalho, foi
escolhido o método de interpolacio Upwind de segunda ordem. Para célculos de
gradiente, fracdo volumétrica e termos transientes, os métodos de interpolacdo Least
Squares Cell Based, Upwind de primeira ordem e esquema implicito de Euler também
de primeira ordem foram utilizados para obtencdo das solugdes numéricas das
simulagdes realizadas. Um resumo de métodos aplicados durante o procedimento

numérico pode ser observado na Tabela 5.

Tabela 5 — Resumo de modelos numéricos aplicados nesta tese.

Gradiente Least Squares Cell Based
Momento Second Order Upwind
Fracdo volumétrica First Order Upwind
Energia cinética turbulenta Second Order Upwind
Taxa de dissipacio turbulenta Second Order Upwind
Energia First Order Upwind

Esquema implicito de Euler de
Termos transientes o
primeira ordem

Fonte: Autor (2017).

Tanto as simulagdes em 2D quanto em 3D foram realizadas considerando-se um
passo de tempo de 0,001 e 60 segundos de tempo real simulado, sendo que os ultimos
30 s foram calculados mediante utilizagdo de média temporal. Um critério de
convergéncia de residuos menores que 0,001 foi considerado. A fragdo volumétrica de

solidos e as velocidades das particulas foram as variaveis analisadas nestas simulacdes.
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CAPITULO 5. RESULTADOS E DISCUSSAO

Este capitulo traz, em detalhes, as caracteristicas e os resultados das simulagdes
implementadas durante o desenvolvimento desta tese, desde a criacao da geometria até a
obtencdo da solugcdo numérica dos problemas em questdo. Primeiramente, abordam-se
os resultados referentes aos aspectos hidrodinamicos do processo de gaseificacdo de
biomassa. Em seguida, sdo tratados e analisados todos os resultados obtidos com as

simulagdes que consideraram a cinética das reagdes envolvidas no processo.
5.1. Hidrodinamica

Esta secdo apresenta os resultados e discussdes pertinentes aos quatro primeiros
estudos de caso analisados nesta tese. Em um primeiro momento, nao se considerou a
ocorréncia de reagdes quimicas, pois o foco deste estudo inicial era o comportamento
fluidodinamico do processo, principalmente das variaveis fragao volumétrica de solidos

e velocidade da fase sélida.

Quatro estudos de caso foram escolhidos para esta etapa, cada um com diferengas e
algumas semelhancas entre si, porém ambos leitos fluidizados circulantes que poderiam
ser utilizados em processos de gaseificagdo de biomassa. O critério utilizado para a
escolha dos casos foi o fluxo massico de entrada de sélidos, considerando um fluxo
mais alto (Caso 1 — 2D e Caso 2 — 3D) e um mais baixo (Caso 3 — 2D e Caso 4 — 3D).
Os resultados obtidos mediante simulagdo dos quatro casos sdo comparados com a
literatura e, apds a comparacdo, ¢ tracado um paralelo sobre o comportamento
fluidodinamico para ambos os casos, ressaltando suas semelhangas e diferencas

relacionadas com as variaveis analisadas.
5.1.1. Geometria e malha

Primeiramente, com o objetivo de colaborar com os estudos relacionados a
hidrodinamica de leitos fluidizados circulantes, o trabalho de Pérssinen e Zhu (2001) foi
escolhido como estudo de caso. O objetivo dos autores era estudar a velocidade da
particula e o desenvolvimento de escoamento bifasico do tipo gés-sélido (ar e particulas
de FCC) em um riser longo em regime de CFB, com 10 m de comprimento e 76 mm de
diametro. Um desenho esquematico do aparato experimental utilizado pelos autores

para coleta de dados pode ser observado na Figura 10.
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Figura 10 — Desenho esquematico do sistema de FCC.
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Fonte: Adaptado de Parssinen e Zhu (2001a); Péarssinen (2002).

O segundo caso escolhido é baseado no trabalho de Mei, Monazam e Shadle
(2006). Referente ao comportamento hidrodindmico de materiais de densidade mais
baixa, os autores realizaram experimentos em regime de leito fluidizado circulante
utilizando particulas de cortica. Neste trabalho, os autores contribuiram para uma
melhor compreensdo do processo de gaseificacdo, visto que foi observado que a razdo
de densidade entre as particulas de cortica € o ar (a temperatura e pressao ambientes) ¢

similar a razdo densidades de carvao e gas no processo de gaseificagao.

A Figura 11 mostra um desenho esquemadtico do aparato experimental utilizado por
Mei, Monazam e Shadle (2006). O riser em questdo possuia 15,45 m de altura e 0,305

m de diametro. A regido densa do leito chegava a uma altura aproximada de 7,5 m.
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Figura 11 — Desenho esquematico do sistema de separagdo gas-solido.

0.15m

Fonte: Mei, Monazam ¢ Shadle. (2006).

O software utilizado para geragdo das geometrias e malhas para ambos os casos foi
o ICEM-CFD® versdo 14.5, pertencente ao pacote ANSYS®. E importante ressaltar que
foram criadas geometrias bi e tridimensionais para os casos, de forma a mais bem
avaliar alguns comportamentos fluidodindmicos que serdo tratados detalhadamente na
secdo de resultados e discussdo de cada um dos casos. As geometrias criadas para
representar os casos em ambientes 2D (Casos 1 e 3 — Figura 12) e 3D (Casos 2 ¢ 4 —
Figura 13) tiveram formas bastante semelhantes, com alturas e raios diferentes, cujas

dimensdes podem ser observadas na Tabela 6.

Optou-se por criar uma geometria axissimétrica para os casos bidimensionais, ou
seja, considerando-se apenas metade da geometria em relagdo a um eixo de simetria.
Esta escolha foi devido ao fato de que este tipo de configuracdo possibilita menores
tempos e esforcos computacionais para obten¢ao da solugdo numérica. Também nestes

casos, apenas uma entrada e uma saida foram consideradas, ou seja, solidos e gases
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entravam e saiam juntos do riser. A altura e o raio considerados na criagdo das

€9
.

geometrias estdo representadas, respectivamente, pelas letras “H” e

No que se refere aos Casos 2 e 4, foram projetadas duas entradas distintas, uma
para os solidos e outra para a fase gasosa. Desta forma, foi necessario considerar uma
distancia entre o fundo do riser (entrada de gases) e a entrada de so6lidos. Esta distancia

¢ representada pela letra “d” e o didmetro do riser ¢ representado pela letra “D”.

Figura 12 - Geometria criada para os Casos 1 e 3.

H
| |
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-
af+ Gravidade L ° +
particulas particulas
Fonte: Autor (2017).
Figura 13 — Geometria criada para os Casos 2 e 4.
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Fonte: Autor (2017).
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Tabela 6 — Altura e raio dos risers.

Caso Altura (m) Raio (m) Distincia (m)
Pérssinen e Zhu
(2001a; 2001b) 10 0,038 0,8
Mei, Monazam e
Shadle (2006) 15,45 0,153 1,25

Fonte: Péarssinen ¢ Zhu (2001a; 2001b) e Mei, Monazam e Shadle. (2006).

As Figuras 14 e 15 mostram as malhas criadas para as geometrias bidimensionais
para os casos de Pirssinen e Zhu (2001a; 2001b) e Mei, Monazam e Shadle (2006),
respectivamente. As malhas tridimensionais geradas para os Casos 2 e 4 tiveram aspecto
semelhante, porém com diferentes nimeros de elementos totais na malha, o que pode
ser observado na Figura 16. A quantidade de elementos em cada uma das malhas esta

apresentada de forma resumida na Tabela 7.

Figura 14 — Representagdo da malha gerada para o modelo referente ao caso de Parssinen e Zhu (2001a;
2001b), mostrando entrada e saida do riser, em 2D.

ﬁoom in ﬁoom in

v

Entrada do riser Saida do riser

Fonte: Autor (2017).

Figura 15 — Representag@o da malha gerada para o modelo referente ao caso de Mei, Monazam e Shadle
(2006), mostrando entrada e saida do riser, em 2D.

ﬁoom n ﬁoom in

Entrada do riser Saida do riser

Fonte: Autor (2017).
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Figura 16 — Aspecto das malhas geradas para o ambiente 3D para ambos os estudos de caso, mostrando o
refinamento da malha nas entradas e saidas dos risers e em um corte da altura.

Fonte: Autor (2017).

Tabela 7 — Numero de elementos presentes em cada uma das malhas para os casos 2D e 3D.

Caso Malha em 2D Malha em 3D
Pirssinen € Zhu
(2001a; 2001Db) 6000 84681
Mei, Monazam e 3600 53361

Shadle (2006)

Fonte: Parssinen ¢ Zhu (2001a; 2001b) e Mei, Monazam e Shadle (2006).

Os estudos de caso baseados nos dados experimentais de Pérssinen e Zhu (2001a;
2001b) foram objeto de um estudo hidrodindmico apresentado por Liu (2014), em 2D,
semelhante ao que sera apresentado nesta tese. No trabalho de Liu (2014), ¢ realizado
um teste de independéncia de malha para o estudo de caso em questdo, constatando que
uma malha com 6000 elementos ¢ capaz de fornecer resultados fisicamente coerentes
com os dados experimentais. Desta forma, a mesma quantidade de elementos foi
escolhida para esta tese. Para o caso de Mei, Monazam e Shadle (2006), foi realizado
um teste de malha e constatou-se que a malha com a quantidade de elementos

apresentada na Tabela 7, em 2D, foi eficiente para o estudo fluidodinamico pretendido.



5.1.2. Condicoes de contorno

As propriedades das fases e condigdes de contorno utilizadas na simulagdo d

quatro estudos de caso podem ser vistas nas Tabelas 8 e 9, respectivamente.

Tabela 8 — Propriedades das fases para os Casos 1 a 4.

Propriedad Pérssinen e Zhu Mei, Monazam e
opriecade (2001a; 2001b) Shadle (2006)
Densidade do ar 1,225 kg/m? 1,225 kg/m? (25°C)

L 1,789 x 10 kg/m.s
5 s
Viscosidade do ar 1,789 x 10~ kg/m.s (25°C)
Diametro das particulas 67 pum 812 pm
Densidade das particulas 1500 kg/m? 189 kg/m?
Classificacdo de Geldart A B

Fonte: Parssinen ¢ Zhu (2001a) ¢ Mei, Monazam e Shadle (2006).

Tabela 9 — Condigdes de contorno utilizadas para os Casos 1 a 4.
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0s

Pérssinen e Zhu (2001a; Mei, Monazam e Shadle

Condicio de contorno 2001b) (2006)

Caso 1 — Velocity inlet — UDF Caso 3 — Velocity inlet — UDF
Entrada de gas

Caso 2 — Velocity inlet Caso 4 — Velocity inlet
Velocidade superficial do gas 5,5 m/s 3,2 m/s
Entrada de s6lidos Velocity inlet — 0,8 m/s Velocity inlet — 0,1243 m/s
Fluxo massico de solidos na 300 kg/m?s 3.2 kg/m?s
entrada
C’opdlgoes de parede (gds, Sem deslizamento Sem deslizamento
solidos)
Saida (gas, solidos) Pressure outlet Pressure outlet
Fragdo volumétrica de sélidos 0,250 0.136

na entrada

Fonte: Parssinen e Zhu (2001a), Mei, Monazam e Shadle (2006) e Liu (2014).

Como pode ser observado na Tabela 9, houve a necessidade de criacdo de uma

UDF para implementacdo de uma fun¢do que modelasse a entrada de gas no riser.

A

Equagdo 5.1 representa a fungdo em questdo, proposta por Liu (2014) e aplicada neste

trabalho para os Casos 1 e 3. Por outro lado, a velocidade de entrada de sdlidos foi

calculada conforme a Equacgdo 5.2, considerando o fluxo massico de solidos e a fragao

volumétrica dos mesmos na entrada, bem como a densidade da fase solida.
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Para ambos os estudos de caso, em relacdo a modelagem da teoria cinética do
escoamento granular, varios modelos foram utilizados para simulagdo dos diferentes
tipos de viscosidades. Para a viscosidade colisional, utilizou-se 0 modelo de Gidaspow,
Bezburuah e Ding (1992). De modo a simular as viscosidades cinética e friccional, os
modelos de Syamlal e O’Brien (1989) e Schaeffer (1987) foram escolhidos,
respectivamente. E, finalmente, referente a viscosidade global, o modelo de Lun et al.

(1984) foi aplicado.

Considerando apenas o primeiro estudo de caso, especificamente para o caso em
2D, foi estudado o comportamento da fracdo volumétrica de sélidos e da velocidade da
fase solida ao longo do raio do riser, considerando-se dois coeficientes de restituicao
distintos: 0 e 1, como foi proposto por Liu (2014). Além disso, ainda foi analisado o
perfil de fracdo volumétrica de solidos, na direcdo radial, para diferentes modelos de
arraste, objetivando-se saber a influéncia dos mesmos nesta variavel. Os resultados e

discussoes referentes ao primeiro estudo de caso estao descritos na proxima secao.

A partir da andlise dos dados experimentais dos Casos 3 e 4, com os dados
experimentais de Mei, Monazam e Shadle. (2006), nota-se que ¢ um caso de baixo fluxo
de solidos na entrada do reator. Portanto, para avaliar o comportamento do perfil axial
da fracdo volumétrica de sélidos, foi aplicada uma abordagem do modelo de arraste
EMMS. Considerando o ambiente 3D, varios modelos de arraste foram testados, de

modo a avaliar qual melhor prevé o comportamento da varidvel em questao.

De modo a facilitar a discussdo dos resultados obtidos, estes foram divididos de

acordo com o ambiente na qual foi desenvolvida cada geometria, ou seja, 2D e 3D.
5.1.3. Resultados e discussao — Pirssinen e Zhu (2001a; 2001b)

5.1.3.1. Resultados em 2D — Caso 1

Para o Caso 1, em especifico, perfis radiais de velocidade de particulas foram
analisados e comparados com os resultados experimentais (PARSSINEN; ZHU, 2001a).

Os resultados obtidos para cada valor de coeficiente de restitui¢do (e=1 ou e=0) podem
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ser observados nas Figuras 17 a 20. Neste primeiro momento, o modelo de arraste

utilizado foi o de Gidaspow, Bezburuah e Ding (1992).

Figura 17 — Perfil radial de velocidade das particulas a uma altura de 6,34 m do riser (e=0).
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Figura 18 — Perfil radial de velocidade das particulas a uma altura de 9,32 m do riser (e=0).
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Figura 19 — Perfil radial de velocidade das particulas a uma altura de 6,34 m do riser (e=1).
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Figura 20 — Perfil radial de velocidade das particulas a uma altura de 9,32 m do riser (e=1).
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Examinando os resultados obtidos para a velocidade da fase sélida, ¢ possivel
observar que o comportamento do modelo ndo se adequa bem aos dados experimentais
de Péarssinen e Zhu (2001a; 2001b) num contexto quantitativo. No entanto, levando em
consideragdo o carater qualitativo da solugdo, esta ¢ capaz de prever o comportamento
da variavel velocidade da fase solida para o caso. Além disso, pode-se notar que a
mudanga de valor do coeficiente de restituigdo nao teve muita influéncia no perfil radial

de velocidade da fase particulada.

Outro aspecto que deve ser destacado neste caso, e também que pode explicar os
resultados obtidos pela solugdo numérica, pode ser encontrado no trabalho de Cruz,
Steward e Pugsley (2006). Os autores propuseram novos modelos de fechamento para
modelagem de leitos fluidizados circulantes utilizando a técnica de dindmica dos fluidos
computacional. De acordo com os pesquisadores, muitos estudos presentes na literatura
concordam que o perfil de velocidade da fase solida ¢ similar ao experimental da Figura
21 (PARSSINEN; ZHU, 2001a; CRUZ; STEWARD; PUGSLEY, 2006). Isso ocorre
uma vez que, para algumas condi¢des de concentragao de solidos e outras varidveis, ha
acimulo de particulas na regido da parede, o que faz com que o gés seja direcionado

para regido central do equipamento (RESENDE; GONCALVES; LOPES, 2015).
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Figura 21 — Perfil radial de velocidade da particula comparando-se os escoamentos laminar, turbulento e
experimental.

16
1o

— | aminar

Turbulento
wews = Experimental

Velocidade da Particula (m/s)

.

i

-1 -0.8 -0.6 -0.4 -0.2 0 0.2 0.4 0.6 0.8 1
Posicao Radial (1/R)

Fonte: Adaptado de Cruz, Steward e Pugsley (2006).

Por outro lado, deve-se dar énfase ao fato de que o equipamento usado na obtencao
dos dados experimentais nao foi completamente detalhado no estudo de Pérssinen e Zhu
(2001a). Como ja observado em outros trabalhos numéricos sobre leitos fluidizados
circulantes da literatura (CHENG et al., 1998; VAN DER MEER et al., 2000; LOPES et
al., 2012), certas caracteristicas geométricas de alimentacdo de particulas, bem como de
saida do equipamento, influenciam de forma significativa no padrdo de distribuicdo de

particulas em seu interior.

E importante ressaltar que, nesta parte do trabalho, foi usada uma modelagem
bidimensional, na qual ndo foram consideradas entradas separadas para o gas e as
particulas, nem curvas na geometria de saida, como ¢ geralmente encontrado em leitos
fluidizados circulantes. Estes fatos podem levar a diferenga entre a solugao obtida pelo

modelo e os dados experimentais da literatura.

Tratando-se agora da fragdo volumétrica de sdlidos ao longo do raio do riser, foi
testada, primeiramente, a influéncia do coeficiente de restituicao, em diferentes alturas.
De acordo com Pannala, Syamlal e O’Brien (2011), o coeficiente de restituicdo ¢
responsavel pela representacdo de colisdes entre particulas, ou seja, o valor unitario
desta varidvel significaria a ocorréncia de colisdes perfeitamente eldsticas entre as
mesmas, enquanto um valor igual a zero indicaria colisdes perfeitamente inelasticas.
Esta variavel ¢ importante para o fechamento de célculos relacionados a teoria cinética

do escoamento granular. As Figuras 22 a 25 trazem os resultados obtidos.
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Figura 22 — Perfil radial da fragdo volumétrica de sélidos na altura de 6,34 m (e=0).
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Figura 23 — Perfil radial da fragdo volumétrica de sélidos na altura de 9,32 m (e=0).
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Figura 25 — Perfil radial da frag@o volumétrica de sélidos na altura de 9,42 m (e=1).
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A partir do estudo dos resultados obtidos anteriormente, nota-se que tiveram um
comportamento semelhante aos dados experimentais, diferindo de forma mais
significativa proximo a parede. Uma possivel solugdo para tentar minimizar essa
diferenga poderia ser o uso de um refinamento maior proximo a parede, a utilizagdo de

uma fungdo de parede distinta ou diferentes modelos de arraste.

Pita e Sundaresan (1991; 1993) chegaram a conclusdo de que pequenas mudancas
no coeficiente de restituicdo poderiam causar alteracdes significativas no perfil core-
annular do escoamento. Além disso, Cloete € Amini (2011) afirmaram que a utilizacao
de um coeficiente de restituicdo menor que 1 contribuiu para a formacdo de um perfil
core-annular de escoamento em seu trabalho. Além disso, também ¢ importante
ressaltar que, tratando-se de uma regido mais diluida, ou seja, com baixa concentragdo
de solidos, o choque entre as particulas ndo € tao significativo. No entanto, observa-se
que na regido da parede o coeficiente de restitui¢do tem uma importancia maior, visto

que esta regido possui uma maior concentragdo de solidos.

Analisando-se o comportamento dos perfis radiais de fragdes volumétricas de
solidos, € possivel observar que o coeficiente e=0, por mais que parega bem menor aos
valores encontrados na literatura, como o de Huilin-Gidaspow (HUILIN; GIDASPOW,
2003) por exemplo, se adequa mais ao comportamento dos dados experimentais. Logo,
este valor foi escolhido para as seguintes simula¢des hidrodindmicas para este caso. Liu
(2014) notou que um refinamento maior proximo a parede ndo afetou o perfil da fracao

volumétrica de solidos no caso de diferentes coeficientes de restituigao.
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De forma a tentar solucionar o problema de modelagem da regido préxima a parede
do riser, diferentes modelos de arraste foram testados, sendo eles: Gidaspow,
Bezburuah e Ding (1992), Huilin-Gidaspow (ANSYS FLUENT 14.5 — Theory Guide,
2012) e um modelo proposto por Liu (2014) utilizando a abordagem EMMS com base
no trabalho de Yang et al. (2004). Os resultados obtidos nesta parte do estudo podem ser

observados nas Figuras 26 a 28.

Figura 26 — Perfil radial da fragdo volumétrica de s6lidos na altura de 3,96 m.
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Figura 27 — Perfil radial da fracdo volumétrica de solidos na altura de 6,34 m.
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Figura 28 — Perfil da fragdo volumétrica de solidos na altura de 9,32 m.
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A partir da andlise das figuras acima apresentadas, nota-se, visualmente, que o
modelo de Huilin-Gidaspow (HUILIN; GIDASPOW, 2003) exibiu quase o mesmo
comportamento que o modelo de Gidaspow, Bezburuah e Ding (1992). Este
comportamento era, de certa forma, esperado, visto que a diferenca entre os dois
modelos € pequena, tratando-se apenas da inser¢do de uma funcdo de transi¢do, como

pode ser visto no Capitulo 3.

A abordagem EMMS proposta por Liu (2014) também apresentou divergéncias em
relagdo aos dados experimentais, sendo incapaz de prever tanto qualitativamente quanto
quantitativamente o comportamento da fracdo volumétrica de solidos ao longo do raio,
principalmente na regido mais diluida, ou seja, com menor concentracdo de solidos.
Conforme se aproxima da regido mais densa, o modelo consegue prever melhor o
comportamento da fase sélida. Portanto, pode-se concluir que, para modelagem do
perfil radial de fracdo volumétrica de sélidos, o modelo de Gidaspow, Bezburuah e

Ding (1992) ¢ satisfatorio.
5.1.3.2. Resultados em 3D — Caso 2

Buscando avaliar o comportamento da fracdo volumétrica de solidos também ao
longo de toda a altura do riser e como este ¢ afetado por diferentes modelos de arraste,
considerou-se, neste momento, duas entradas distintas, uma para o ar e outra para a fase

solida, em um modelo tridimensional. Os resultados obtidos nesta etapa podem ser
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observados na Figura 29. Neste caso, os perfis de fracdo volumétrica de sélidos foram
obtidos através de médias em planos construidos ao longo do riser.
Figura 29 — Perfil axial da fracdo volumétrica de sélidos.
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Nesta etapa do estudo, foi necessario a criagdo de UDFs para o modelo EMMS,
bem como para o perfil de velocidade de entrada do gas e também para implementagao

da fungao de distribui¢do radial, conforme visto no Capitulo 3.

E possivel observar na Figura 29, trés regides distintas no interior do riser (KUNII;
LEVENSPIEL, 1991; PARSSINEN; ZHU, 2001a; PARSSINEN, 2002; SHAH et al.,
2011), sendo elas: uma regido mais densa (localizada perto do fundo do reator), uma
intermediaria e, finalmente, outra regido mais diluida (proxima ao topo do reator). Os
resultados obtidos indicam que o modelo com a abordagem EMMS ¢ mais apropriado
para prever o comportamento na regido mais densa do riser, enquanto o modelo de

Gidaspow, Bezburuah e Ding (1992) ¢ mais adequado para a fase diluida. Estes fatos

corroboram os resultados obtidos no modelo 2D.

E importante salientar que, neste caso, o0 modelo de Gidaspow, Bezburuah e Ding
(1992) pdde prever tanto qualitativamente quanto quantitativamente o perfil axial da
fracdo volumétrica de s6lidos. No entanto, os resultados referentes ao modelo EMMS
foram capazes de prever o comportamento da varidvel de forma qualitativa e,
quantitativamente, pode-se observar que o referido modelo obtém um valor médio entre
os dados experimentais € o modelo de Gidaspow, Bezburuah e Ding (1992), como

mostra a Tabela 10. Os contornos referentes a diferentes alturas estdo apresentados nas

Figuras 30 e 31.
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Valor médio calculado para fragdo volumétrica de solidos referente aos modelos de arraste

estudados.

Modelo de arraste Fracao volumétrica de

sélidos
Experimental — Pérssinen e
Zhu (2001a; 2001b) 0,1177
Gidaspow, Bezburuah e Ding
(1992) 0,0214
EMMS 0,0933

Fonte: Autor (2017).

Figura 30 — Contornos de fragdo volumétrica de sélidos em diferentes alturas para o Caso 1, em 3D,

1.500e-01

1.125¢-01

7.500e-02

3.750e-02

0.000e+00

considerando o modelo de arraste EMMS.

OIO

H=3,96m H=6,34m H=932m
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Figura 31 - Contornos de frag@o volumétrica de solidos em diferentes alturas para o Caso 1, em 3D,
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5.1.3. Resultados e discussao — Mei, Monazam e Shadle (2006)
5.1.3.1. Resultados em 2D — Caso 3

As andlises feitas para este caso foram semelhantes as realizadas para o caso de
Pérssinen e Zhu (2001a; 2001b). Embora o trabalho de Mei, Monazam e Shadle (2006)
ndo apresente dados experimentais para o perfil radial de velocidade da fase soélida,
estes podem ser considerados para comparagdo, em carater qualitativo, com o Caso 1.
Como ja foi analisado anteriormente, o coeficiente de restituicdo ndo possui tanta
influéncia na velocidade da fase so6lida, sendo considerado igual a zero para este caso.
Primeiramente, considerar-se-a o perfil radial de velocidade da fase so6lida, que pode ser
observado na Figura 32. Neste caso, utilizou-se, primeiramente, o modelo de Gidaspow,
Bezburuah e Ding (1992), para que pudesse ser feita uma analogia ao Caso 1, que

também trabalhou com este modelo para analise da velocidade da fase sélida.

Figura 32 — Perfil radial de velocidade das particulas em diferentes alturas, segundo a geometria de Mei,
Monazam e Shadle. (2006).
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A mesma discussao realizada para o Caso 1 cabe a este caso, pois, através da Figura
32, é possivel observar o acimulo de particulas na regido da parede, direcionando o gés
para a regido central do riser. Como nao ha dados experimentais que considerem o
comportamento dessa varidvel na situagdo em questdo, ndo € possivel analisar o que foi

simulado quantitativamente.
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Na Figura 33 sdo apresentados os principais resultados de fracdo volumétrica de
solidos ao longo do raio do riser, em diferentes alturas. Esta analise foi feita de modo
semelhante ao Caso 1, no entanto novos valores de altura foram considerados, visto que
o riser do Caso 2 possuia uma altura diferente do usado no Caso 1. Além disso, como ja
foi analisado previamente no Caso 1, um coeficiente de restitui¢do igual a zero foi
considerado, visto que foi capaz de prever bem o comportamento dos sélidos ao longo
da distribuicdo radial do riser. O trabalho de Mei, Monazam e Shadle (2006) nao
apresenta dados experimentais para este comportamento da variavel em questao, porém,
¢ interessante analisar os dados simulados para que o comportamento qualitativo possa

ser comparado ao primeiro estudo de caso.

Figura 33 — Simulacdo da fracdo volumétrica de sélidos ao longo do raio do riser em diferentes alturas
referente a geometria de Mei, Monazam e Shadle. (2006).
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Considerando, inicialmente, o modelo de Gidaspow, Bezburuah e Ding (1992) para
estas simulacdes iniciais, ¢ possivel notar que o comportamento apresentado na Figura
33 ¢ semelhante também ao obtido para a mesma varidvel no Caso 1, analisado

previamente.

Na Figura 34, ¢ possivel observar a solu¢do numérica do modelo matematico para
avaliagdo do comportamento da fragdo volumétrica de sdlidos ao longo do riser de
acordo com os resultados experimentais (MEI; MONAZAM; SHADLE, 2006). Os
valores médios encontrados mediante constru¢do de planos ao longo da altura do riser
podem ser vistos na Tabela 11. Os modelos de arraste de Gidaspow, Bezburuah e Ding

(1992) e EMMS (SHAH, 2011) foram testados neste primeiro momento.
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Figura 34 — Fracdo volumétrica de solidos ao longo da altura sob condigdes de baixo fluxo massico de
solidos considerando diferentes modelos de arraste, em 2D.
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Tabela 11 — Valor médio calculado para fragdo volumétrica de solidos do riser referente aos modelos de

arraste estudados.

Modelo de arraste

Fracio volumétrica de

solidos
Experimental — Mei,
Monazam e Shadle (2006) 0,0998
Gidaspow, Bezburuah e Ding
(1992) 0,0076
EMMS (SHAH et al., 2011) 0,1077

Fonte: Autor (2017).

Nota-se que, na Figura 34, os dados experimentais mostraram um perfil em forma
de "S" da fracdo volumétrica de sélidos ao longo da altura (KUNII; LEVENSPIEL,
1991; MIAO et al., 2013). Os resultados obtidos mediante aplicacdo da técnica de

dindmica dos fluidos computacional mostraram que com a aplicacio do modelo de

arraste EMMS, o comportamento do perfil axial da fracdo volumétrica de solidos

simulado foi mais préoximo dos resultados apresentados na literatura, o que ndo ocorreu

com o modelo de Gidaspow, Bezburuah e Ding (1992). Essa comparac¢ado fica mais clara

mediante observacao da Tabela 11.
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5.1.3.2. Resultados em 3D — Caso 4

De modo a verificar se os resultados em 3D seriam semelhantes aos do ambiente
2D, primeiramente, foram testados os dois modelos de arraste utilizados no caso em 2D.
De formar a complementar ainda mais o estudo nesta etapa, mais dois modelos de
arraste também foram testados: Gibilaro, Di Felice e Waldram (1985) e Syamlal e
O'Brien (1989). Os resultados obtidos nesta simulag@o estdo apresentados na Figura 35.
Os contornos de fragdo volumétrica de s6lidos em diferentes alturas para os modelos de
Gidaspow, Bezburuah e Ding (1992), EMMS (SHAH et al., 2011), Gibilaro, Di Felice e
Waldram (1985) e Syamlal e O’Brien (1989) podem ser observados nas Figuras 35 a 39,

respectivamente.

Figura 35 — Comparagdo entre diferentes modelos de arraste utilizando técnicas de CFD.
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Figura 36 — Contornos de fragdo volumétrica de sélidos em diferentes alturas para o Caso 4, em 3D,
considerando o modelo de Gidaspow, Bezburuah e Ding (1992).
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Figura 37 — Contornos de fragdo volumétrica de solidos em diferentes alturas para o Caso 4, em 3D,
considerando o modelo de arraste EMMS (SHAH et al., 2011).
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Figura 38 - Contornos de fragdo volumétrica de sélidos em diferentes alturas para o Caso 4, em 3D,
considerando o modelo de Gibilaro, Di Felice e Waldram (1985).
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Figura 39 - Contornos de fragdo volumétrica de sélidos em diferentes alturas para o Caso 4, em 3D,
considerando o modelo de Syamlal e O’Brien (1989).
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Novamente, mediante interpretagdo dos resultados, pode-se notar que os resultados

obtidos com o modelo EMMS se aproximam mais da regido densa, enquanto modelos
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de arraste convencionais, como Gibilaro e Gidaspow, sdao melhores em prever o
comportamento da fragdo volumétrica de sélidos ao longo da altura na regido diluida do
riser. Para este caso, porém, os modelos convencionais de arraste foram melhores em
prever o perfil da fragdo volumétrica de solidos, em geral, pois os resultados destes se

aproximaram mais ao perfil experimental obtido da literatura, tratando-se de uma

analise qualitativa.
5.1.4. Sintese dos resultados para hidrodinimica

Mediante analises dos resultados dos dois estudos de caso analisados nesta tese,
tanto em 2D quanto em 3D, podem ser tiradas algumas conclusdes. Os resultados em
2D e 3D, no que se refere a fracdo volumétrica de solidos, foram bastante semelhantes.
Logo, uma geometria em 2D ¢é capaz de satisfazer os propdsitos de obter resultados
coerentes para diferentes modelos de arraste nestes casos. Por isso, para o caso com
ocorréncia de reacdes quimicas, foi considerada apenas uma geometria em 2D. Este fato
pode ser comprovado mediante analise da Figura 40, por exemplo. Pode-se observar
que os resultados obtidos para o ambiente 2D com os modelos de arraste de Gidaspow,
Bezburuah e Ding. (1992) e EMMS (SHAH et al., 2011) assemelham-se tanto
quantitativamente quanto qualitativamente dos resultados em 3D. Observa-se uma
ligeira diferenga maior entre os resultados referentes ao modelo EMMS (SHAH, 2011),

apresentando um resultado mais coerente com os dados experimentais no ambiente 3D.

Figura 40 — Comparagdo entre os resultados para fracao volumétrica de solidos ao longo da altura para os
Casos 1 € 2.
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Tratando-se de modelos de arraste convencionais, o modelo de Gidaspow,
Bezburuah e Ding (1992) ¢ amplamente utilizado e aceito na literatura. Porém, para os
casos estudados neste trabalho, o modelo em questdo conseguiu prever as variaveis
estudadas na regido mais diluida do riser, para os Casos 1 e 2 e, para os Casos 3 ¢ 4,
observou-se que o modelo em questao também ¢ adequado para prever qualitativamente
a fragdo volumétrica de solidos ao longo do riser, mostrando resultados melhores que o

modelo EMMS.

Em suma, os modelos que utilizam a abordagem EMMS (YANG et al., 2004;
SHAH et al., 2011; LIU, 2014) foram melhores em prever o comportamento das
variaveis estudadas até o0 momento em escoamentos que possuem alto fluxo massico de
entrada de solidos, principalmente no aspecto quantitativo das regides mais densas do
riser € no aspecto qualitativo em geral. Porém, para escoamentos com fluxos massicos
de entrada de sélidos mais baixos, modelos convencionais de arraste como Gidaspow,
Bezburuah e Ding (1992) e Gibilaro, Di Felice e Waldram (1985) apresentaram

resultados mais consistentes com a literatura.

5.2. Caso com reacio quimica — Garcia-Ibafiez, Cabanillas e Sanchez (2004)

Os dados experimentais da literatura escolhidos para modelagem e simula¢do do
processo de gaseificacdo de biomassa utilizando técnicas de CFD vém do caso de
Garcia-Ibafiez, Cabanillas e Sdnchez (2004). O trabalho dos autores consistiu em aplicar
o processo de gaseificagdo utilizando ar, como fluido de arraste, e residuos de oleo de
oliva, como particulas, usando um reator do tipo leito fluidizado circulante. Um

esquema do aparato experimental pode ser observado na Figura 41.

O principal objetivo dos autores era apresentar as possibilidades de gaseificagdo
deste tipo especifico de biomassa, os residuos de oleo de oliva, visto que sdo muito
comuns na regido da Espanha (GARCIA-IBANEZ; CABANILLAS; SANCHEZ, 2004)
e também avaliar como a mudanca de variaveis de interesse do processo de gaseificagao
poderiam influenciar na qualidade do gas do produto, na conversdo de carbono e na
eficiéncia energética do processo como um todo. As propriedades do ar e da biomassa

utilizados neste experimento estdo mostrados na Tabela 12.

A dificuldade em modelar um sistema com varias reagdes quimicas levou a
necessidade de considerar condi¢des especiais de simulagdo, especialmente em regime

transiente, como ¢é o caso desta tese.



utilizando ar como agente gaseificador.
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Fonte: Adaptado de Garcia-Ibafiez, Cabanillas e Sanchez (2004).

Tabela 12 — Principais propriedades e caracteristicas da biomassa e do ar utilizados no processo de

gaseificacdo.
Densidade do ar 1,225 kg/m?
Viscosidade do ar 1,72 x 10 kg/m?
Densidade da biomassa 659 kg/m?*
Tamanho médio da particula 1,89 mm
Contetido de umidade da biomassa 8,9% (base massica)
Analise imediata (base seca, massa%)
Matéria volatil 74,4
Carbono fixo 17,1
Cinzas 8,5
Analise elementar (base seca e sem cinzas,
massa%)
C 52,7
H 7,2
N 1,6
S 0,07
Cl 0,37
(¢} 38,1
Poder calorifico superior 19,9 MJ/kg
Poder calorifico inferior 18,5 Ml/kg

Fonte: Garcia-Ibafiez, Cabanillas e Sanchez (2004).
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Figura 41 — Desenho esquematico do aparato experimental para testes de gaseificag@o de 6leo de oliva
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Com o objetivo de obter um perfil mais desenvolvido da hidrodinamica no reator,
inicialmente, foram simulados 9 segundos, sem considerar a ocorréncia de reagdes
quimicas. ApoOs esse tempo, mais 21 segundos de reagdo foram simulados, ja
considerando uma média temporal. Foi utilizado um passo de tempo de 10~ segundos e
apenas simulagdes em 2D foram realizadas, considerando residuos abaixo de 0,001

como critério de convergéncia e dupla precisdo.
5.2.1. Geometria e malha

A geometria criada para representar o processo de gaseificagdo de biomassa, bem
como suas dimensdes, pode ser observada na Figura 42. E possivel notar a inclusdo de
uma entrada lateral para a biomassa, além da entrada principal do ar no fundo. Ambas
as fases saem por uma sé saida, ao topo do reator. Novamente, optou-se por uma

geometria axissimétrica. A malha criada estd representada na Figura 43.

Figura 42 — Geometria 2D para o caso considerando reagdes quimicas.
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Fonte: Autor (2017).

Figura 43 — Representag@o da malha numérica utilizada para simulacio das reagdes quimicas.

|
ﬁoom in ﬁoom n

Entrada do riser Saida do riser

Fonte: Autor (2017).
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Com o objetivo de obter uma solu¢do numérica mais robusta, foi feito um teste de
independéncia de malha, que serd apresentado na se¢do 5.2.3 deste capitulo. A presente

malha apresentou 162500 elementos, conforme a Figura 43.

5.2.2. Condicoes de contorno

Todas as condigdes de contorno e operacionais utilizadas para simulagdo do caso
estdo na Tabela 13. A auséncia de um modelo de radiacdo se da pelo fato da tentativa de
minimiza¢do de divergéncias durante a simulagdo, visto que ¢ uma simulagdo bastante
complexa e houve a necessidade de utilizagdo de cinco UDFs no FLUENT® para

modelagem das reacdes heterogéneas, incluindo a pirdlise.

Tabela 13 — Condicdes de contorno e operacdo para simulagdo do processo de gaseificagdo de biomassa.

Vazio volumétrica de ar na entrada 109 Nm*/h (Velocity inlet)
Taxa de alimentagao da biomassa 60 kg/h (Mass flow inlet)
Fator de ar (Equivalence Ratio) 0,41

Pressao 1,0 atm
Condig¢des de parede (gas e soélidos) Sem deslizamento
Didmetro da geometria 0,2 m

Altura da geometria 6,5m

Modelo de turbuléncia K—¢
Tratamento proéximo a parede Standard Wall Functions
Modelo de arraste Gidaspow, Bezburuah e Ding (1992)
Modelo de radiagao Nenhum
Temperatura de entrada da biomassa 873,15 K
Temperatura de entrada do ar 1273,15K

Fonte: Garcia-Ibafiez, Cabanillas e Sanchez (2004); Liu (2014).

A auséncia de um modelo de radiacao se da pelo fato da tentativa de minimizagao
de divergéncias durante a simulagdo, visto que ¢ uma simulagdo bastante complexa e
houve a necessidade de utilizagdo de cinco UDFs no FLUENT® para modelagem das

reacOes heterogéneas, incluindo a pirdlise.
5.2.3. Teste de independéncia de malha

A etapa seguinte a proposicdo da geometria do gaseificador, bem como dos
modelos e condigdes a serem utilizados na simulagdo, foi um teste para verificar a
independéncia dos resultados de acordo com o grau de refino da malha. Devido a
complexidade da modelagem cinética do processo, optou-se por realizar este teste

apenas nesta etapa, para minimizar possiveis erros de convergéncia.



78

Utilizando o sofiware ICEM-CDF® versio 14.5, pertencente ao pacote ANSYS®,
quatro malhas hexaédricas foram criadas, com os respectivos numeros de elementos:
9732, 40625, 92606 e¢ 162500. As condi¢des de operagdo usadas foram as mesmas
aplicadas ao caso com reacao quimica, no entanto, para aplicagao do teste de malha, nao

foi considerada a ocorréncia de reagoes.

Uma variavel foi escolhida para avaliar os erros numéricos associados as malhas: a
fragdo volumétrica de s6lidos na saida do riser (valor médio). Como pode ser observado
na Figura 44, ndo hd uma a estabilizacdo nos valores de fracdes volumétricas de solidos
para os diferentes nimeros de elementos de malha. Observa-se que esta comega a se
estabilizar em torno de 100000 elementos, aproximadamente. Logo, a malha de 162500
elementos foi escolhida para este trabalho, visto que uma malha mais grosseira poderia

levar a resultados inconsistentes, no que se refere aos produtos das reagdes quimicas.

Figura 44 — Monitoramento da variavel para diferentes quantidades de elementos.
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Fonte: Autor (2017).

5.2.4. Resultados e discussao

Considerando os resultados com a ocorréncia de reagdes quimicas, algumas
hipoteses simplificadoras para o modelo foram assumidas, tais como: geometria em 2D;
nao foi considerada a formagao de alcatrdo no processo de pirdlise; e, finalmente, a nao
insercao da reacdo de deslocamento gas-dgua. Primeiramente, foi testado o modelo de
arraste de Gidaspow, Bezburuah e Ding (1992), visto que ¢ mais bem aceito na
literatura e ja se encontrava disponivel no software FLUENT®. Os resultados obtidos
referentes a fracdo molar dos produtos e reagentes ao longo da altura do gaseificador

podem ser observados na Figura 45.
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Pode-se observar, na Figura 45, que as quantidades de CHs e C,Hs obtidas sao
baixas. No entanto, este ¢ um comportamento esperado, pois no processo de
gaseificagdo a conversdo destes produtos ¢ realmente pequena (GARCIA-IBANEZ;

CABANILLAS; SANCHEZ, 2004; MIAO et al., 2013; LIU, 2014).

Em seguida, foi testado o modelo de arraste com a abordagem EMMS proposto por
Shah et al. (2011), o perfil de fracdo molar de alguns componentes ao longo da altura
esta representado na Figura 46. Os perfis de fragdo molar das Figuras 45 e 46 foram

baseados no trabalho de Liu (2014), cujos resultados podem ser vistos na Figura 47.

Mediante andlise das Figuras 45 a 47, pode-se concluir que os modelos de arraste
ndo tiveram influéncia significativa no perfil de fragdo molar dos produtos formados no
processo de gaseificagdo. Isso pode ser explicado pelo fato de as reagdes heterogéneas,
que dependem da concentracdo de sdlidos no sistema, serem mais rapidas que as
homogéneas, principalmente em ambientes de temperaturas altas, como ¢ o caso da
gaseificagdo. A propria pirdlise, por exemplo, pode ser instantanea, dependendo da

temperatura do reator. Nesta tese, foi o processo de pir6lise foi considerado instantaneo.

Figura 45 — Frag@o molar dos componentes ao longo da altura do gaseificador, utilizando o modelo de
Gidaspow, Bezburuah e Ding (1992).
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Figura 46 — Fra¢do molar dos componentes ao longo da altura do gaseificador, utilizando o modelo
EMMS (SHAH, 2011).
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Figura 47 — Fragdo molar dos componentes ao longo da altura do gaseificador.
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A Figura 48 mostra as composi¢des molares dos produtos na saida do gaseificador,
em comparacao aos dados experimentais, ja considerando a simula¢ao com o modelo de
arraste baseado na abordagem EMMS (SHAH et al., 2011). E possivel observar que as
fracdes molares de C2Hs, CH4, H2 e N2 se aproximam dos resultados encontrados na

literatura. Todavia, as fracdes de CO e CO; apresentaram divergéncias na comparagao



81

dos resultados. Uma das explicagdes possiveis para tal divergéncia € o fato de ndo se
estar considerando a presenca da reagdo de deslocamento gas-agua, dada pela Equacgdo

5.3.

CO + H,0 & H, + CO, (5.3)

Observa-se que os produtos da reagdo sao COz e Hz, enquanto os reagentes sao CO
e H20. A fragdo molar de CO, obtida pelo modelo foi relativamente maior que a obtida
através dos dados experimentais, isso pode ser explicado justamente pela auséncia da
reacdo mencionada, pois trata-se de um produto da mesma. O mesmo acontece com o
CO, s6 que ao contrario, pois ¢ um dos reagentes da equagdo. Apesar disso, o valor da

fragdo molar de H> nao foi afetado significativamente.

Figura 48 — Fra¢des molares de algumas substancias na saida do gaseificador.
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Fonte: Garcia-Ibafiez, Cabanillas e Sanchez (2004) e Autor (2017).

Outros fatores que podem explicar a divergéncia entre os resultados do modelo e da

literatura sdo os seguintes:

e A comparacdo entre uma simulacdo em 2D com dados experimentais obtidos
em reatores em 3D sempre pode levar a erros;
e A modelagem em questdo foi baseada no trabalho de Liu (2014), mas com

algumas diferencas marcantes. O modelo de Liu (2014) foi desenvolvido em
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ambiente 3D e simulado em estado pseudo-estacionario. Ja este trabalho, o
ambiente considerado foi 2D e o regime transiente;

O modelo de pirdlise mostrou-se o mais desafiador de todos, pois ¢ o que tem
menos dados disponiveis para o caso. Liu (2014) utilizou a mesma abordagem
em seu trabalho, porém ¢ desconhecido como ele calculou os coeficientes
estequiométricos da reacdo dos volateis. A diferenga de abordagens entre o do

mencionado autor e deste trabalho pode ter levado a divergéncias nos resultados
obtidos por ambos.

Tratando-se da analise das possiveis diferencgas apresentada através dos resultados
da implementacdo dos dois modelos de arraste, nota-se pela Figura 48 que as fragdes
molares dos produtos gerados pelo processo de gaseificacdo de biomassa ndo sofreram
alteragdes significativas com a mudan¢a dos modelos de arraste, o que mostra que a
fluidodinamica do processo ndo altera o resultado final da conversdo dos reagentes em
produtos. No entanto, a partir da andlise da fragdo volumétrica de sélidos ao longo da
altura do riser, ¢ possivel observar algumas diferencas, como ¢ apresentado na Figura

48. A fracdo volumétrica de sdlidos ao longo da altura do riser para os diferentes

modelos de arraste testados pode ser vista na Figura 49.

Figura 49 — Fracdo volumétrica de solidos ao longo da altura do riser para diferentes modelos de arraste
considerando a ocorréncia de reagdes quimicas, em 2D.
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Nota-se, a partir da andlise da Figura 48, que as conclusdes obtidas nos Casos 1-4,

analisados previamente neste capitulo, também cabem neste caso. Como era esperado, o
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modelo de Gidaspow, Bezburuah e Ding (1992) apresentou valores menores para a
fragdo volumétrica de sélidos ao longo da altura do que o modelo EMMS (SHAH et al.,
2011).
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CAPITULO 6. CONCLUSOES E SUGESTOES DE TRABALHOS
FUTUROS

De forma geral, a presente tese de doutorado reafirmou a eficiéncia da aplicacdo de
técnicas de fluidodindmica computacional para simulacdo de aspectos hidrodindmicos e
cinéticos do processo de gaseificagdo de biomassa, especialmente no que concerne a
aplicacdo de diferentes modelos de arraste de particulas. As conclusdes obtidas durante

a realizagdo deste projeto sdo apresentadas a seguir.

6.1. Casos sem reaciao quimica

O perfil de velocidade da fase solida foi analisado para os Casos 1 e 3,
bidimensionais, apresentando bons resultados quando comparados a literatura
disponivel. Além disso, para o Caso 1, também foi avaliada a influéncia do coeficiente
de restitui¢do sobre a velocidade da fase so6lida, concluindo-se que o mesmo nao tem

tanta influéncia sobre a variavel em questao.

Verificou-se, também, como o coeficiente de restituicdo poderia intervir no perfil
radial de fracdo volumétrica de solidos, considerando o Caso 1. Neste cenario, por outro
lado, nota-se que o coeficiente ¢ capaz de influenciar nos resultados do referido perfil,
principalmente nas regides mais proximas a parede do riser, onde a concentragdo de

solidos € maior.

As diferengas entre as simulacdes em 2D e em 3D nado foram tdo significativas no
que se refere a previsao do perfil axial da fracdo volumétrica de sdlidos, assim como

ocorreu no trabalho de Cammarata et al. (2003).

Em geral, para os casos de alto ou baixo fluxo massico de entrada de solidos, o
modelo de Gidaspow, Bezburuah e Ding (1992) foi eficiente em captar o perfil axial da
variavel de interesse nas regides mais diluidas do riser, considerando um aspecto

qualitativo.

Para regides mais densas, modelos baseados em abordagens EMMS, como os
desenvolvidos por Yang et al. (2004) e adaptados por Shah et al. (2011) e Liu (2014),

conseguiram prever, qualitativamente, com mais acuracia o perfil de solidos.

Em suma, considerando o valor médio da fragcdo volumétrica de s6lidos ao longo da

altura, os modelos com abordagem EMMS s3o mais eficientes que os modelos de
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arraste convencionais, como Gidaspow, Bezburuah e Ding (1992), Gibilaro, Di Felice e

Waldram (1985) e Syamlal e O’Brien (1989).
6.2. Caso com reac¢oes quimicas

Conclui-se que o modelo de arraste ndo teve tanta influéncia na fragdo molar dos
produtos do processo na saida do gaseificador. Isto pode ser explicado pelo fato da alta
velocidade das reagdes heterogéneas do processo. Altas temperaturas podem favorecer a
conversao dos reagentes em produtos nestes tipos de reacdo. Dessa forma, observa-se
uma influéncia na viscosidade do fluido e, consequentemente, no arraste e
fluidodinamica.

Finalmente, foi estudada também a varidvel fracdo volumétrica de sélidos ao longo
da altura do gaseificador. Pode-se notar que, a diferenga entre os resultados
apresentados pelos diferentes modelos de arraste ndo ¢ tdo acentuada quanto a

apresentada nos casos sem reagdes quimicas.
6.3. Sugestoes de trabalhos futuros
Como sugestdes para estudos em trabalhos futuros, tem-se:

e Aplicagdo da abordagem EMMS em modelos 3D, considerando a ocorréncia das
principais reagdes quimicas presentes no processo de gaseificacdo de biomassa;

e Avaliacdo mais detalhada do papel da reacdo de deslocamento gés-agua no
processo de gaseificagdo de biomassa;

e Aplicacdo da reacdo mencionada anteriormente ¢ modelagem da hidrodinamica
do gaseificador com a abordagem EMMS;

e (Consideracao da formagdo de alcatrao no processo de pirdlise da biomassa e sua
influéncia nos gases de produto, também se aplicando a abordagem EMMS;

e Verificar a influéncia do refinamento da malha no perfil de concentragao de
solidos para o caso de diferentes modelos de arraste aplicados a simulagdes que
considerem as reacdes quimicas presentes no processo de gaseificacdo de
biomassa;

e Como diferentes modelos de arraste acoplados a diferentes modelos de
transferéncia de energia podem influenciar no rendimento dos produtos do

processo de gaseificacao.
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APENDICE

Este apéndice traz as principais UDFs implementadas no software FLUENT®
durante o desenvolvimento desta tese. Primeiramente, sera apresentada a UDF utilizada
para corrigir o perfil de velocidade da fase gasosa. Em seguida, uma sub-rotina
utilizadas para implementacdo de um modelo de arraste que utilizou a abordagem
EMMS podera ser observada. Finalmente, a UDF implementada para o processo de

pirélise de biomassa, para o caso em que ocorrem reagdes quimicas, ¢ apresentada.

UDF desenvolvida e implementada para correciao do perfil de velocidade da

fase gasosa (Caso 1 — Hidrodinamica — Pirssinen e Zhu (2001a, 2001b) — 2D)

#include “udf.h”
DEFINE PROFILE (perfil de velocidade, thread, position)
{

real x[ND ND]J;

real y;

face t £

begin f loop (f, thread)
{
F CENTROID(x, f, thread);
y = x[1];
F PROFILE (f, thread, position) =
((2*¥5.5)/(0.75)) *((1-(y/0.038) *(y/0.038)));

}
end f loop(f, thread)

UDF desenvolvida e implementada para modelo de arraste com abordagem
EMMS para o caso de Mei, Monazam e Shadle (2006) — 2D, considerando o
modelo desenvolvido por Shah et al. (2011).

Esta UDF foi desenvolvida com base na UDF presente no ANSYS FLUENT 14.5 —
UDF Manual (2012), utilizada para personalizar o modelo de arraste de Syamlal e

O’Brien (1989).

#include "udf.h"
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#define pi 4.*atan(1l.)
#define diam2 812.e-6

DEFINE EXCHANGE PROPERTY (modelo arraste mei,cell,mix thread,s col,f co
1)

{

Thread *thread g, *thread s;

real x vel g, x vel s, y vel g, y vel s, abs v, slip_x,
slip_y,rho g, rho s, mu g, reyp, res, void g, fdrgs, k g s, void s,

omega, taup;

thread g THREAD_SUB_THREAD(mix_thread, s _col);

thread s = THREAD_SUB_THREAD(mix_thread, f col);

x vel g = C U(cell, thread g);
y vel g = C V(cell, thread qg);

x vel s C U(cell, thread s);
y vel s = C V(cell, thread s);
slip x = x vel g - x vel s;
slip y =y vel g - y vel s;
rho g = C R(cell, thread g);
rho s = C R(cell, thread s);

mu g = C MU L(cell, thread g);
abs v = sqgrt((slip x*slip x) + (slip y*slip y));
taup = rho s*diam2*diam2/18./mu_g;

void g = C _VOF (cell, thread g);
void s = C_VOF(cell, thread s);

reyp = rho g * abs v * diam2 / mu_g;
res = void g * reyp;
{fdrgs = (24 / res) * (1 + 0.15 * pow(res,0.687));}

if (void g <= 0.78)
{
k g s = 150 * (void s * void s * mu g ) / (void g * diam2 *
diam2)+ 1.75 * ( rho g * void s * abs v) / diam2 ;
}

else {
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if(void g > 0.78 && void g <= 0.86)
omega = 0-0.03867 + 0.006893 / (4 * (void g - 0.761)

(void g - 0.761) + 0.001599);

else if (void g>0.86 && void g<=0.97)

omega = 0-0.01283+0.003940/ (4* (void g-0.782) * (void g-

0.782)+0.002711) ;

else

omega

k g s = 3/4 * fdrgs

diam2) * omega;

return k g s;

0-31.859+32.859*void g;

* ((void g *void s *rho g *abs v) /

UDFs desenvolvidas e implementadas para o caso com reacio quimica para

o processo de pirolise de biomassa

A seguinte UDF foi desenvolvida com base na UDF presente no Tutorial 18 — Modeling

Heterogeneous Reactions with Eulerian-Granular Flow (ANSYS FLUENT 13.0 —

Tutorial Guide) e no modelo de pirdlise aplicado no trabalho de Liu (2014).

DEFINE HET RXN RATE (pirolise,c,t,hr,mw,yi,rr,rr t)

{

Thread **pt = THREAD SUB THREADS (t);

Thread *tp = pt[0]; /* gas phase */

Thread *ts = pt[l]; /* solid

real prod;

real x0 star = 0., x star =0.
real T = MAX(273.,C T(c,ts));
real T SAT = 373.15;

*rr = 0;

prod =0.;

if (T>TMAX) T = TMAX;
if (T > T SAT)

phase */

’
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if (C_VOF (c, tp) < eps g small &&
yi[INDEX PHASE VOL] [INDEX SPECIES VOL] > spe small)
{
prod = (yi[INDEX PHASE VOL] [INDEX SPECIES VOL]-
x_star)*C_R(c,ts)/mw[INDEX PHASE VOL] [INDEX SPECIES VOL];

*rr = 0.01 * c devol pre * Arrhenius devolatilization *
pow (T, -1.2) *
exp (- c_devol exp
E Activation devolatilization/ (UNIVERSAL GAS CONSTANT * T))
* prod * C_VOF(c, ts); /* kmol/(m3.s) */



