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Resumo

YEPES MAYA, D. M. (2016), Estudo da gaseificacdo de biomassa em reator co-
corrente de duplo estagio mediante andlises experimentais e modelagem com
ferramentas de Dinamica dos Fluidos Computacional, Itajuba, 113 p. Tese (Doutorado
em Engenharia Mecanica. Area de concentracdo: Térmica, Fluidos e Maquinas de Fluxo)
— Instituto de Engenharia Mecanica, Universidade Federal de Itajuba.

Este trabalho apresenta o estudo do comportamento de um gaseificador tipo co-
corrente de duplo estagio utilizando biomassa de rejeito como combustivel e misturas de
reagentes. Inicialmente foi feita uma caraterizacdo fisico — quimica de combustiveis
derivados e residuos e outras biomassas a fim caracteriza-los no processo de gaseificag&o.
Posteriormente foram realizados testes experimentais de gaseificacdo de biomassa em um
reator co-corrente de duplo estagio instalado no laboratério de gaseificacdo do Nucleo de
Exceléncia em Geragdo Termelétrica e Distribuida — NEST da Universidade Federal de
Itajuba, MG - UNIFEI. Na sequéncia foram analisados os produtos da gaseificacdo onde
utilizou-se ar, ar + vapor e oxigénio + vapor como reagentes dentro do processo com o
intuito de utilizar as informacOes geradas para as simula¢fes por Dindmica dos Fluidos
Computacional e posterior validacdo. Em seguida foi definido o modelo do gaseificador
composto por um meio poroso, e definidas as condic¢Ges de contorno e as configuracdes
dos diferentes parametros que representam o fendmeno da gaseificacdo em leito fixo co-
corrente de duplo estagio. Para as simulagdes foram escolhidas as ferramentas ANSY S-
ICEM®, ANSYS-FLUENT® e ANSYS-CFD POST® para geracao da geometria e da
malha, solucdo numérica do processo e pos processamento dos resultados respetivamente.
Os casos de estudo foram validados com dados experimentais para as melhores condicdes
operacionais do reator selecionado considerando uma relacdo de equivaléncia RE=0,35
como aquela em que o gas produzido apresenta o maior poder calorifico inferior. Da
avaliacdo das simulacdes frente aos dados experimentais conclui-se que o modelo
representa o fendbmeno da gaseificacdo de biomassa em reator co-corrente de duplo
estagio com uma significancia estatistica superior ao 95% baseada no desvio padréo e a
variancia dos dados das simula¢des contra 0s dados experimentais.

Este estudo constitui-se uma ferramenta Gtil para estudar gaseificadores de leito
fixo utilizando diferentes combustiveis sélidos e o uso de diferentes reagentes. Permite
fazer progndsticos para a formacao das espécies nos produtos da gaseificagéo, perfis de
temperatura, presséo e velocidades ao longo do leito.

Palavras-chave:

Gaseificacdo, Co-corrente, Biomassa, Combustivel Derivado de Residuos (CDR),
Dinémica dos Fluidos Computacional, Funcdo de densidade de probabilidade (PDF),
Energia de residuos (WTE)



Abstract

YEPES MAYA, D. M. (2016), Study of biomass gasification in dual stage downdraft
reactor by experimental analysis and modeling with tools of Computational Fluid
Dynamics, Itajuba, 113 p. PhD. Thesis (Doctorate in Mechanical Engineering
concentration area: Thermal, Fluids and Flow Machines) - Institute of Mechanical
Engineering, Federal University of Itajuba.

This work discusses the behavior of a two-stage downdraft gasifier fed with
biomass wastes and mixtures of reagents. Initially, the pertinent physical and chemical
characteristics of waste- or biomass-derived fuels were studied. Experiments were then
performed on a two-stage downdraft gasifier installed at the Center of Excellence in
Thermoelectric and Distributed Generation - NEST at the Federal University of Itajuba,
UNIFEI, Minas Gerais, Brazil. The gasification products resulting from feeds of pure air,
air and steam, and steam and oxygen were analyzed. Following the reactor was set model
comprising as a porous media, and set the boundary conditions and settings of the various
parameters that represent the gasification phenomenon in a double stage downdraft
system. These processes were simulated using ANSYS-ICEM®, ANSYS-FLUENT® and
ANSYS CFD-POST® to generate geometry and mesh, numerical solution of the process
and post processing results respectively. The cases studied were validated with
experimental data for the best operating conditions considering an equivalence ratio, ER
=0.35 as one in which the synthesis gas has the highest lower calorific value. Simulations
agreed with the experimental, suggesting that the simulation approach is sufficiently
accurate to model fixed-bed gasifiers using different solid fuels and different reagents,
greater than 95% of statistical significance based on the standard deviation and the
variance of the simulations versus the experimental data. This study is a useful tool to
analyze fixed bed gasifiers using different solid fuels and use different reagents. It allows
to make prognostics for the formation of the gaseous species in the producer gas, profiles
of temperature, pressure and speeds along the bed.

Keywords:

Gasification, Downdraft, Two-Stage Downdraft Gasifier, Biomass, Refuse Derived Fuel
(RDF), Computational Fluid Dynamics, Probability density function (PDF), Waste to
Energy (WTE)
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Capitulo1l Proposta da tese

1.1 Introducéo

A geracdo de residuos solidos urbanos e seu destino final séo um dos grandes
problemas ambientais da atualidade. O aumento na geracdo decorrente dentre outros
fatores do processo de expansdo e urbanizacdo das cidades vem se tornando cada vez
mais um desafio tecnolégico. Conforme o crescimento das populagdes vem em aumento
0 consumo energético e em consequéncia 0 aumento na dependéncia de todo tipo de
combustiveis [1].

Uma perspectiva tecnologica promissora hoje é a valorizacdo de todo tipo de
residuos, um processo que envolve a selecdo na fonte, em combinacao com a reciclagem
de materiais e conversao de residuos em energia [2].

Brasil € um dos paises de maior extensdo geografica e com aproximadamente
210,49 milhGes de habitantes é um dos mais populosos [3], posiciona-se dentro do grupo
de paises com renda média-alta. Como pais industrializado enfrenta a necessidade de
novas fontes de energia pois o consumo de energia reportado segundo o Balanco
Energético Nacional-2016 foi de 465203 Gigawatts-hora (GWh), por outro lado precisa
de uma disposi¢do adequada dos residuos sélidos urbanos. Este ultimo ponto apresenta
especial interesse desde o ponto de vista ambiental e tecnoldgico [4].

O mundo, para a transformacdo de residuos sélidos urbanos (RSU), biomassa

virgem o de rejeito e outros residuos em energia elétrica, existem alternativas tecnoldgicas



consolidadas, e outras ainda em desenvolvimento [5]. Uma das alternativas menos
exploradas, mas com alto potencial para o aproveitamento dos RSU, é a gaseificacao,
com aplicacéo preferencial em conglomerados urbanos pequenos e médios. A tecnologia
de gaseificacdo € uma forma de conversdo de energia onde é possivel a utilizacdo de
materiais residuais para geragéo de poténcia [6]-[12].

O processo de gaseificacdo produz um géas de baixo poder calorifico se comparado
ao gas natural, entretanto com a utilizag&o de outros agentes de gaseificagdo como o vapor
e oxigénio pode-se melhorar a qualidade desse gas e utiliza-lo em motores ou turbinas a
gés para a geracdo de energia elétrica [13],[14].

A gaseificacdo apresenta como vantagem em relacdo a queima direta de biomassa
solida, gas de sintese que pode ser utilizado produzindo menores emissdes de poluentes,
sendo facilmente distribuido, € mais adequado ao uso doméstico, a sua queima é mais
facilmente controlada. As principais desvantagens residem no fato da utilizagdo de uma
tecnologia mais complicada do que a da queima direta, por exemplo para a sua operagéo

e manutencdo [5].

1.2 Motivacdao e alcance do presente trabalho

De acordo com a associacao brasileira de normas técnicas ABNT a qual instituiu a
Politica Nacional de Residuos Solidos e altera a lei N° 9.605/1998 no capitulo Il pela Lei
N°12.305/2010: “Sio definidos como RSU!, restos de alimentos, sacolas plasticas,
frascos, papéis em geral, roupas, restos de podas, restos de feiras como: frutas, legumes,
verduras em geral, e outros materiais organicos ¢ ndo organicos”. Segundo a primeira
promulgacdo da Politica Nacional de Residuos Solidos do Brasil [15], os RSU néo
incluem residuos hospitalares, industriais, perigosos ou radioativos. Segundo o Instituto
Brasileiro de Geografia e Estatistica (IBGE), no Brasil, a quantidade gerada de RSU
chega aproximadamente 209.208 toneladas por dia e, tem como destino final lixdes a céu
aberto (17,7%), aterros sanitarios (58,1%) e aterros controlados (24,2%) [16]-[19].

Do ponto de vista da geracéo de eletricidade, o Plano Nacional de Energia (PNE),

na avaliacdo de cenarios futuros de geragdo de energia, até 2030 [20], considera o

1 (RSU: nome genérico para qualquer tipo de residuos domésticos gerados rotineiramente) [23].
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aproveitamento do potencial energético dos RSU na composicdo da matriz energética
nacional ja que apresenta vantagens socioambientais e econdmicas.

A composicdo dos RSU ¢ variada e heterogénea, podendo se classificar em grandes
categorias como: vidros, metais, plasticos, papeis, téxteis, madeiras, residuos de comida
e residuos de jardinagem [5], [7], [21].

Produto de processos de separagéo, reciclagem e aproveitamento de RSU surgem
0os combustiveis derivados de residuos (CDR), os quais apresentam uma maior
homogeneidade e posteriormente um melhor aproveitamento [22].

Quanto a gaseificacdo de biomassa e outros combustiveis residuais para geracéo de
eletricidade como energia renovavel, esta vinculada a geracdo distribuida que contempla
0 uso de sistemas descentralizados modulares, proximos ao usuario final, com
capacidades de até 100 kW [23]. Neste contexto, diferentes grupos de pesquisa no Brasil,
dentre eles, o Nucleo de Exceléncia em Geracdo Termelétrica e Distribuida (NEST), da
Universidade Federal de Itajubd, tem desenvolvido varios trabalhos na é&rea de
gaseificacdo, especialmente de biomassa, que incluem pesquisas experimentais de
gaseificacdo em leito fixo de duplo estagio [14],[24],[25] e em leito fluidizado [26], [27],
e estudos tedricos da gaseificagdo em leito fixo [28] e leito fluidizado [24]. Os estudos
anteriores foram focados nas condi¢fes de operagdo dos sistemas, composicdo do gas
produzido e das metodologias de projeto dos gaseificadores ou plantas piloto.

Ja utilizando modelagem de equilibrio quimico, no mesmo grupo de pesquisa foram
desenvolvidos trés trabalhos utilizando softwares comerciais como ferramenta para a
solugdo dos modelos, foram eles: Simulagdo de uma planta Piloto de gaseificacdo de
combustiveis derivados de residuos utilizando o software Aspen Plus® [22], avaliacdo
técnica de biorrefinarias para producéo de combustiveis liquidos e eletricidade a partir da
gaseificacdo de biomassa [29] e um outro trabalho utilizando o software livre Scilab® foi
feita a modelagem de um gaseificador co-corrente utilizando diferentes fluidos de
gaseificacdo [30].

Segundo a revisdo da literatura (A qual sera aprofundada no capitulo 2), vérias
pesquisas tém sido desenvolvidas no estudo da modelagem matematica dos fenémenos
fisico-quimicos, fluido mecénicos e térmicos que acontecem dentro do reator para
gaseificacdo, porem vislumbrasse a necessidade de estudar a possibilidade de utilizar
ferramentas CFD para a simulacdo dos modelos que representam o comportamento de
gaseificadores de tipo co-corrente de duplo estagio e a utilizacdo de diferentes reagentes

como foco de pesquisa.
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1.3 Hipdtese da tese

A partir de dados experimentais, € possivel obter informacdes basicas do fenémeno
da gaseificacdo de biomassa em um reator de leito fixo para estabelecer um modelo que
permita simular o comportamento de um gaseificador co-corrente de duplo estagio
utilizado biomassa de residuos como combustivel e diferentes misturas de reagentes, que
poca ser resolvido utilizando ferramentas de Dinamica de Fluidos Computacional e

avaliar o comportamento fluido mecanico, térmico e fisico-quimico do reator.

1.4 Objetivos

Modelar o comportamento de um gaseificador tipo co-corrente de duplo estagio
alimentado com biomassa de residuos e misturas de reagentes para gaseificacao,

utilizando ferramentas de Dinamica de Fluidos Computacional (CFD).

Outros objetivos decorrentes do objetivo principal sdo:

e Caracterizar fisica e quimicamente diferentes tipos de biomassa de rejeito como
combustivel para um processo de gaseificacdo.

e Analisar experimentalmente a composi¢ao do gas produzido com biomassa de rejeito
para diferentes agentes de gaseificacao.

e Utilizar um codigo CFD, para simular o comportamento da gaseificacdo co-corrente
de duplo estagio com biomassa de rejeito e diferentes reagentes de gaseificacao.

e Validar o modelo numérico com dados experimentais proprios neste trabalho.
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1.5 Contribuicéo do trabalho no ambito cientifico

PropBe-se uma primeira caraterizacdo de combustiveis (anélise elementar,
imediata e poder calorifico inferior) a partir de biomassas de rejeito com o intuito de
conhecer suas propriedades fisicas e quimicas, e fornecer assim informacdes para as bases
de dados qualificadas. Posteriormente, a realizagdo de testes experimentais procura
estabelecer parametros operacionais padrdo quando se utilizam diferentes reagentes num
reator de leito fixo co-corrente de duplo estagio.

Por fim, propde-se um modelo que aproveitara quanto parametros padrao
estabelecidos experimentalmente tanto como a incorporacdo de novos combustiveis
gerados a partir da analise elementar e imediata de biomassa de rejeito, coligando-os com
a utilizacdo de ferramentas CFD e incorporando-o0s num software comercial para simular
diferentes condicbes operacionais de um reator de duplo estagio. Por tanto, este estudo
visa prover informagdes da gaseificacdo de biomassa na busca de reduzir custos
computacionais e gerar informacdes dos produtos gasosos, velocidade superficial dos

gases gerados e dos perfis de temperatura e pressdes dentre outras carateristicas.

1.6 Organizacgao do trabalho

A tese esta dividida em 6 capitulos. O capitulo 1 inclui a parte preliminar e
motivacao da pesquisa. O Capitulo 2 inclui a fundamentacao tedrica, o estado da arte da
gaseificacdo de biomassa de rejeito com destaque em combustiveis derivados de residuos
em reatores de duplo estagio. Além disso, no mesmo capitulo é feita uma revisdo da
modelagem da gaseificagdo focado nos estudos de Dindmica de Fluidos Computacional.
Das conclusbes e fatos no estado da arte, surgem os detalhes da configuracdo e
modelagem do processo de gaseificagdo, 0s quais sdo apresentados no Capitulo 3, junto
com as considera¢fes da modelagem baseada em ferramentas de Dindmica de Fluidos
Computacional. J& os equipamentos para 0s testes experimentais, as configuragdes dos
mesmaos e as condi¢des de operacdo do reator de duplo estagio séo descritos no capitulo
4. No capitulo 5, sdo apresentados os resultados tanto dos testes experimentais, quanto
das simulagdes, a validacdo e a discussdo proposta. Por fim, o capitulo 6, apresenta as

principais conclusdes desta pesquisa e sugestdes para trabalhos futuros.
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Capitulo 2  Reviséo bibliografica

Neste capitulo sdo tratados os conceitos basicos da gaseificacdo de biomassa, com
especial atencdo em reatores de leito fixo, se faz énfase nos gaseificadores de duplo
estagio como equipamento escolhido desta pesquisa por apresentar vantagens técnicas

quando comparado com configuragdes mais simples.

Explica-se o conceito de combustivel derivado de residuo (CDR) como matéria
prima gerada a partir dos processos de aproveitamento de residuos sélidos urbanos, assim

como outras biomassas de rejeito e a sua importancia como potencial recurso energético.

Posteriormente sdo discutidos os trabalhos reportados na literatura em matéria de
modelagem do processo de gaseificacdo em leito fixo, utilizando ferramentas de

Dinamica dos Fluidos Computacional.

2.1 Principios basicos da gaseificacdo de biomassa.

A gaseificagdo é um processo termoquimico onde materiais carbonaceos solidos ou
liquidos contendo carbono, hidrogénio, oxigénio e uma variedade de constituintes
orgénicos e inorgénicos, sdo convertidos através da oxidagdo parcial em um gas
combustivel [11], [13].



14

O agente oxidante pode ser ar, oxigénio, vapor de agua ou até misturas dos
mesmos. O gas produzido é um gas de baixo poder calorifico em torno de 4-7 MJ/Nm?
(se o agente oxidante for ar) ou 10-18 MJ/Nm?® (se o agente oxidante for oxigénio ou
vapor). Devido a esse baixo poder calorifico o gas resultante do processo de gaseificacéo
é denominado de gas pobre. Na sua composicao esta presente mondxido de carbono (CO),
Dioxido de carbono (CO>), hidrogénio (H.), Metano (CHa), e nitrogénio (N2) entre outras
espécies quimicas gasosas e varios contaminantes como particulados e alcatrao [27].

Um reator para gaseificacdo € chamado de gaseificador, dentro dele o processo de
gaseificacdo se da em zonas, que sdo definidas pela diferenca de temperatura do processo
e classificadas em: secagem, pirélise, combustdo e reducdo ou gaseificacdo. A secagem,
é a eliminacdo da agua presente no combustivel, que acontece por completo a partir dos
100°C; a pirdlise é a termo decomposicédo da biomassa na auséncia de oxigénio que ocorre
a temperatura entre 280 e 450 °C [31]. A oxidacdo se da a temperaturas da ordem 700 a
1800°C e € caracterizada pela liberagdo de energia na forma de calor, necessaria para o
desenvolvimento dos diferentes processos exotérmicos. O oxigénio do agente oxidante
reage com o carbono e o hidrogénio do combustivel resultando em didxido de carbono e
vapor d’agua [32]. A reducdo € uma zona onde acontecem em sua maioria reagdes
endotérmicas numa faixa de temperaturas da ordem de 800 até 1100°C. As principais
reacOes que ocorrem na zona de reducdo sdo apresentadas nas equacgdes (2.3), (2.4) e
(2.5). As reacGes homogéneas ou de reforma, caraterizadas pela oxidacdo parcial de
mondxido de carbono, oxidacdo de hidrogénio e metano, assim como pela reacdo de
deslocamento agua — gas sdo descritas nas equacdes (2.6) até (2.9). Na Tabela 2-1 sdo

apresentadas as principais reacdes da gaseificacdo de biomassa.

Tabela 2-1 ReacGes basicas no processo de gaseificacdo de biomassa

Estequiometria Reac¢do Eq.

Reacdes de carbono

C+%0,— CO Combustéo parcial (2.1)

C+0— CO, Combustdo completa (2.2)

Gaseificagao de carbono

C+ CO; —»2CO Reacéo de Boudouard (2.3)

C+ H.0 — CO + H Reacdo gas d"agua (2.4)

C+ 2H,— CH. Formacéo de metano (2.5)
Reacbes homogéneas

CO+ %0— CO: Oxidacgéo do mondxido de carbono (2.6)

H, + %0, — H,0O Oxidacéo do hidrogénio (2.7)

CH4 + 20, — CO> + 2H,O  Oxidagdo do metano (2.8)

CO + H,O — CO2 + H» Agua — gés reagdo de deslocamento  (2.9)
Fonte: Adaptacdes de [14], [25], [33], [34]
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A composicdo do gas gerado é afetado pelas condigbes de operacdo do
gaseificador tais como temperatura e pressao, pelas caracteristicas do combustivel como
umidade, tipo, tamanho e composicdo, e teor de oxigénio no reagente [31], [35].

Os gaseificadores sdo classificados segundo sua pressdo de trabalho em
atmosféricos e pressurizados de acordo com o tipo de leito em fixo e fluidizado. Os de
leito fixo podem ainda ser divididos em co-corrente, contracorrente e de fluxo cruzado.
Os de leito fluidizado s&o divididos em leito fluidizado borbulhante e leito fluidizado
circulante [36].

O gaseificador co-corrente (Downdraft), é o tipo de gaseificador de leito fixo mais
difundido, tendo sido amplamente utilizado, inclusive em veiculos [37]. Seu tipo de
arranjo e funcionamento lhe permite uma producéo de gas relativamente livre de alcatrdo
[31], na Figura 2-1 é apresentado um esquema simples do reator visando representar as

zonas onde acontecem as reacoes.

Alimentacio de

BiomaIsa
Secagem

Pirolise

Ay _:. P S PR : :4 Ar
: Combustio
Gaseificacio
1
Gas 500 1000 1500

Cinzas Temperatura (K)

Figura 2-1 Esquema de um gaseificador co-corrente e perfis tipicos de temperatura no
leito [32].

Nesta pesquisa, as justificativas para a utilizacdo desde tipo de reator se devem as
carateristicas do equipamento, o arranjo simples, a versatilidade no uso de diferentes

combustiveis, a toleréncia a umidade presente na biomassa, um alto rendimento térmico
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e de conversdo de carbono, um baixo teor de particulado no gas produzido [14], [25],
[31], [32], [38], [39] e além disso ter resultados experimentais [14], [24], [25] que seram

utilizados para a validacéo dos resultados das simulaces.

2.2 Caracterizacdo e obtencdo de combustiveis derivados de
residuos - CDR

Os RSU podem ser classificados em trés categorias, em conformidade com a
legislacdo brasileira: a) residencial doméstica; b) estabelecimentos comerciais
(restaurantes, escritdrios, lojas em geral); ¢) 6rgaos publicos (hospitais, pris@es, escolas,
bibliotecas). Neste ponto, principalmente tratando-se de residuos hospitalarios e das
prisGes, ndo sdo levados em conta os residuos perigosos, pois estes sdo coletados e
quantificados de maneira diferenciada [15], [40].

A composicdo dos RSU varia de acordo com a situacdo social e econdmica do pais.
A Figura 2-2 oferece uma compara¢do da composic¢ao dos RSU para vérias regifes, onde
observa-se por exemplo que nos paises industrializados a parcela organica é menor do
que a de papeis e plasticos diferentemente do que ocorre em paises em desenvolvimento
[41]-[43]. A américa latina, incluindo o Brasil apresenta semelhangas com outras partes
do mundo, como a Africa e a Asia Oriental e do Pacifico. Ja no sul da Asia é um caso
diferente, onde a maioria dos residuos sdo de dificil classificacao, possivelmente atribuido
a utilizacdo doméstica de carvao, ou seja, estes residuos vao ser em maioria compostos
por cinzas. Um aspecto importante € que ndo se sabe ao certo como ocorre a
contabilizacdo de materiais reciclados como por exemplo, papel vidro e metais [44].

No caso brasileiro, para obter um aproximado da quantidade de residuos sélidos
que séo recolhidos, a coleta de informac6es foi feita a partir de pesquisas reportadas na
base de dados do Instituto Brasileiro de Geografia e Estadistica, neste ponto em particular
de limpeza urbana, foram obtidos dados de geracdo de 209.208 toneladas por dia de RSU
[1], [14], [15].

A vazdo dos combustiveis derivados de residuos, ou seja, a quantidade gerada e
potencialmente aproveitavel para produgdo de CDR néo foi estimada, porém, foi apurado

s0 a quantidade de residuo coletado em centros urbanos.
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Figura 2-2 Composicdo de RSU para diferentes regides do mundo [44]

Para considerar a utilizacdo de um material como possivel vetor energético, é
preciso estabelecer os compostos organicos presentes, a umidade e o carbono fixo, através
das analises imediata e elementar. Além disso, deve-se avaliar o poder calorifico inferior
e superior. Todos eles juntos, formam a base fundamental para a analise de processos de
combustdo ou gaseificacdo [32], [45]. Neste sentido, uma compilacéo das carateristicas
fisico quimicas e térmicas de combustiveis derivados de residuos foi feito recentemente
visando aportar informacdes sobre o potencial energético dos mesmos dada a grande
variedade de possiveis compostos presentes e simular uma planta piloto de producéao de
CDR e sua posterior gaseificacdo, integrada a um motor de combustéo interna ciclo Otto,
para geracao de energia elétrica [22].

No mundo ainda sdo poucos os casos de instalacbes para gaseificacdo de RSU nas
mesmas condicdes em que sdo gerados, 0 método mais utilizado para seu tratamento ainda
é a incineracdo [46]. Tem-se conhecido casos de testes em laboratério de gaseificacdo de
outros residuos como, residuos madeireiros de plantacdes de oliveira, carogo de azeitona,
farinha de ossos, lodo de esgoto seca e compostagem de residuos sélidos urbanos, onde
foram gaseificados em uma unidade piloto de gaseificacdo de leito fluidizado para avaliar
rendimentos experimentais. Neste estudo os principais resultados para o caso particular
da gaseificacdo de compostagem de residuos sélidos urbanos destacam-se os problemas
em torno a alta quantidade de cinzas e a concentracdo de metais pesados e outros
poluentes. N&o é analisado o comportamento hidrodinamico do reator [47].

Na escala piloto o projeto P&D 418 CEMIG-NEST P&D 418 R-03, desenvolvido
pelo grupo de pesquisa NEST/UNIFEI e a Companhia Energética do Estado de Minas
Gerais — CEMIG [48], em parceria com 0 e a empresa AGTERM Caldeiras e
Equipamentos Ltda. [49], visa construir uma instalacdo para o aproveitamento energético

dos RSU da cidade de Itajuba, MG, onde esta sendo edificada uma planta piloto com
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estacdo de triagem para classificacdo dos RSU com posterior geracdo de combustiveis
derivados de residuos para serem gaseificados num reator do tipo co-corrente e posterior
geracdo de energia elétrica a partir de um motogerador. O projeto visa a geracdo de até
100 kWe e encontra-se na etapa de construcdo e montagem dos equipamentos [50].

Na tentativa de estimar melhores op¢Oes de aproveitamento de RSU em energia foi
desenvolvido um estudo de analise de ciclo de vida ACV, onde foram avaliadas
alternativas de tratamento e disposi¢do final de RSU para populacbes de médio porte,
considerando cenarios para a valoracdo energética e ambiental pelas rotas de tratamento
termoquimico e bioldgico. Como resultado foram criados varios cenarios de avaliagao
como ferramenta de apoio a decisfes onde foram obtidos dados de geracdo de energia
para o caso em for escolhida a opcdo de aproveitamento por aterro sanitario, aterro
sanitario e motor de combust&o aproveitando biogas e por fim, uma op¢do composta por
digestdo anaerobica, gaseificacdo e reciclagem, esta Ultima foi a que apresento os
melhores fluxos energéticos [51].

Para produzir combustiveis derivados de residuos, os RSU séo submetidos a um
processo de triagem, logo um tratamento para homogeneizacao que pode incluir a reducao
em volume e até secagem, podendo apresentar diversas caracteristicas (ver Figura 2-3 do
processo esquematizado). Os combustiveis derivados de residuos ou CDR sé&o produto do
processo de transformacdo dos residuos sélidos que envolve a alteracdo de suas
propriedades fisicas, fisico-quimicas ou bioldgicas, com vistas a transformacdo em
combustivel substituto [52]. A fraccdo produzida como CDR, trata-se essencialmente dos
materiais de natureza organica (téxteis, papel, cartdo, plasticos, madeira, borracha, etc)
que representam um potencial energético importante dada a sua natureza combustivel,
representam uma oportunidade a explorar atendendo aos seus beneficios ambientais e
econdmicos. A valorizacdo dos CDR vai de encontro aos principios das politicas
energéticas e ambientais, que assentam na procura de fontes de energia primaria de
natureza nao fossil, na redugédo das emissdes de CO2, na minimizagdo da deposicao de

residuos em aterro e no respeito pela hierarquia da gestao de residuos [53].
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Figura 2-3 Esquema de producdo dos CDR [54]

2.3 Gaseificacdo de CDR em duplo estagio

A conversdo de biomassa em energia ocorre principalmente por tecnologias que
utilizam ciclos termodinadmicos. Um esquema simplificado das rotas para aproveitamento

de biomassa em energia é apresentado na Figura 2-4, a seguir:
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Figura 2-4 Representacdo esquematica simplificada das principais rotas de
aproveitamento energetico da biomassa [46]

Eventualmente a fonte de biomassa requer pré-tratamentos, tais como evaporagao

ou biodigestdo, consideradas como as alternativas pela rota bioquimica onde o principal
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produto é o biogas que pode ser queimado em um ciclo vapor ou diretamente numa
turbina a gas para gerar eletricidade; ou pode ser tratado e purificado para ser
transformado em biometado. Existe também a rota da extracdo cujo principal produto sdo
Oleos vegetais que mediante o processo de transesterificagdo podem ser transformados
em biodiesel.

Também ¢é possivel obter energia a partir de processos termoquimicos, tais como
combustdo, gaseificacdo ou pirdlise. Na combustdo, o principal produto é o calor e
secundariamente o vapor, que pode ser incluido dentro de um processo para geracao por
vapor. O principal produto da pirdlise é o bio-6leo que pode ser transformado em diesel
e posteriormente queimado como combustivel num ciclo combinado para geragdo de
eletricidade. Da gaseificacdo, o principal produto é o gas de sintese que pode ser
qgueimado diretamente num motor de combustao interna 0 com misturas num ciclo vapor
com turbina a gas; também pode ser limpado para fornecer hidrogénio numa célula de
combustivel ou até utilizar como insumo em processos de sintese de produtos quimicos
mediante processos de ficher trops.

Na gaseificacdo de leito fixo co-corrente de duplo estagio, alguns autores afirmam
que para um dado valor fixo da vazao de ar no primeiro estagio, o acréscimo da vazao de
ar no segundo estagio resulta em uma diminuigdo do teor de alcatrdo com aumento dos
percentuais de Monoxido de carbono (CO) e Hidrogénio (Hz2) do gas gerado [55], [56]
em [25].

Outros autores reportam resultados na qualidade do gas usando misturas de
diferentes tipos de agente gasificante, apontando acréscimos de até 25% na produc¢ao de
hidrogénio (H2) e até 50% para monoxido de carbono (CO) utilizando misturas de ar +
vapor d’agua em reatores de duplo estagio [14].

Um esquema de um gaseificador co-corrente de duplo estagio é apontado na Figura 2-5.
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Figura 2-5 Esquema de um gaseificador co-corrente de duplo estagio [24]

Neste sentido, no segundo estagio, o agente de gaseificacdo fornecido a fim de
queimar parcialmente o combustivel sélido a ser transformado; desta forma, é gerada a
energia para as etapas de secagem e pirolise que ocorrem acima da zona de combustao,
assim como para varias reacdes endotérmicas envolvidas na gaseificacdo. O primeiro
estdgio de fornecimento de reagente tem como principal finalidade favorecer o
craqueamiento do alcatrdo produzido durante os processos de secagem e pirdlise, a fim
de reduzir sua concentragdo até um valor minimo permissivel [24], [39]. A Figura 2-6

apresenta um esquema simplificado.
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Figura 2-6 Esquema da gaseificacdo em duplo estagio, adaptado de [14]



22

Esta configuracio tem sido amplamente estudada por pesquisadores da India
(Laboratorio de Combustdo, Gaseificacdo e Propulsdo do Instituto Indiano de Ciéncia -
11Sc), Tailandia (Programa de Energia do Instituto Asiatico de Tecnologia - AIT) e
atualmente pelo Nucleo de Exceléncia em Geracdo Termelétrica e Distribuida (NEST) da
Universidade Federal de Itajuba / Brasil [14], [24], [25], [57]. O gaseificador co-corrente
do NEST é um reator fechado com entradas laterais de fornecimento de agente de
gaseificacéo.

Vaérios sistemas de gaseificacdo co-corrente de duplo estagio foram testados e
reportados [58]. Destes o fator de similitude foi dado pelos produtos da pirolise, os quais
sdo gerados num primeiro estagio do reator ao reagir com o agente de gaseificacdo, e a
mistura gasosa e solida produzida flui até a segunda zona. A segunda zona é um reator de
leito fixo onde o alcatrdo e hidrocarbonetos pesados sdo craqueados. Nestes estudos
foram avaliados a qualidade dos produtos da gaseificacdo e o uso de catalizadores, porém,
nédo foram avaliadas as condigdes da dindmica dentro do reator.

Em outro estudo observou-se que o fornecimento de ar secundario aumenta a
temperatura na regido de combustéo e consequentemente uma reducéo do teor de alcatréo
bem como um aumento do poder calorifico do gés. Outro aspecto a se observar é que 0
fornecimento de ar misturado com uma parcela do gés produzido no estagio secundario
também reduz o teor de alcatrdo de 1.270 mg/Nm? para 43,2 mg/Nm?® e aumenta o PCI
do gés de 4,57 MJ/Nm? para 6,47 MJ/Nm3[59].

2.4 Dinamica de Fluidos Computacional aplicada a

gaseificacdo de leito fixo co-corrente

A Dinamica de Fluidos Computacional (CFD, acrénimo das palavras em inglés
“Computational Fluid Dinamics™), consiste na simula¢do numérica por computador dos
processos fisicos e quimicos que apresentam qualquer tipo de escoamento. Neste
documento sera utilizado como a sigla CFD. O principal objetivo é a busca de uma
solugcdo aproximada das equacbes que representam o movimento dos fluidos e sua
discretizacdo, ou seja, seria dividido o dominio de célculo em pequenos elementos (ou

volumes) e resolvendo assim as equag0es governantes.
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Os métodos numéricos aplicados na mecanica de fluidos sdo uma ferramenta (til
para o projeto e andlise das distintas situaces préaticas nas quais se utilizam fluidos. A
previsdo dos campos de velocidades, pressdo, temperaturas e propriedades turbulentas é
efetuada através de modelos matematicos baseados nos principios de conservacao de
massa, da energia e da quantidade de movimento, no dominio, do espaco e/ou do tempo
[60]. Na Figura 2-7 mostra-se um esquema das possiveis rotas para a modelagem CFD

adaptado para gaseificacdo de biomassa em leito fixo.

Fase gasosa < » Escalado e robustez

Mistura Turbulenta interacdo e taxas de reagdao

Modelagem: DNS, LES, EANS

A

Forcas de arrastro
Efeito da porosidade

. o Trocas de calor, massa
Atenuacdo da turbuléncia

- . e momento
Concentracdo preferencial
v
Fluxos multifasicos < > Cinética Quimica
Forgas de colisdo, atrito e fluidos Evolucéo da Devolatilizagao de biomassa
poli dispersos distribuicdo do Primeira decomposicio do gis
tamanho de particula Formacio de carvio
Abordagens: Lagrange ou Euler ¢
Otimizagao e técnicas de tabulagao

Figura 2-7 Diagrama conceitual da modelagem CFD para gaseificagdo de biomassa.
Fonte: Adaptacéo de [60]e[61]

Da Figura 2-7; uma modelagem CFD envolve métodos numéricos avancados para
a descricdo da fase solida, acoplamento da fase de gas e também incide sobre a mistura
da fase sélida e gas. A mistura turbulenta pode ser modelada pela aplicagdo de varias
equacdes, como a simulagdo numerica direta (DNS), simulacao de grandes escalas (LES)
e de Navier-Stokes (RANS) e equacOes de Reynolds [60]. Alem disso, o paramétrico
complexo como forca de arrasto, porosidade da biomassa e atenuagdo da turbuléncia
devem ser considerados na avaliacdo. A fase continua pode ser representada utilizando
0 modelo de dois fluidos ou modelo de particulas discretas; além disso, a quimica

heterogénea de gaseificacdo de biomassa, incluindo devolatilizagéo, combustéo do carvéo
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e a fase gasosa poderéo ser simulada considerando, simultaneamente, o calor, a massa e
a mudancga em cada fase [62].

A Teoria do Continuo fundamenta a concepcao tedrica que justifica a maior parte
da analise em CFD, onde o fluido &, um meio continuo, discretizado com base no modelo
de particulas. Esta abstracdo conceitua um elemento representativo de volume de micro
ou nano dimensdes, uma propriedade ou quantidade fisica mantem um valor médio, sob
as mesmas condicdes, passivel de reproducdo em laboratorio, sob as mesmas solicitagdes
externas ao fluido. Assim uma particula representativa de um volume de fluido, 0 REV,
é 0 menor volume em que as propriedades do fluido se mantém [55] .

Varias pesquisas tém sido realizadas no desenvolvimento de modelos para
simulacdo da gaseificacdo. Um dos objetivos principais destes modelos foram fornecer
orientacdo qualitativa sobre o efeito do projeto e os parametros operacionais de um
gaseificador. Estes modelos podem ser classificados em quatro grupos, modelos de:
Cinética quimica [68], [69], Dindmica de Fluidos Computacional (CFD), equilibrio
termodinamico e redes neurais artificiais [36], [70].

Estudos anteriores incluem o desenvolvimento de modelos baseados na
minimizacdo da energia livre de Gibbs para analisar a composicdo do gas em
gaseificadores comerciais, bem como de varios modelos cinéticos para diferentes tipos
de reatores. Estes, segundo alguns autores [26], fornecem resultados promissérios, com
algumas limitantes dado o uso de um pequeno nimero de reacbes e espécies com
mecanismos bem definidos. No entanto, os modelos cinéticos ainda descrevem as reaces
quimicas e mecanismos em profundidade, ao mesmo tempo, modelos de equilibrio
quimico sdo capazes de predizer formacao de espécies na composicao do gas produzido.

SimulacBes numeéricas do processo da gaseificacdo foram consideradas escassas,
em principio atribuido a limitacGes no recurso computacional, porém, alguns modelos
numeéricos simplificados foram estabelecidos para simular o comportamento térmico de
reatores e a previsdo de espécies presentes no gas produzido [64]. Devido aos avangos
em capacidade de calculo computacional, nas duas ultimas décadas tem-se incrementado
os estudos numéricos dada a importancia e interesse em pesquisas utilizando técnicas
CFD, principalmente pelo fato desta ferramenta apresentar resultados promissores como
complemento nos estudos dos fendmenos da gaseificagcdo sem que isso represente grandes

custos econbmicos com testes experimentais.
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Uma reviséo da literatura focada em modelagem e/ou simulagdo numérica com
ferramentas CFD de reatores de leito fixo do tipo co-corrente é feita a continua¢do numa
ordem cronoldgica.

Manurung e Bennackers [73] reportam as primeiras modelagens em reatores co-
corrente dividindo o reator em duas zonas, uma para secagem e pirolise e outra zona para
reducdo de carbono e volateis produtos da pir6lise. Utilizaram um modelo de equilibrio
quimico baseado nos balancos de massa e energia para cada uma das fases e dos
componentes. O modelo consegue estimar as variagfes nas condi¢cdes operacionais, a
eficiéncia na conversao do carbono, a composicao do gas produzido e o poder calorifico
do gés. No entanto é estudado um reator de uma entrada de reagente, e 0 mesmo considera
SO ar como agente de gaseificacao.

Di Blasi [38] Apresentou um primer modelo para um reator de leito fixo
considerando 6 espécies na zona de redugdo (CHas, CHyx, CO, H20, Hz e CO) assim como
as reacOes heterogéneas de oxidacdo do carvao e a gaseificacdo com CO2 e H2O com
vapor de dgua. Para a solucdo numeérica foi utilizado o método de diferencias finitas e o
esquema do gaseificador foi dividido em trés etapas correspondentes aos processos das
reacOes quimicas, transferéncia de calor estre a particula e transporte de espécies. O
modelo oferece como resultados previsdes da composicdo do gas e os parametros de
temperatura axial de acordo com os dados experimentais como funcdo na reducgédo do
tamanho de particula. Neste estudo foram estudadas carateristicas de gaseificacdo apenas
com ar como reagente.

Zainal e outros [74] utilizaram um modelo para gaseificacdo de diferentes
biomassas considerando equilibrio termodinamico, assumindo a hip6tese que os produtos
da pirdlise sdo queimados antes de se formarem na zona de reducdo. Desta forma as
reacOes do processo ficam reduzidas para a gaseificacdo do carvao formado na pirélise
com COz e vapor d’agua, formagao e metano a partir do carvao e as reacdes de reformado
na fase gasosa. Esta simplificacdo permitiria a incorporacdo de outros agentes de
gaseificacdo, porém ndo foi levada em conta e o modelo fica reduzido a gaseificacdo
apenas com ar.

Mathieu e Dubuisson [75] desenvolveram um modelo de gaseificacdo de madeira
em um reator a pequena escala. Na descrita do modelo é assumido o processo como um
arranjo de quatro etapas: pirdlise, combustdo, reacdo de Boudouard e o processo de
gaseificacdo propriamente dito. E assumido uma pir6lise instantanea no momento em

que a biomassa é fornecida ao reator. Tal aproximacéo € feita para considerar que 0s
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produtos da pir6lise sdo queimados, gaseificados ou passam a ser parte da reacdo de
Boudouard para gerar uma parcela de CO, o resto de CO e dos produtos sdo gerados
acima dos 1000°C como consequéncia do equilibrio nos balancos de massa. Finalmente
estas consideracdes sdo validas para o caso em que 0 ar ou O vapor como reagentes
ingressam no reator no minimo a 300°C. N&o foram levados em conta outros tipos de
misturas como reagentes.

Wurzenberger et al [76] desenvolveram um modelo considerando o leito em duas
fases, uma gasosa e outra formada pelas particulas. Este modelo considera as etapas de
aquecimento, secagem, pirolise primaria, pirolise do alcatrdo, reacbes homogéneas de
oxidagdo e reacOes heterogéneas de carvdo. Foi resolvido pelo método dos volumes
finitos e o solver utilizado foi LIMEX ® e obtidos perfis de temperatura no leito, para
cada etapa do processo e achados os balan¢os de massa e energia para cada componente
de cada fase envolvida fase utilizando ar como reagente e a entrada de biomassa e do ar
pela mesma superficie. Foi constatado que o modelo de reducdo de leito simplificado
para uma particula de biomassa oferece pouca significancia estatistica na sua validacao
com dados experimentais. Nota-se também, similar aos casos anteriores que foi utilizado
ar como reagente de gaseificacéo.

Zhubrin [77] apresentou um modelo para a gaseificagdo do carvdo, em um leito
fixo co-corrente, considerando um leito de duas fases, ndo acopladas. O modelo proposto
assume transferéncia de calor entre as duas fases, e resolve as equacfes de massa e
momento para as espécies presentes em cada fase. Sdo considerados 0s processos para
volatilizagdo, oxidacdo dos volateis na fase gasosa. Também sdo levadas em conta as
reacOes de oxidacdo e reacdes heterogéneas do carvdo na fase gasosa de reformacéo de
metano com vapor, a reagao de substituicdo com o vapor de 4gua e a reducdo de monoxido
de carbono com hidrogénio para produzir metano. Neste modelo a oxidacdo ocorre quase
de forma instantanea e os gases de combustdo resultantes em conjunto com materiais
volateis (CHyx) séo transferidas para a fase gasosa, aonde sdo levadas a cabo reacGes de
reformado com vapor, reagdo de substituicdo com o vapor de agua e a reducdo de
monoxido de carbono com hidrogénio. Os autores utilizaram o software PHOENICS®
para a resolucdo numérica das equacdes segundo as consideracdes destacadas. Embora
este seja um modelo mais detalhado, foi utilizado apenas ar como reagente e 0 esquema
do reator considerou a entrada conjunta para biomassa e 0 agente de gaseificagdo num

reator de um sé estagio.
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No trabalho de Bakar [78], foi utilizado um reator de fluxo descendente de um
estagio, similar ao do tipo co-corrente e representado em um modelo geométrico de duas
dimensbGes e cinética quimica ndo detalhada para previsdo de espécies, a qual foi
fundamentada numa funcéo de densidade de probabilidade (PDF), considerando zonas
dentro do reator para combustdo e gaseificacdo e analisado considerando regime
permanente nas duas zonas; com resultados aproximados ao ser comparados com testes
experimentais reportados pelo autor. Constatou-se algumas dificuldades no campo
computacional dado que a zona de combustdo foi acoplada na zona de gaseificacdo
considerando que os produtos séo gerados quase instantaneamente, isto se considerado
que a entrada de biomassa e do reagente é feita em diferentes se¢fes do reator, constitui-
se em um erro de convergéncia na solucdo numérica. Foi utilizado ar como Unico reagente
e um dominio computacional simplificado numa geometria de duas dimensdes.

Sivakumar [79] relata um trabalho onde foi feita a modelagem s6 da zona de
reducdo de um gaseificador co-corrente que utiliza biomassa como combustivel para um
projeto que descreve um reator de 100 kW, utiliza correlagdes empiricas da literatura e
assume 0 processo em regime permanente na zona estudada. Foram estudadas diferentes
combinag@es para o fluxo de ar como Unico agente de gaseificacdo, e feito um estudo da
distribuicdo de temperatura através da zona de reducdo e da concentracdo dos produtos
analisados a partir dos balangos de massa. Na resolucdo numérica foi utilizado o software
CFX®5.5.1 hoje em dia este software de propriedade da Ansys®. Como foi destacado,
neste trabalho modelou-se sé a zona de gaseificacdo de um reator em um estagio e
utilizou-se ar como reagente, embora tenham sido estudados diferentes fluxos de
reagente, os dados de validacdo das simulacdes consideraram poucas experiéncias
experimentais.

Ramirez [80] descreve um modelo numérico bidimensional para um reator co-
corrente que utiliza ar como agente de gaseificacdo. O leito do reator é considerado como
uma corrente de dois fluxos paralelos como primeira abordagem para resolver os
componentes da fase gasosa e 0 uso de cinética quimica disponibilizada na literatura, ja
na fase solida e as velocidades de reagdo utilizando equacBes de conserva¢do com uma
abordagem euleriana para descrever a trajetoria das particulas. A solucdo numérica do
modelo e feito utilizando o software PHOENIX® cfd. E analisado também o fenémeno
de turbuléncia entre as duas fases utilizando o modelo de turbuléncia padrédo

disponibilizado no software. Neste ponto, igual aos casos anteriormente relatados e
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utilizado ar como unico reagente e 0 modelo geométrico do reator apresenta um so estagio
e uma geometria de duas dimensdes para representar o dominio computacional.

Mishra [81] conduziu uma analise de um reator co-corrente de um estagio
utilizando madeira como biomassa. Neste estudo o reator foi dividido em trés zonas
descendentes: zona de secagem e pirélise (assumida como processo de reacdo
instantdnea), zona de oxidacdo e zona de reducdo. A cinética quimica é resolvida
utilizando o software comercial EES® (Engineering Equation Solver) mediante um
modelo em equilibrio termodinamico onde é estudada influéncia da umidade na biomassa
e foram levadas em conta diferentes vazdes de ar como reagente. Utilizou-se um modelo
geométrico em duas dimensdes para representar o reator e para a resolu¢do do modelo
numérico foi utilizado o software Fluent®. Neste trabalho, a solu¢cdo numérica da
modelagem fica restrita ao uso do software que resolve a parte quimica dos processos
(EES®) e a distribuicdo de temperaturas no interior do reator acoplada ao software CFD.
Embora a estratégia, segundo os autores permite uma econémica no uso do recurso
computacional, ndo foram simuladas variadas condices operacionais, foi utilizado um
dominio computacional simplificado em duas dimens6es e nao foi oferecida validacédo
com dados experimentais.

Pérez [36] Propde um modelo 1-D no estado estacionario para um reator co-corrente
em um estagio, assumindo o leito como uma corrente de dois fluxos paralelos
considerando transferéncia de calor nas fases solidos-géas e do leito com as paredes do
reator. Neste trabalho foram propostos e desenvolvidos modelos cinéticos para as zonas
de oxidacdo, reducdo, incluido as reacdes heterogéneas e homogéneas dos processos
dentro do reator. Os dados cinéticos para modelar as rea¢fes quimicas tanto como as taxas
de reacdo globais sdo aportes da literatura. N&ao é considerado o modelo geomeétrico do
gaseificador, porém para a simulacdo numeérica € utilizado o software Matlab®. Os
resultados do modelo predizem a composicdo dos gases e outros fendbmenos como a
reducdo do leito na medida do consumo de biomassa, assim como os perfis de temperatura
para gaseificagdo com ar como Unico reagente. S&o validados os resultados das
simulacfes com testes experimentais no mesmo tipo de gaseificador modelado, porém
ndo foram subministrados dados de outras possiveis condi¢cOes operacionais do
equipamento.

Korotko, et al [82] Apresentaram um modelo para um gaseificador de leito fixo co-
corrente de um estagio para gaseificacdo de aparas de madeira. Foram consideradas

quatro zonas ou processos dentro do reator: evaporacao da agua, pirdlise, gaseificacéo e
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oxidagdo. Utilizam o software Fluent® para resolver a abordagem numeérica, onde as
reagdes quimicas sdo modeladas utilizando o mecanismo de funcBes definidas pelo
usuario (UDF), disponivel no software, desta forma foi formulado um modelo de duas
fases, em que estas duas fases vém a interagir e considerando o espago ocupado pela
biomassa como um meio poroso. Foram incluidas rea¢cdes quimicas homogéneas, tais
como mudanca de agua e gas, combustdo de CO, CHa, H> e reagdes heterogéneas, tais
como combustdo do carvéo, gaseificacdo de CO2, H20, H». Taxas de estes processos sao
definidos pelas taxas de cinética quimica a partir da equacdo de Arrhenius. Os
coeficientes de estas equacgdes sdo tomados a partir da literatura [31]. Embora, tenha sido
utilizado UDF para representar diferentes tipos de biomassas, nos resultados da validagéo
do modelo, unicamente foram apresentadas simulacées com madeira e a validacdo das
simulacdes ndo foi a presentada por falta de dados experimentais.

Muilenburg [83] prop6s a modelagem de um reator de leito fixo co-corrente de um
estagio onde os combustiveis foram modelados como particulas de carvdo com uma
formula empirica para a biomassa derivada da andlises elementar e imediata. O modelo
foi testado para diferentes densidades de leito e estudada a velocidade da mistura do
combustivel com o agente gasificante para descrever os efeitos sobre a zona de
combustdo, o interior do reator foi analisado como um leito empacado em regime
permanente onde 0os componentes se degradam pela acdo da temperatura, para as reacoes
quimicas é utilizada uma funcdo de densidade de probabilidade e assim se representa a
cinética quimica da gaseificacdo. Neste trabalho foram testados varios tipos de biomassas
e validados os resultados com dados experimentais 0 que permitiu uma boa
representatividade do processo para as zonas de combustdo e gaseificacdo ficando em
falta a simulacdo das zonas de secagem e pirdlise.

Rashidi [65] fez a modelagem e simulacdo de um gaseificador de 60 kW com
aquecimento externo e alimentado com biomassa, considera a entrada do combustivel e
do reagente pelo topo do equipamento e os produtos da pirdlise sdo considerados como
uma mistura de hidrocarbonetos gerada quase instantaneamente logo apds a zona de
secagem. Para a solucdo numérica do modelo proposto foi utilizado o software
GAMBIT® para a elaboracdo da geometria do gaseificador e o software Fluent® para a
solugcdo do modelo de turbuléncia e das reacdes na zona de reducdo. O modelo foi
validado com dados experimentais gerados pelo autor em que foi utilizado ar como
reagente. Neste trabalho é apresentada a gaseificacdo exclusivamente na zona de redugéo

0 que explica a validacdo do modelo e o baixo custo computacional reportado pelo autor,
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ficando em evidencia a necessidade de incorporar as outras zonas que compdem o reator
e os fendmenos que acontecem em cada uma delas.

Janajren e Shrah [84] modelam um gaseificador co-corrente de um estagio
alimentado com pellets de madeira como combustivel. Neste trabalho o reator foi
assumido como uma corrente de dois fluxos paralelos. O modelo geométrico considera
uma malha de elementos hexaédricos que representa o volume do reator. Na parte das
reacOes da gaseificacdo foram utilizadas taxas de reacdo obtidas pela literatura e outras a
partir de estudos em balanca termogravimétrica para o0 modelo de reducao de particula.
As resoluces das equacgdes proprias da gaseificagdo sdo resolvidas utilizando o software
Fluent®. Os dados do modelo sdo comparados com testes experimentais, obtendo-se uma
significancia dos resultados baseada no fato de ter assumido o reator como um todo aonde
acontecem simultaneamente todas as reacGes dos processos.

Budhathoki [61] desenvolve uma abordagem hibrida para modelar o processo de
gaseificacdo co — corrente utilizando dois submodelos separados. As zonas de pirdlise e
de oxidacdo sdo modeladas com a abordagem de equilibrio quimico, enquanto a zona de
reducdo é baseada na abordagem de cinética finita utilizando taxas de reacao a partir de
informacdes da literatura. Os produtos da gaseificagdo sdo a presentados como uma
mistura de carvdo (C), Hz, CO, CO2, CH4, H20 e N2. Os resultados do modelo séo
validados com dados experimentais da literatura evidenciando dificuldades do modelo
para a predicdo da composicado do gas com maior razao de equivaléncia.

Raj e Srividhya [85] Modelam um reator do tipo co-corrente de 20 kW com
biomassa como combustivel. O modelo para o combustivel utiliza a mesma abordagem
apresentada por Mulemburg [83] onde é modificada a formula empirica do carvéo a partir
da analise imediata da biomassa. E estudada a influéncia da densidade do combustivel a
partir de variacGes na densidade do leito com foco exclusivo na zona de reducédo e
combustdo. O modelo geométrico foi desenvolvido no software GAMBIT ® e a solucdo
numérica do reator foi feita utilizando o software Fluent®. Foi feita a validagdo das
simulagdes com dados experimentais, ficando em destaque a necessidade de incorporar
ao modelo as outras zonas do reator.

Patel [86] desenvolve a simulagdo de um reator co — corrente que utiliza lignite
como combustivel. O modelo geométrico foi elaborado no software GAMBIT ®. Ja para
0 modelo do reator, este € dividido em quatro zonas: combustdo, reducdo, oxidacao e
zona de secagem. O combustivel e 0 agente gasificante entrar no reator pelo topo o qual

¢ assumido como um leito empacado cuja resolucdo numerica e feita no software
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Fluent®. Finalmente sdo analisados contornos de temperatura, velocidade, pressdo
estatica e fragdes dos produtos da gaseificacdo. Com a validacdo das simulagcdes com
dados experimentais evidenciou-se a necessidade de estudar outros reagentes e estudar os
efeitos da densidade do leito com diferentes tipos de biomassas.

A Tabela 2-2 apresenta um resumo dos principais trabalhos em matéria de
simulacdo utilizando completa o parcialmente ferramentas CFD.

Tabela 2-2 Resumo dos trabalhos com simulagédo por ferramentas CFD

Combustivel Modelos CFD Turbuléncia Software-CFD  Val. Ref
Madeira Transporte de espécies k-¢ NI Sim  [38]
Madeira CQ Carvéo modificado k-¢ NI Sim  [74]
Madeira EQ NI NI Sim  [75]
Madeira Combustdo misturada k-¢ LIMEX NI [76]
Carvao Fases ndo acopladas k-¢ PHOENIX NI [77]

. Transporte de espécies modelo de
Madeira carvdo modificado ke FLUENT Nio [85]
Madeira DPM RANS CFX [69]
Pellets de madeira Transporte de espécies k-¢ FLUENT 5.5 Sim  [78]
Madeira Euler para particula e gas RNG k-¢ PHOENIX N0 [80]
Milho e Madeira PDF para espécies k-¢ FLUENT [83]
Madeira PDF para espécies k-¢ FLUENT Sim  [85]
Pellets de madeira Lagrange k-¢ NI Sim  [84]
Pellets de madeira UDF k-¢ FLUENT Ndo [82]
Lignite NI NI FLUENT 6.2.16 Sim [86]
Madeira NI NI CFX55.1 Ndo [79]
Madeira Combustdo misturada k-¢ Fluent sim  [65]

(NPM) Modelo sem pre mistura

Madeira e residuos ~
para combustao

k-¢ FLUENT 63  Sim [81]

Abreviaturas: NI: Ndo Informado; EQ: Equilibrio quimico; CQ: Com cinética quimica; PDF: tradu¢édo
Funcéo de densidade de populagdo; UDF: Fun. Def. pelo usuario; DPM: Modelo de particulas

As principais conclusfes apés a revisdo da literatura para o caso especifico de
reatores co-corrente Sao as seguintes:

e Com a maioria dos trabalhos reportados na literatura cientifica fica em evidencia a
necessidade de estimular estudos com diferentes biomassas e diferentes agentes de
gaseificacdo para assim gerar informacfes que permitam avaliar os produtos da
gaseificacdo, perfis de temperatura e outras condi¢des operacionais.

e A grande maioria dos estudos de modelagem e/ou simulacdo de gaseificadores do
tipo co - corrente séo feitos com base em reatores de um so estagio de fornecimento
de reagente, dai que se faz interessante estudar o efeito de um segundo estagio nos

produtos da gaseificacdo, os perfis de temperatura e outros efeitos possiveis.
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e No detalhamento quimico associado as simulagdes com ferramentas de CFD foi
utilizada uma funcéo de densidade de probabilidade (PDF) para modificar um
combustivel genérico tipo carvao o qual é fornecido pelo conjunto de ferramentas na
solugdo numérica, fato que pode aumentar o erro na hora de validacdo com testes
experimentais.

e A grande maioria dos trabalhos até o momento reportados utiliza ar como Unico
reagente, e s6 em alguns casos € utilizado vapor, e na maioria dos casos fica em falta
0 uso de misturas de reagentes.

e Alguns dos trabalhos reportados na literatura ndo é feita a validacdo com testes

experimentais.

Decorrente da revisdo da literatura, esta pesquisa trata do fato de considerar um
reator de duplo estagio para fornecimento de reagente num dominio computacional 3-D,
até agora ndo estudado com ferramentas CFD e utilizar ar, ar + vapor e oxigénio + vapor
como misturas para gaseificacao.

Seré adotada a estratégia de representar o combustivel e as cinéticas proprias das
reacOes mediante a abordagem de funcdes de densidade de probabilidade (PDF), dado
que foi constatado como mecanismo til quando se conhece a analise elementar e
imediata do combustivel a ser fornecido. Neste ponto, propbe-se a utilizacdo de dados
obtidos experimentalmente da andlise imediata e elementar gerados a partir de
combustiveis reais e ndo empiricos. A partir dos dados reais da biomassa utilizada, seréo
inseridos novos combustiveis dentro das livrarias do software para resolucdo dos modelos
aqui propostos. Esta determinacdo permite além de acrescentar e fornecer dados
analiticos as livrarias das bases de dados dos combustiveis e do software, gerar uma

economia no uso de recursos computacionais.
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Capitulo3 Modelagem em CFD do processo de
gaseificacao de biomassa em um reator co-corrente de

duplo estagio

Neste capitulo, apresenta-se a metodologia utilizada na modelagem CFD da
gaseificacdo de biomassa em um reator co-corrente de duplo estagio, sdo dispostas as
diferentes consideracGes tedricas e conceituais para a simulagdo dos fendbmenos que
acontecem no interior do reator.

Um conjunto de aplicativos contidos no software ANSYS FLUENT® foi
selecionado para realizar as simula¢fes numéricas; este software de uso comercial tem a
capacidade de reproduzir os fendmenos relacionados ao fluxo de fluidos, transferéncia de
calor e massa, e reacBes quimicas [87].

3.1 Modelo conceitual proposto

O combustivel, propriamente dito é considerado como briquetes de biomassa de
forma cilindrica cujas dimensdes aproximadas s&o 35 mm de didmetro x 35 mm de
largura.

Considera-se 0 gaseificador como um reator cujo comportamento tanto para a
biomassa quanto para o reagente ap0s entrarem no reator descem em dire¢do na grelha

apresentando um comportamento de fluxos paralelos.
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Esta pesquisa se baseia na configuracdo de modelos que consideram os fenémenos
quimicos e de transporte na particula de biomassa e o fluxo de gases através do leito
movel de biomassa que desce em direcdo na saida dos gases e cinzas. O detalhamento dos
processos no interior da particula de biomassa, tais como aquecimento, secagem,
devolatilizacdo, combustéo e gaseificacdo e forcas de arrastro sao levados em conta.

Considera-se a particula de biomassa composta por carbono, hidrogénio, oxigénio,
enxofre, materiais volateis, 4gua e cinzas; estes componentes todos sdo quantificados
mediante a sua fracdo massica. Neste contexto, precisa-se obter e resolver equacgdes para
0s componentes da velocidade da particula, entalpia, fracdo volumétrica da biomassa e
uma variavel adicional para computar o tamanho da particula [69], [88].

A fase gasosa ¢ modelada como uma mistura de varios componentes, que incluem:
CO, Hz, N2, H2O, CO2 e CHyx (Hidrocarbonetos genéricos), estes compostos séo
quantificados mediante a sua fracdo massica. Neste aspecto precisa-se obter e resolver
equacOes para as componentes e velocidade na fase gasosa, entalpia, fracdo volumetria
gasosa, energia cinética turbulenta e velocidade de dissipacao.

As equacdes de transporte sdo resolvidas numericamente, incluindo uma para a
variacdo do tamanho da particula na medida em que ela vai-se transformando e reduzindo,
inclui-se também uma equacdo para a velocidade cinética finita para cada uma das
reacoes.

A modelagem da gaseificacdo nesta configuracdo, pode-se descrever em quatro
etapas: secagem, pirolise, combustdo e reducdo. Onde os briquetes de biomassa formam
um leito empacado desde o topo até a grelha, como dois fluxos paralelos (biomassa e
agente de gaseificacdo) que reagem e movimentam-se no sentido descendente até a
grelha, a traves da qual saem o0s gases e as cinzas. Um esquema simplificado desta
configuracdo € apresentado na Figura 3-1.

Neste movimento das particulas de biomassa e agente oxidante ao longo do reator

acontecem as reagdes quimicas do processo.
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Figura 3-1 Modelo conceitual simplificado do gaseificador co-corrente de dois estagios

3.2 Dominio Computacional para gaseificacdo co-corrente de

duplo estagio

Nesta secdo sdo apresentados 0s principais aspectos para as consideragdes teoricas
do projeto, a geometria e 0 dominio computacional, assim como 0s critérios para
discretizacdo espacial do volume de controle do projeto gaseificador co-corrente de duplo

estagio.
3.2.1 Consideracdes Tedricas

A Dinamica de Fluidos Computacional ou CFD ¢é a analise do escoamento de
fluidos que envolve, transferéncia de calor, transferéncia de massa, transferéncia de

quantidade de movimento e rea¢des quimicas por meio de cédigos computacionais.
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Para a solucdo de problemas deste tipo, varias etapas devem ser executadas. A
Figura 3-2 representa o algoritmo para solugdo de um determinado problema utilizando a
técnica CFD. A primeira etapa consiste na definicdo do projeto, através da sua geometria.
Programas comerciais auxiliares como ICEM-CFD®, SolidWorks®, Solid Edge®
AutoCAD®, Pro-Engineer®, CATIA®, entre outros, permitem modelar qualquer
geometria de um objeto no espaco bidimensional ou tridimensional. A segunda etapa
consiste na geracdo da malha computacional, necessaria na posterior definicdo das
propriedades termodinamicas e na aplicacéo das condi¢des de contorno. Na terceira etapa,
é realizada a obtencdo da solu¢do numérica com base na definigcdo de critérios numericos
para a solucdo das equacgdes diferenciais. Finalmente, o pOs-processamento permite
visualizar a solucéo na forma local ou global.

Para as simulacgdes realizadas no presente trabalho, foram utilizados os seguintes
softwares comerciais: ANSYS ICEM-CFD®, para a geracdo da geometria e da malha
computacional, e ANSYS CFD-FLUENT®, para a definicdo e solu¢cdo dos modelos
matematicos envolvidos, esquemas de solucdo numérica, condi¢bes de contorno; ja a
analise de resultados sera feita no ANSYS CFD-POST® [60], [87], [89].

— Geometria

ANSYS ICEM CFD®
(Pré-processamento)

Dominio computacional
(Malha)

ANSYS ICEM CFD®
(Pré-processamento)

[ Definicdo do Problema ]

N N
Definicio Fisica Calculo Analise de Resultados
ANSYS CFD-FLUENT® | ANSYS CFD-FLUENT® ’ ANSYS CFD-POST®
(Pré-processamento) (Solver) (Pos-processamento)
/ \ J

Figura 3-2 Resumo do procedimento para solucéo de problemas utilizando Dindmica de
fluidos computacional
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O arranjo fisico do gaseificador é composto por um silo de alimentacéo, o reator

propriamente dito e o cinzeiro. A saida dos gases desde o interior do reator é realizada a

través do cinzeiro pela grelha.

Para os efeitos da modelagem do gaseificador adota-se um volume de controle que

tem uma forma tubular com exatamente as mesmas dimensoes internas do reator, que

representa a sua estrutura interna e a qual foi projetada e reproduzida no aplicativo
ANSYS ICEM CFD®. Na

Figura 3-3 € apresentado o esquema do dominio computacional e definidas as

superficies carateristicas para cada zona, definido a seguir:

799,96

Termopares —
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— Té

Saida gas

Cinzero §
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\\ +
\ /
L J— / |
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Secagem
e ler estagio reangente
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Pirolise
@
T4 —l =l
@ ) Combustio 2do estagio reagente
] Reducio
e
1 \ Grelha __p
L ) .
1 i 3
/
— | Gases e cinzas
. @500 |

Figura 3-3 Esquema do gaseificador e volume de controle 3D definido
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A superficies de entrada de biomassa pelo topo do gaseificador.

Duas superficies de entrada de agente de gaseificacdo pelas laterais para o
primeiro e segundo estagio.

Uma saida de gases e sélidos na parte inferior do equipamento atraves da grelha.
Uma superficie para definir a zona de secagem.

Uma superficie para definir a zona de combust&o e pirdlise que fica entre as duas
entradas de reagentes.

Uma superficie que define a zona de gaseificacdo/ reducdo que fica entre a
segunda entrada de reagente e a superficie de saida.

Nesta abordagem sdo consideradas as diferentes zonas no interior do gaseificador,

sendo elas: secagem, pir6lise, combust&o e reducao.

Discretizacdo Espacial — Malha

Uma malha computacional é constituida na sua forma bésica por linhas e pontos.

Os pontos sdo considerados onde as arestas se interceptam e servem de orientacdo para o

calculo de propriedades fisicas baseado em um modelo mateméatico. Uma malha

computacional é uma representacdo em forma discreta de um plano ou de um volume. A

Figura 3-4 apresenta um plano e um volume onde s&o identificados os elementos de malha

e que posteriormente é utilizada em todos os métodos de discretizacdo, ou seja:

Célula ou elemento: volume de controle no qual o dominio € particionado;

NO: ponto da malha;

Centro da célula: centro geométrico do elemento ou célula;

Aresta: fronteira da face;

Face: fronteira do elemento ou célula;

Zona, agrupamento de nos, faces e celulas: zonas de fronteira de paredes;

Dominio: grupo de nds, faces e zonas celulares
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centro —
da célula

face no

aresta

célula

face célula

Malha computacional 2D Malha computacional 3D

Figura 3-4 Terminologia de elementos de malha [90]

Diferentes elementos ou células podem ser gerados afim de representar um
dominio computacional 2D ou 3D sdo apresentados na Figura 3-5. Uma malha pode
conter elementos triangulares e quadrilaterais para representar volumes com geometrias
em 2D, pode também conter elementos tetraédricos, hexaédricos, prismaticos, piramidais
e poliedrais para representar volumes com geometrias em 3D. Possiveis combinacgdes de
elementos de malha podem ser achadas para representar geometria complexas ou que

precisem de um apuramento especial numa regido especifica da geometria.

Tipos de Céelulas 2D

Triangular Quadrilateral

Tipes de Células 3D

Y

Tetraddrica Hexaddrica
' ‘ &
V=Y
Prismatica Piramidal Paliédrica

Figura 3-5 Elementos de malha [90], [91]
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Uma malha é uniforme, se os pontos sdo uniformemente espacados, caso contrario
é chamada de ndo uniforme. Quando o dominio apresenta regifes de maiores gradientes
de velocidades ou de pressdes, opta-se por uma maior concentracdo de elementos nessa
regido (maior refinamento). Pode ser classificada como estruturada se apresentar um
padrdo na sua distribuicdo de pontos ou elementos. As malhas estruturadas tém como
principio a associagdo de blocos 2D ou 3D para uma parte ou toda geometria do dominio
computacional. A técnica de blocagem pode ser aplicada sem muita dificuldade em
geometrias simples, e dependendo da experiéncia do usuario, as malhas estruturadas
podem ser aplicadas com certa dificuldade em qualquer geometria. Uma malha
estruturada normalmente gera resultados de melhor precisdo, principalmente se os
elementos apresentam maiores ortogonalidades, ao ser uma malha mais robusta reduze o
tempo de convergéncia na hora das simulacfes e permite a utilizacdo de elementos mais
grosseiros, porem apresenta um consumo de tempo maior nas operacdes de associacdo
(blocagem) da geometria. A malha ndo estruturada pode ser gerada com diversos tipos
de elementos e € empregada em geometrias complexas [91].

O dominio computacional do gaseificador descrito e apresentado no apartado
anterior é definido como um conjunto de superficies que vdo representar
computacionalmente as zonas onde acontecem as reac6es dentro do reator. No interior
deste volume de controle precisam ser criadas uma quantidade de elementos de malha
(volumes) para que possam ser realizadas as simulages numéricas dos fendmenos que

acontecem nos processos de conversdo termoquimica da gaseificacao.

Neste trabalho adotasse uma estratégia de representacdo para o volume de controle
com uma malha hexaédrica estruturada multi blocos [91], que representa o volume de
controle definido como um cilindro e logo a partir de combinagdes de grupos de
elementos chamados blocos de malha, elaborar assim um grande nimero de elementos
(volumes menores) hexaédricos que vdo constituir tridimensionalmente o reator
propriamente dito. Esta estratégia permite gerar elementos de malha tridimensionais
hexaédricos e estruturados com maior precisao e qualidade no que se refere a ferramenta

computacional.

A discretizacdo do volume de controle foi feita a partir de um conjunto de 60
blocos distribuidos com diferentes niimeros de elementos hexaédricos associados a cada

superficie ou zona do gaseificador com o objetivo de gerar a malha que representara o
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reator. A malha do volume de controle definido para a representacao do reator de duplo
estagio é apresentada na Figura 3-6, e sdo mostrados os detalhes geométricos de geracao
do volume de controle propriamente dito, dos elementos e o refinamento para a entrada
da biomassa e as estradas de reagente nos dois estagios. A malha posteriormente é testada
considerando o reator como uma composic¢ao de dois fluxos paralelos que se movimentam
em conjunto e cujo comportamento assume a funcdo de um meio poroso que vai-se

degradando para formar as espécies gasosas e o0s inertes [91].

Para avaliar se o0 numero de elementos de malha € representativo nas simulagdes,
0 ponto de partida foi injetar ar a temperatura ambiente na direcdo do processo dentro do
volume de controle assumindo diferentes quantidades de elementos hexaédricos. Isto
permite avaliar a influéncia da densidade da malha nos resultados da simulagéo, além de
ajudar na estimativa no consumo de recursos computacionais. As condi¢fes inicias
consideram o interior do gaseificador como um meio poroso, tudo sem reacdo quimica,
fornecendo ar como agente de gaseificagdo com um fluxo perpendicular no primeiro
estagio de 10,73 kg/h (aproximadamente 44% do agente de gaseificacdo), e para o
segundo estagio de 13,41 kg/h (aproximadamente 56% do agente de gaseificacdo);
mesmas vaz0es utilizadas nos testes experimentais. Esta avaliacdo representa um menor

custo computacional se for comparado com testes no reator.

Os resultados dos testes de malha sdo baseados nas medicdes de velocidade e
pressdo em diferentes planos do reator, e cujo resultado serve para calcular o namero de
elementos de malha que permita representar os fendmenos da gaseificagdo com a melhor

combinacdo de nimero de elementos de malha versus o gasto em recurso computacional.

Dos diferentes testes de malha definiu-se entdo utilizar uma malha de 383031
elementos tridimensionais hexaédricos que representam o volume de controle com uma
qualidade dentre 95 - 100 % ao ser avaliados as diferencias dos tamanhos dos elementos

tridimensionais de malha.
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Vista superior do volume de controle

Volume de controle Volume de controle
e blocos pre malha e malha estruturada
multiblocos

Detalhe refinameto de malha nas entradas de reagente

Figura 3-6 Malha elaborada para o volume de controle, detalhes do refinamento

3.3 Condigdes de contorno no volume de controle e outras

consideracdes nas simulacdes

Pardmetros obtidos experimentalmente fornecem as principais informacgoes
necessarias ao estabelecimento das condicGes de contorno e posterior configuracdo das
condicGes operacionais a serem simuladas no processo. As principais hipoteses

consideradas nas simulagdes sdo descritas a seguir:

e O leito do gaseificador € composto por duas fases, sélida e gasosa; que descem
interagindo como dois fluxos paralelos (biomassa reagindo e mistura gasosa) em
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direcdo na grelha. Para a fase sélida e gasosa é assumido que os elementos de fase se
movimentam com perfis de velocidade uniforme na direcéo do fluxo dependendo do
consumo especifico de biomassa, estda hipdtese conhecida como fluxo
pistdo[70],[88].

e Se considera regime permanente dado que a maioria dos reatores de leito fixo operam
por longos periodos de tempo sem variacdes significativas de suas propriedades
fisicas [92].

e Hipdtese isotérmica para as particulas sélidas [93].

e Existe transferéncia de calor por radiacdo na fase sélida, ja que é o mecanismo de
transferéncia de energia mais importante na hora da partida e posterior
desenvolvimento das reag¢des no interior do reator [88].

e Considera o comportamento de gas ideal na mistura de gases.

e Cinzas sdo consideradas inertes quimicamente [92].

e Consideragdes a partir de dados experimentais utilizadas nas reacGes quimicas sao

descritas para cada situacdo particular.

3.3.1 Modelo matematico utilizado

e Método dos Volumes Finitos

Existem diferentes métodos numéricos para a solugdo de problemas de engenharia,
com a utilizando de um método numérico é possivel obter a solucdo das equacbes de
conservacao da massa e de quantidade de movimento. A técnica numérica mais utilizada
para problemas de anélise de escoamento é a de os volumes finitos que tem como base o
balango das variaveis vetoriais e escalares no volume de controle. Basicamente, 0 método
dos volumes finitos consiste, em principio, em representar o fendmeno fisico através de
equacdes diferenciais de transporte, utilizando uma variavel geral (escalar ou vetorial) na
forma conservativa e representativa de um o campo de escoamento.

Podem ser escritas as equagdes da forma geral representada na Equacgéo 3.1 onde,
da esquerda para a direita, sdo identificados 0s seguintes quatro termos: variagdo
temporal, termo convectivo, termo difusivo e o termo fonte [91], [94], [95].

Posteriormente com a ajuda do teorema de Gauss, € transformada a integral de

volume numa integral de superficie. Resultando numa equacédo geral de conservacao na
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forma integral. Posteriormente o sistema de equacOes diferenciais parciais, serdo
transformados em equac@es algébricas a serem resolvidas por métodos numéricos, que
podem ser diretos, como Eliminacdo de Gauss e Decomposi¢do LU, ou iterativos, como
Método de Gauss-Seidel, Método de Jacobi ou Método das Sobre relaxa¢es Sucessivas.

Dentre as varias técnicas numeéricas de solucéo e suas diferencas, estdo associadas
a forma com que as variaveis incognitas sdo aproximadas e ao procedimento de
discretizacdo. Todas essas metodologias numéricas levam a sistemas de equagOes
lineares, com matrizes cheias ou esparsas, com um grande numero de equac@es, tornando
necessaria uma abordagem numerica para a solucdo de tais sistemas [90]. Nesta pesquisa,
a partir do software escolhido para as simulagbes o software Ansys Fluent®, sera
utilizado o método de solucéo iterativo de Gauss-Seidel, por tratar-se de um dos métodos

iterativos que vem se aplicando om éxito em pesquisas semelhantes [96]-[98].

e Equacao da conservagio da massa

A equacdo da conservacdo da massa, também conhecida como equacdo da

continuidade, pode ser escrita como:

a
6_[; + V- (p?) = Sp, 3.1)

A equacdo 3.1 é a forma geral da equacdo da conservacdo da massa e € valida
tanto para fluxos compressiveis quanto para fluxos incompressiveis. O termo fonte S,,, é
amassa adicionada a fase continua desde uma segunda fase dispersa (por exemplo, devido
a particulas, vaporizagdo ou gotas de liquido) e qualquer outra fonte definida no modelo

particular [91].

e Equacdo de conservacdo do momento

A conservacdo do momento em um referencial inercial (ndo acelerado) é

representada como:
a - > > = = =
a(pv)+v-(pvv =-Vp+V-(D)+pg+F (3.2)

Onde p € a pressdo estatica, T é o tensor viscoso equacdo (3.2), e pg as forcas de

campo e F sdo as forgas externas.
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T=u [(vﬁ +v7) -2V 131] (3.3)

Onde u € a viscosidade dinamica ou absoluta, I é o tensor unitario. O segundo

termo do lado direito € o efeito da dilatagdo volumétrica [91].

e Combustédo sem pré-mistura

E considerada combust&o sem pré-mistura quando combustivel e oxidante entram
na zona de reacdo em correntes distintas. Isto é o contrario do que acontece nos sistemas
pré-misturados, nos quais 0s reagentes se misturam antes de serem queimados. O caso de
gaseificacdo de briquetes de biomassa pode ser considerado um caso tipico de combustéo
sem pré-mistura.

Sob certas hipoteses, a termoquimica pode ser reduzida para um unico parametro:
a fracdo de mistura (f), a qual representa a fragdo de massa originada a partir do fluxo de
combustivel. A fracdo de mistura pode ser vista também como a fracdo massica local dos
elementos (C, H, etc.) queimados e ndo queimados do fluxo do combustivel no total de
espécies (CO,, H,0, 0,, etc.) da mistura. A abordagem ¢é interessante visto que 0s
elementos atbmicos sdo conservados nas reacdes quimicas. Por sua vez, a fracdo de
mistura é um escalar conservado e, portanto, a sua equacao de transporte ndo possui termo
fonte. Usando a abordagem de fracdo de mistura, a combustdo é simplificada a um
problema de mistura e sdo evitadas as dificuldades associadas com a utilizacdo de taxas
de reagdo media ndo lineares.

A modelagem de combustdo sem pré-mistura envolve a solucao de equacGes de
transporte para um ou dois escalares. Ndo sdo resolvidas equaces para espécies
individuais, mas em lugar disso as concentracdes das espécies sdo derivadas dos campos
de fracBes de mistura predeterminados. Os célculos termoquimicos séo pré-processados
e tabuados numa dispersdo para serem usados nos demais céalculos quando necessario. A
interacdo entre turbuléncia e reagdes quimicas pode ser contabilizada assumindo uma

forma de funcdo densidade de probabilidade (PDF pelas iniciais em inglés) [91].

e Equacdo de conservacdo da energia para combustdo ndo pré-misturada

Esta versdo da equacdo da energia é wusada para problemas de
combustdo/gaseificacdo ndo pré-misturados, ndo-adiabaticos. Por apresentar

caracteristicas de dissipagdo viscosa aparece o termo Sh, utilizado como um termo pivo,
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inserido eventualmente, mas nesta pesquisa nao é considerado ja que a operacao do reator

é feita a pressdo atmosférica o que torna este termo a ser insignificante nestes casos:
d , ke
—(H)+V-(pvH) =V-|—=VH |+ S, (3.4)
dt Cp

Considerando que o nimero de Lewis é:

(Le = [(Difusividade termica)/(Difusividade massica)]) =1, os termos da
conducéo e difusdo de espécies se misturam resultando no primeiro termo do lado direito
da equacédo (3.4). Enquanto a contribuicdo da dissipacao viscosa aparece huma forma ndo

conservativa como o segundo termo. A entalpia total H é definida como:
H=) YH, (35)
]

Onde Y; € a fragdo massica da espécie j e:

T
H; = f cp;dT + h? (Trefj) (3.6)
Trefj
Onde h]‘-’ (Trefj) é a entalpia de formacdo da espécie j na temperatura de

referéncia Tref]..

Este termo exclui a necessidade de calor do termo fonte uma vez que a reacédo de
formacao de calor esté incluida. No entanto, a equacdo de energia para este modelo inclui

um termo fonte de radiacéo [91]. O termo fonte de radiacao é definido na equacédo (4.7).
—V:q, = aG — 4an?oT* (3.7)

e Equacéo de transporte para fragdo de mistura gasosa

A equacéo de transporte para a média de Favre da fracdo de mistura é:

d R Ur _ =
E(pf)+v-(pvf—)=V-(EVf)+Sm+Su (3.8)

Onde o termo fonte S,,, € referido unicamente a transferéncia de massa para a fase
gasosa a partir de uma fase dispersa (particulas, gotas), S,, € um termo fonte que pode ser

definido pelo usuario.
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Além da equacéo (4.8), uma equacdo para a conservacdo da variacao da fracdo de

mistura (f2) também é resolvida:

a Ty Yol t = 77> T
2 (G40 (7D = - (577) 4 (97~ Cap T 45, (59)
Onde:

P (3.10)

e 0¢=0,85; Cg=2,86; and Cq=2,0

e Modelo de turbuléncia Standard k-¢

Nesta abordagem é utilizado o modelo k-¢ padrdo, representado pelas equacdes de

transporte para energia cinética e a taxa de dissipacao.

O modelo k-¢ standard (padrdo) é amplamente utilizado na modelagem de fenémenos
que apresentam turbuléncia, para aplicacdes cientificas, € considerado um modelo robusto
e razoavelmente preciso, contendo sub-modelos de compressibilidade, empuxo,
combustdo, multifasicos, etc. O modelo k-¢ contém funcBes de parede, ndo sendo
necessaria a simulacdo na regido da camada viscosa laminar e da camada intermediaria.
Os coeficientes sdo derivados empiricamente e sdo validos para escoamentos totalmente
turbulentos. O modelo k-¢ € muito popular para aplica¢fes industriais devido a fécil
convergéncia. Geralmente, ndo é indicado para escoamentos onde existem grandes
regides de separacdo, gradientes adversos, altas curvaturas de linha de corrente e altos

gradientes de pressao.

9 9 9 1\ ok
a(pk)ﬁ'a(pkul):a <ﬂ+o_—k>£ +Gk+Gb—pS—YM+Sk (311)
L ] ]
E
T (06) + 5 (pew)
at PE T gy, P
0 Ue\ 0€ € g2 (3.12)
:a—x] (‘Ll‘l'o__s)a_x]l+C1£E(Gk+C3£Gb)—ngp?

+S;
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Nas equacbes (3.11) e (3.12), G, representa a geracdo de energia cinética
turbulenta devido ao gradiente da velocidade principal. G, é a geracéo de energia cinética
turbulenta devido as flutuac@es. Y, representa a contribuicdo da dilatacdo flutuante em
turbuléncia compressivel a taxa total de dissipacdo; termos que sdo desconsiderados,
neste caso, j& que a gravidade é considerada e dissipacao de dilatacdo ocorre apenas em
numeros elevados Mach, que nao esta sob consideracdo neste modelo. o, € o, S0 0s
nameros de Prandtl turbulento para k e & respectivamente. S, e S, sdo termos fonte

definidos pelo usuario.

A viscosidade turbulenta (u,) é calculada combinando k e € como segue:

k2
He = pCu— (3.13)

Onde Cu € uma constante.

As constantes do modelo C, , C;,, C,,, por omissao voluntaria neste caso, possuem
valores experimentais definidos por [60] adotados no Fluent®. Os nimeros de Prandtl
turbulentos parak e &,

Oke O ., sdo dados como 1,0 e 1,3 respectivamente[60], [81], [83]. Para este modelo,

ndo foram utilizados termos fonte, definidos pelo usuario.

Ci, =144

G, =192
¢, =0.09
ox = 1.0

o, =13

e Componentes da particula de biomassa
A particula de biomassa e considerada composta por fragdes de biomassa sem
reagir, agua, volateis, material carbonoso e cinzas (Base Umida). Na forma de seus

componentes: ygarP, ypiomerua yuolateis 3842 - parg 0 caso das cinzas, estas sao

calculadas pela diferencia.
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e Secagem

Os fatores em influenciam o processo de secagem sdo: tamanho de particula,
umidade inicial, temperatura, umidade relativa e velocidade do gas na vizinhanca. Neste
trabalho um modelo de equilibrio (agua liberada e absorvida) é considerado na fase local
dos poros. Matematicamente isto serd representado assumindo que este fendmeno
acontece de forma instantanea uma vez a biomassa entra na zona de secagem.

Um modelo de nucleo exposto é assumido como uma aproximagao na descrita da
secagem de uma particula de biomassa. Embora a secagem ndo sugere rea¢des quimicas
importantes a transferéncia de massa é considerada como mecanismo importante nesta
etapa. Assumindo que todas as mudancas de fase acontecem na interfase ndcleo-

vizinhanca envolvente [88], a velocidade de secagem pode ser descrita como:

2 F_)agua,sat - 5agua,oo

rs = 3 (3.14)
dp, 21 Udk
Onde
1 .. .

Ugs = N T Uy, Para a capa limite de gas

agua,gNSh

1- . -
Uq, = —— = Uy, Para a envolvente que esta no redor do nicleo

! aDagua,a !

Uq3 = 0 Para o nucleo

Com
Bgra
Ngh = D
H,0,gas
1,75
Dy,0,gas = 8,677 * 107>
e Pirdlise

Num primeiro passo da pirolise primaria, 0 solido é decomposto termicamente em

gases, alcatrdo e material carbonoso [88]. J& a conversdo do alcatrdo em gas e material
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carbonoso é denominada por varios autores como pirolise secundaria[68], [99]. Uma
aproximacao foi proposta para generalizar a formac&o dos voléteis, a seguir:
CXHXOX - HZO(g) + CO(g) + COz(g) + HZ(g)
+ CHy(gy+Alcatrdo g, Residuos g (3.15)

Uma segunda decomposic¢do térmica do alcatrdo é gerada como uma mistura de
hidrocarbonetos condensados. As reacdes de cragueamiento acontecem homogeneamente
na fase gasosa e heterogeneamente na particula e no material carbonoso. Neste estudo

considera-se que o alcatrdo segue uma so reagdo global, a seguir:

Alcatrao - VCOCO(g) + VCOZCOZ(g) + ‘—’HZHZ(g)

+ VCH4 CH4(g)+valcatréo inerteAlcatraoinerte(s) (3' 16)

e Reagdes Heterogéneas
Sao consideradas aqui as reacdes que acontecem a partir dos residuos solido da
pirélise com as espécies na fase gasosa. As seguintes consideracdes sdo levadas em conta

para as reagdes nesta etapa.

2t e v0, P 042 co (3.17)
— H— — .
n+2 2 n+2 n+2 2
ke
C+C0,-32C0 (3.18)
ke
C + H,0 5 CO + H, (3.19)

A taxa de producéo n para o CO e CO2 muda com a temperatura [85] e a ordem das

reagdes € calculada a seguir:
37,
Thet = FkTipi (3:20)

Para:
1

Vi )+ (Yi,,)

krip; = ( parai= 0,C0,H,0,H, (3.21)
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Onde D é o didmetro da particula: pi é a pressao parcial do componente i e k¢ e ko séo

as constantes cinética e de difusdo respetivamente, e calculados como segue:

ke = ApeER/RT: (3.22)
RT,D

Sh é o nimero de Sherwood, Dk o coeficiente de difusdo para Oz, CO2, e H2O e Mc a

massa molecular do carbono [88], [100].

e Tamanho de particula
A mudanca no tamanho de particula e determinada por um escalar adicional na fase
solida que representa o inverso da fracdo solida consumida durante a transferéncia de
massa, permitindo a sele¢do dos processo de transferéncia de massa que contribuem com
a mudanca na particula. O escalar ®sé calculado a partir de uma equacdo de transporte,
como segue [88], [100]:

S @) + V- (p3fd,) = V- (K VF) + Sy + So, (3.24)

Nesta pesquisa sdo considerados unicamente as reacdes heterogéneas que
contribuem com o processo de transferéncia de massa, como fator para a reducdo do
tamanho de particula.

Logo, é calculado o didmetro total da particula como:

-1
D =D, (3:25)

Onde D;i é o didmetro inicial da particula, e D o diametro da particula.

e Detalhamento Quimico

Nesta secdo sdo apresentadas as taxas de reagdes cinéticas das reaces heterogéneas
que conformam o mecanismo de reacdo do processo de gaseificacdo para o calculo
posterior das taxas netas de racdo por espécie.

As constantes cinéticas sdo apresentadas na Tabela 3-1, a seguir:
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Tabela 3-1 Expresses cinéticas para as reacdes heterogéneas

Taxa de reacao ud.

—13078 -1
r; =1,5% 106exp< >P02(1 - Xc)l/z °
—30178 -
n=3%108 exp( )
2
—29844 s71
r, = 4364 exp< ) o,
o K4Pu,0 s™t
ST 1+ Kspu,0 + KePu,
—18522 “1par~?!
k, = 4,93 103 exp( ) sonar
2
—3548 -1
ks = 1,11 * 10* exp( ) bar
2
—25161 -1
ke = 1,53 x107° exp( ) bar
2

Fonte: [68], [99]

e Componentes e reagdes na fase gasosa.

A fase gasosa é simulada como uma mistura de 7 espécies, representadas pelas suas
fragdes massicas yOz, YH20vapor, YCO, yH2, yCO2, yCHx € yN2. A equacéo de transporte
de é resolvida para cada uma de estas espécies.

Na piro6lise, sdo produzidas espécies gasosas reativas, como vapor d’agua que reage
com oxigénio no ar no primeiro estagio. Como o calor gerado das rea¢fes exotérmicas,

nesta pesquisa sdo consideradas as seguintes reacbes homogéneas.

k
CO + H,0 = CO + 3H, (3.26)
Lo ks 3.27
CO+50, = CO, (3.27)
1 ke
Hy + 50, = H,0 (3.28)
k
CHy 552 + Og 0228 + (0,8577)0, = CO + (0,761)H,0 (3.29)
k
CH, + H,0 > CO + 3H, (3.30)

k
CO + 3H, = CH, + H,0 (3.31)
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As constates de equilibro sdo calculadas a partir da energia livre de Gibbs. O equilibrio
nas reacdes é assumido na direcdo dos produtos e por tanto a reacdo inversa ndo é levada
em conta. Os parametros cinéticos sdo tomados da literatura conforme é apresentado na
Tabela 3-2.

A transferéncia de calor na interfase solido - gas é modelada como:

12,36r,
7.D; P1

qjoi = Cp,u;Re™0575Pr=2/3(T; — T;) (3.32)

Onde, Re e Pr sdo os numeros Reynolds e Prandtl na fase gasosa.

Tabela 3-2 Expressdes cinéticas para as reacdes homogéneas na fase gasosa

Taxa de reacédo ud.

_ —1510 Yco.Vu mol/m?¥/s
r, =2,78+10 3exp< T, )(YCOYHZO - IZ< 2) Chol

—68,5
K = 0,0265 exp T
g

—20119 mol/md/s
rs = 3,98 * 10 exp <T—> YcoYor: YisoCool
g
—13127 ) mol/m?¥/s
re = 2,19 * 1012 exp T YH,Y0,Cimol
g
—24343 mol/md/s
r, = 1,58 = 1013 exp <T7> 8'1-714}78':(:11{1?)1
g
— 321 102 468) 07 (13 (2 mol/md/s
rg = 5,41 * €xp Ty YcH,YH,0%mol
mol/md/s

—468
ro = 3,21 * 107 exp< . )yiifyg‘gcfnol
g

Fonte: [68], [69], [93]

A transferéncia de quantidade de movimento entre 0 gas e as particulas no leito para

a interfase solido - gés e levada em conta na direcdo axial usando a equacéao 3.33.

1
fisj = fini = O,TDi’DlCD (W, —Wy) (3.33)
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Onde W, — W, é assumido como a mudanca de velocidade relativa entre a particula

e 0 gas, Cp € o coeficiente de arrastro, o qual é calculado como:

150n4
= 3.34
Cp, =175+ 55D (3.34)

Para 7, como velocidade cinematica do gas, D o diametro médio da particula.

e Funcédo de densidade de probabilidade

Para a modelagem da geracéo e distribui¢do de espécies no reator de duplo estagio
¢ assumido o modelo de combustdo incompleta sem pre-mistura, onde o combustivel,
neste caso a biomassa entra pelo topo do reator e 0s reagentes entram nas laterais.

Cabera entdo fornecer a composicao elementar do combustivel e do tipo de reagente
para utilizar uma funcdo densidade de probabilidade, PDF pelas siglas em inglés
(Probability Density Function). Escrito como P(f), em que f é considerada a fraccéo de
mistura. E, por conseguinte, descreve a possibilidade que um dado aleat6rio assumir um
dado valor dentro de uma determinada faixa em um instante de tempo t. Escrito

matematicamente

Afp(H) = Jim (%) .ZTi (3.35)

A forma da fungédo de P(f) depende da natureza das flutuacGes turbulentas em Af

(veja-se a Figura 3-7).

p(h T

Figura 3-7 Representacédo da funcédo de densidade de probabilidade

Na prética, P(f) é desconhecida e ¢ modelada como uma funcdo matematica que se

aproxima das formas PDF reais que s&o observados experimentalmente [91].
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Graficamente a composi¢do de uma PDF € apresentada na Figura 3-8, composta por
uma fracdo de mistura (presente no eixo x), o valor do escalar (presente no eixoy) e a
variancia do escalar (presente no eixo z).

Yalor
do escalar

-

- » >
Ve, - :

- 7 il

4 7\ S

variancia
do scalar

—  » Fragao
da mistura

Figura 3-8 Representacdo 3D de uma funcédo de densidade de probabilidade especifica

3.3.2 Resumo generalizado das simulag6es

Nesta secdo sdo apresentadas as principais consideracdes das simulagdes, levando em
conta as condic¢des de fronteira e especificacdes das mesmas. A

Tabela 3-3 apresenta de forma geral as condi¢Ges de contorno, parametros e
modelos utilizados nas simulag¢des no software ANSYS FLUENT®.

O procedimento para simulacdo comeca com a importagdo para 0 programa
ANSYS FLUENT ® do modelo geométrico, ou seja, 0 volume de controle no qual foi
projetada a malha (Figura 3-6), logo sdo definidos os parametros de escalado para testar
mais uma vez a qualidade dos elementos tridimensionais. Na sequéncia sdo inseridos e
acoplados os modelos para equagdo de conservagdo energia, conservagao de massa,
quantidade de movimento, assim como a equacéo de transporte para a fracdo de mistura,
e os componentes do modelo de particulas nas diferentes zonas do reator. Posteriormente
para construir a funcdo de densidade de probabilidade s&o atualizados os modelos de
secagem, pirdlise, reacdes heterogéneas, de tamanho de particula e da cinética quimica
das reacOes na fase gasosa e das reacdes homogéneas. Em seguida continua-se com a
configuracdo das condigdes de contorno nas respetivas superficies do reator, vasoes
massicos de biomassa e agente de gaseificagdo, modelo de radiacéo e definido o esquema

de solucédo baseado no critério de convergéncia desejado.
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Tabela 3-3 Condig0es gerais das simulacGes da gaseificacdo para o caso base

Modelo Selecdo Observagoes

Dominio computacional 3D 383031 elementos de Malha hex. Estrut.

Regime Permanente

Viscosidade k-¢ standard Modificado para k-¢ realizavel

Tratamento das paredes Funcbes padrdo E assumido comportamento isotérmico

Radiacéo P1 Por default

Transporte de espécies PDF Calculada a partir do analise elementar e
0 PCI do combustivel

Nome da superficie Definicdo no Ansys Fluent Atributo

Intlet_Biomassa Entrada de fluxo de massa X1 kgls 410K

Dry (Secagem) Superficie 410K

Combustion (Combustdo)  Superficie 1230K

Inlet_air_1 (ler estagio) Entrada de fluxo de massa Xz kgls 1234K

Inlet_air_2 (2do estdgio)  Entrada de fluxo de massa Xz kgls 1123K

Oxi_Reduction (Reducéo) Superficie 1123K

Outlet_syngas (Saida) Saida de pressao 900K

Gasifier (Gaseificador) Interior Meio poroso

Coeficientes X1,X2 e X3 s80 inseridos de acordo as vazdes de biomassa e reagente respetivamente

e Esquemas de discretizacdo e interpolacao

No processo de discretizacdo, o sistema de equac6es de quantidade de movimento
e da conservacdo da massa pode ser concebido para ser resolvido de maneira segregada
ou acoplada. A solucdo segregada consiste em resolver os sistemas lineares de cada
equacdo uma a uma, atualizando seus coeficientes devido a ndo linearidade e ao
acoplamento entre as variaveis. A solucdo acoplada, por sua vez, cria uma Unica matriz
envolvendo todos os coeficientes e resolvendo todas as incégnitas simultaneamente,
necessitando de atualizacGes da matriz de coeficientes devido a ndo linearidade do
problema, ou seja, com a solucdo acoplada, evita-se empregar 0s conhecidos métodos
para o tratamento do acoplamento pressdo e velocidade.

Os métodos que utilizam a solucdo segregada usam a equacdo de conservacao da
quantidade de movimento para calcular os componentes do vetor velocidade e
transformam a equacgdo de conservacdo da massa em uma equagdo que permite uma
corregéo para o campo de pressoes utilizado anteriormente. Esse novo campo de pressoes
deve corrigir as velocidades de tal forma que a massa seja conservada. A Figura 3-9
mostra uma representagdo esquematica do metodo SIMPLE (Semi-Implicit Method for
Pressure-Linked Equations).
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Figura 3-9 Esquema de discretizacdo do método SIMPLE
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Capitulo4  Testes experimentais de gaseificacdo de

biomassa num reator co — corrente de duplo estagio

Neste capitulo sdo tratados os assuntos relacionados aos materiais e sua
caracterizacdo fisico quimica e energética, a metodologia experimental, assim como 0s
procedimentos de partida, operacéo do reator de duplo estagio e equipamentos utilizados,
visando-se obter as informacOes experimentais como ponto de partida e posterior
conjunto de elementos que ajudaram a validar a eficacia dos modelos a partir das
simulacdes e discutir os resultados de gaseificacdo de biomassa com misturas de agentes

de gaseificacao.

4.1 Materiais: Analise elementar e imediata

Foram feitas analises elementar e imediata de briquetes de CDR, eucalipto e capim
elefante no laboratorio para caracterizacdo de combustiveis sélidos do Nucleo de
Exceléncia em Geracdo Termelétrica e Distribuida (NEST), da Universidade Federal de
Itajub& para o qual foi empregado um analisador CHNSO da marca Perkin Elmer series
11 2400 [101] para anélise baseado na norma ASTM D 5373-08 [102]. A analise imediata
(cinzas, volateis, carbono fixo) foi realizada utilizando um analisador termogravimétrico
marca LECO 701[103] para analise seguindo a norma ASTM D317* [104], e para a

determinacéo do poder calorifico superior foi empregada uma bomba calorimetrica marca
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IKA, modelo C2000 operando o método dinamico a 25°C por 7 min. Fotografias dos

materiais utilizados experimentalmente sdo apresentadas na Figura 4-1

b) Eucalipto em briquetes
2-3* 4,5 cm aprox. 3 cm diametro * 3-5 cm comprimento

oh T ~—
g R

c) iscnth s em briquetes d) CDR em brigquetes
3 cm didmetro * 3-5 cm comprimento 3 cm didmetro * 3-5 cm comprimento

Figura 4-1 Biomassas utilizadas nos testes experimentais

Numa primeira caraterizacdo dos combustiveis derivados de residuos (CDR)
foram achados valores muitos parecidos para as analises elementar e imediata e poder
calorifico ao ser comparados os CDR com briquetes de eucalipto, fato que determinou a
escolha na hora de realizagdo dos testes experimentais. Nao entanto, pela natureza dos
residuos solidos é de se esperar que os CDR possam apresentar valores muito diferentes
nas analises fisicas, quimicas e no contetdo de umidade [53] tal e como foi mencionado
em apartados anteriores dada a natureza dos residuos sélidos urbanos e as diferentes
carateristicas baseados na zona em que sao gerados.

Para efeitos de esta pesquisa, um outro elemento ajudou para a escolha de briquetes de
eucalipto, e foi a possibilidade de comparagdo com um conjunto de testes realizados no
mesmo reator utilizando eucalipto em pedacos e diferentes reagentes [14], além das
variadas experiéncias em gaseificadores de duplo estagio do grupo NEST-UNIFEI
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reportadas nos apartados anteriores. Na Tabela 4-1 sdo a presentados os resultados das

andlises elementar e imediata em base seca das biomassas utilizadas nesta pesquisa.

Tabela 4-1 Andlise Elementar e imediata de CDR, Eucalipto e Capim. (base seca)

Elementar (%BS)  Eucalipto Capim CDR Standard
Carbono 45,12 48,6 4491  ASTM D 5373-08 [102]
Nitrogénio 0,16 0,27 1,7 ASTM D 5373-08 [102]
Hidrogénio 6,30 6,00 6,45 ASTM D 5373-08 [102]
Enxofre 2,09 0,07 2,12 ASTM D 5373-08 [102]
Oxigénio* 46,33 45,06 44,82 Pela diferencia
Imediata (%BS
Cinzas 0,65 4,61 2,43 ASTM D 3175 [104]
Volateis 73,00 67,15 72,58 ASTM D 3174 [104]
Carbono Fixo 15,18 16,68 16,70 ASTM D-3172 [104]
Umidade 11,17 11,56 8,29 ASTM D 3173 [104]
PCl [MJ/kg] 15,609 16,257 16,015 NA

4.2 Carateristicas do gaseificador co-corrente de duplo

estagio

A composicdo bésica do equipamento é apresentada na Figura 4-2, fabricado pela
empresa Termoquip®, construido em aco carbono, revestido interiormente de material
refratario, com uma altura de 2,2 m, considerando o silo de biomassa e a parte destinada
a retirada das cinzas produzidas no processo; tem um diametro externo de 500 mm e o
interno 300 mm,

Este reator possui dois vibradores, um localizado no silo para ajudar no escoamento
e outro localizado sobre o coletor de cinzas, o qual contribui para a movimentagdo da
biomassa que fica encima da grelha e a remocéo das cinzas.

O reator foi projetado para produzir uma poténcia térmica maxima de 45 kWt com
um consumo nominal de 12 kg/h de biomassa Umida. O reagente no segundo estagio
(perto da zona de oxidacao, ver Figura 4-2) € utilizado para a queima parcial da biomassa
a fim de gerar a energia necessaria para as etapas de secagem e pirdlise, assim como para
o0 desenvolvimento de algumas reagdes endotérmicas do processo; ja o segundo estagio
tem como principal finalidade o craqueamiento térmico do alcatrdo produzido no
processo [24], [25].
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Figura 4-2 Gaseificador co-corrente no laboratério do NEST-UNIFEI
Fonte: AdaptacOes de [14] e [25].

4.3 Procedimento operacional e arranjo dos testes no

gaseificador

Nesta pesquisa foram realizados testes experimentais de gaseificacdo com briquetes
de eucalipto e capim elefante (com dimens@es aproximadas de: 35 mm de diametro; 35 -
50 mm de largura). Estes materiais foram escolhidos pelas carateristicas similares com
as analises proxima e imediata feitas com os briquetes de CDR.

Na sequéncia sdo apresentados os fatores de calculo para os diferentes reagentes de
gaseificacdo adotados também em pesquisas anteriores [14], os quais foram reproduzidos

com o intuito de garantir repetitividade e significancia estatistica.
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e Razao de Equivaléncia = RE (Equivalent Ratio = ER)

O fator de ar define a proporcdo de combustivel queimado (combustdo completa)
com relagdo & quantidade gaseificada (oxidacéo parcial e/ou reducdo). Segundo dados
reportados na literatura, o fluxo de agente de gaseificacdo controla o consumo de
biomassa em gaseificadores de fluxo descendente de leito movel e, consequentemente, a
velocidade superficial do gas (SGV), a taxa especifica de gaseificacdo (SGR) e a razéo
de equivaléncia [39],[85], [105], [106]. Todos eles s&o parametros operacionais
importantes na gaseificagédo de biomassa neste tipo de reatores.

A razdo de equivaléncia RE (Estabelecida como o volume de ar real fornecido a
razdo do volume de ar estequiométrica necessaria para combustdo do material) é obtido
a partir do balanco de massa do processo de gaseificacdo. E o cociente entre a razio de
ar/combustivel real pela razdo ar/combustivel estequiométrica (Eq. 4.1). Define a fracao
de combustivel gaseificado (oxidagdo parcial) em relacdo a propor¢cdo de combustivel

gueimado (combustdo completa) [107].

R !
RE = % (4.1)

CRA e

O volume tedrico de oxigénio necessario para queimar completamente 1kg de
biomassa (em base seca) é dado pela Eq.4.2. [32]

VO, = (1866 X - +5,56X -1+ 0,7x ——0, 7x ) Nm* / kg (4.2)
100 00" 100 100

Assumindo que uma molécula de o ar conte cerca de 21% de Oz e 79% de N por
volume, quando 1 kg de combustivel (em base seca) é queimado completamente, este
requer uma quantidade de ar em volume dada pela Eq. 4.3.

1 C H S 0
R =Var =——(1,866x —+5,56 x —+0,7x——0,7x—)Nm*/kg,., (4.
( %)“‘e“ 0,21( 100 100 100 100) Joom~ (4:3)

Logo, a relagdo ar/combustivel estequiométrico, determinada em m®kg nas

condigdes normais de temperatura e pressdo (1atm e 0°C) fica:

(R A% ) egeq = 0,089 x (C +0,3758) + 0,265 x H — 0,0330NM’ / K (4.4)
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A relacdo ar/combustivel real é calculada considerando a quantidade de biomassa
consumida na operacgdo do reator (mb) , a vazdo volumétrica de ar (Var) e o tempo de

operacdo (t) como mostra a Eq. 4.5.

_ (Vo x1)
(R %)real - m (45)

b

* REeq 0U GR- (REH20+02)- A razdo de gaseificacdo GR (Gasifying Ratio)

E o equivalente a razdo de equivaléncia RE, desconsiderando a parcela de
nitrogénio presente no ar. Nesta pesquisa, adotando a mesma nomenclatura o GR sera
chamado de RE¢q. (Fator de ar equivalente) ou apenas RE.

A mistura vapor+ oxigénio sera composta do somatério da quantidade de oxigénio

puro e o vapor.

» Razédo vapor/biomassa

A utilizacdo de vapor no processo de gaseificacdo tem por objetivo aumentar o0s
teores de hidrogénio no gas produzido, O vapor favorece a reacdo de agua e @as,
responsavel pela formacéo de H. e CO. A expressdo Steam-to-biomass ratio (SBR) é

calculada segundo a Eq. 4.6.

m. +m,. .
SBR — . vapor agua_biom (4.6)
m

biom_livre_cinzas_e_agua

Os arranjo experimental desta pesquisa é complementado com outros trabalhos
realizados no NEST/UNIFEI, para condicdes de gaseificacdo com ar, ar + vapor e vapor
+ oxigénio estudando a relacdo de equivaléncia que varia entre 0,25 até 0,45; adotando a
relacdo de equivaléncia (RE) de 0,35 como a parametro de referéncia, amplamente
referenciado como a melhor condicdo operacional para este tipo de reator [14], [24], [25],
[57], [58]. Na Tabela 4-2, sdo apresentadas as condi¢des operacionais do reator na fase

experimental.
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Tabela 4-2 Resumo das condic¢des operacionais do gaseificador

Biomassa R Vazéo massica - Vazéo de
Agente de Gaseificacéo SBR vanor (ka/h
Ar 0,25-0,45 20-28 (ar) NA NA
12 Ar + Vapor 0,25-0,45 20-28 (ar) 0,4-1,0 3-9
Oxigénio + Vapor NA 4,8-6,4 (O2) 0,4-1,0 3-9

*Racio Vapor Biomassa (SBR:Steam to biomass ratio)

Para os testes experimentais foi tomando como base 12 kg/hr de biomassa na base
de trabalho, considerou-se um total de quinze corridas, como mostrado na Tabela 4-3.
Assim, trés variacdes do fluxo de ar (16,00, 18,70 e 21,30 Nm3 / h) para os testes com (i)
apenas ar. Do mesmo modo, duas variagdes do fluxo de vapor (3,0 e 9,0 kg / h) para cada
fluxo de ar mencionado acima, resultando em seis corridas para os ensaios com (ii) ar +
vapor saturado. Testes preliminares com fluxo de vapor superior a 9,0 kg / h mostraram
forte reducdo de temperatura. Finalmente, trés variacdes do fluxo de oxigénio (3,36, 3,92
e 4,48 Nm3 / h), para cada fluxo de vapor mencionado acima, o que levou a outras seis

execucgdes para os testes com (iii) oxigénio puro e vapor.

Tabela 4-3 Tabela de experimentos com diferentes reagentes.

# Nomenclatura Ar (kg/h) | Oz (kg/h) Vapor (kg/h)

1 Al Airl 20,60

2 A2 Air2 24,08

3 A3 Air3 27,42

4 AI1S1 Air 1+3St 20,60 3,00
5 A2S1 Air 2+3St 24,08 3,00
6 A3Sl Air 3+3St 27,42 3,00
7 ALS2 Air 1+9St 20,60 9,00
8 A2S2 Air 2+9St 24,08 9,00
9 A3S2 Air 3+0St 27,42 9,00
10 01S1 O 1+ 3St 4,80 3,00
11 02S1 O 2+ 3St 5,60 3,00
12 03S1 O_3+3St 6,40 3,00
13 01S2 O 1+ 9St 4,80 9,00
14 02S2 O _2+9St 5,60 9,00
15 03S2 O 3+ 9St 6,40 9,00

4.4 Composicao do gas produzido e perfis de temperatura

A composi¢do do gas produzido no gaseificador é obtida utilizando analisadores
continuos da marca SIEMENS® modelo ULTRAMAT-23 para analise de monoxido de
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carbono, oxigénio e metano; e CALOMAT-6 para analise de hidrogénio. Os valores de
temperatura sdo monitorados atraveés de 7 termopares tipo k com sensibilidade
aproximada de 41uV/°C instalados na parte interna do gaseificador e distribuidos como
aparece na Figura 4-2. Tanto os dados de temperatura como da composicdo do gas sdo
enviados a um computador através do sistema de aquisicdo de dados Contempview® As
informagdes sdo armazenadas na memdria do computador a cada dois segundos e podem
ser vistas em tempo real durante o experimento, 0 que permite monitorar 0
comportamento do processo.

O poder calorifico inferior (PCI) do gas é calculado a partir da fracdo volumétrica
dos combustiveis do gas: CO, Hz e CHa. De acordo com a metodologia apresentada pelo
Laboratdrio Nacional de Energia Renovavel (NREL, pelas siglas em inglés do National
Renewable Energy Labortory), e adotada nesta e outras pesquisas do grupo
NEST/UNIFEI [14], o poder calorifico inferior do CO, Hz e CH4 é 12,622 MJ/Nm?3,
10,788 MJ/Nm?® e 35,814 MJ/Nm?3 respectivamente [14].

A equagcio que determina o PCI (MJ/Nm?3) gas seco é:

N
PCI [M]/ng] = z(PCIi-}’i) &0
=

Onde:
PCl;: E o poder calorifico de cada espécie em [MJ/Nm®]

y;: E a fracdo volumétrica de cada espécie no gas [%v]
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Capitulo5 Resultados

Neste capitulo sdo apresentados e discutidos os resultados dos testes experimentais
no gaseificador co-corrente de duplo estagio com biomassa de eucalipto em briquetes e
misturas de ar, ar + vapor e vapor + oxigénio como agentes de gaseificacdo, com o intuito
de evidenciar melhoras nos produtos da gaseificacdo. Considerou-se a hipotese de
operacdo em regime permanente, segundo 0s parametros operacionais descritos no
Capitulo 4.

Na sequéncia, séo apresentados os resultados das simulacdes a partir dos modelos
configurados mediante a utilizacdo de ferramentas de Dinamica de Fluidos
Computacional descrito no Capitulo 3, para a gaseificacdo em reator co-corrente de duplo
estagio de biomassa de rejeito com diferentes reagentes.

Por fim, sdo validados os resultados das simulacdes por CFD com dados
experimentais proprios desta pesquisa com o objetivo de estabelecer o grau de
significancia do modelo aqui proposto e propor 0s ajustes que sejam necessarios para um

desempenho dos modelos e assim fornecer informagdes em diferentes cenarios.

5.1 Resultados dos testes experimentais

Os testes experimentais foram desenvolvidos com o intuito de reproduzir as
condigdes de maxima eficiéncia do gaseificador e validar as informacdes obtidas para que

os resultados sejam considerados como dado de entrada e condi¢cdes de fronteira na
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simulacdo numérica posterior. Os perfis de temperatura na interfase entre a parede e o
leito de biomassa do reator, assim como para a composi¢do média de gas séo analisados
a partir do principio operacional em regime permanente, estabelecido como ponto maior
eficiéncia do processo. Tanto os resultados experimentais quanto os resultados das
simulacdes sdo analisados com o intuito de estabelecer a significancia estatistica dos

dados e validagédo das simulag6es versus dados experimentais.

511 Testes com Ar, Ar + Vapor e Vapor + Oxigénio como reagentes de
gaseificagéo.

A Figura 5-1 apresenta os resultados das vazdes massicas dos reagentes junto com
a evolucdo da razdo de equivaléncia (RE) nos testes experimentais de ar e ar + vapor,
desconsiderando a curva para o0 caso em que € utilizado vapor e oxigénio como mistura
de reagente. Para efeitos dos célculos de reagentes, a vazdo massica de biomassa foi
assumida como constante, como foi exposto no capitulo 4. Experimentalmente foram
realizadas 15 corridas cujas configuracdes foram avaliadas no mesmo reator do trabalho

experimental que antecedeu esta pesquisa [14].

g8 02 -/~ RE (Ar Real/Ar Estq)
30,00 0,500
- 0,450
25,00
_ - 0,400
£
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= 20,00
S - 0,300
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=
3 L 0,200
("9
10,00
- 0,150
- 0,100
5,00
- 0,050
0,00 = i L 0,000

Al A2 A3 A151 A251 A351 A1S2 A252 A352 O01s1 0281 0351 0O1s2 0252 0352

A=Ar; S=Vapor; O0=0xigénio

Figura 5-1 Dados das vazdes massicas de reagentes e RE - biomassa 12 kg/h

RE
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A Figura 5-2 mostra a evolugéo dos produtos gasosos combustiveis como resultado
do processo de gaseificagdo de biomassa utilizando as diferentes misturas. Neste caso
sdo analisadas as espécies: Mondxido de carbono, Hidrogénio e Metano; as quais
representam mais do 90% dos produtos e formam a base na andlise energética do gas
produzido.

Dos resultados apresentados pode evidenciar que para 0s casos em que € utilizado
sO ar como reagente, a formagdo de monoxido de carbono é maior para 0s casos em que
é utilizado vapor na mistura de reagente.

Um aumento pouco significativo dos produtos da gaseificacdo vé-se estimulado ao
fornecer uma quantidade maior de vapor como reagente na mistura, principalmente
favorecendo a producdo de monodxido de carbono nos casos em que é fornecido ar +
vapor. Porém, para esta espécie ndo supera a quantidade atingida se fosse utilizado ar
como reagente.

Para o caso do hidrogénio, na corrente dos gases produzidos, esta espécie apresenta
uma maior fracdo molar nos testes em que € utilizado vapor na mistura de reagentes,

obtendo a maior concentracao utilizando oxigénio + vapor como reagente.

s Vapor mEA 02 -A=[€O] - [H2] -#- [CH4]
30,00 40,0%

- - 35,0%
- D

25,00 \ -——-a---1
A

\ ’ - 30,0%
20,00
- 25,0%

15,00 - 20,0%

- 15,0%
10,00

+ 10,0%

Fluxo massico de reagente [kg/h]

5,00
F 5,0%

0,00 - 0,0%

Al A2 A3 Al1S1 A251 A3S1 Al1S2 A252 A352 O1S1 0251 O©O351 O1s2 0252 0352
A=Ar; S=Vapor; O=0xigénio

Figura 5-2 Evolucéo de espécies da gaseificacdo e fluxos de reagentes utilizados -
biomassa 12kg/h

[%Vol]
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Quanto ao poder calorifico inferior, a Figura 5-3 apresenta uma comparacao entre
os fluxos massicos de reagentes e a evolucdo do poder calorifico inferior do gas
produzido. Fica evidente o aumento do PCI, especificamente quando é utilizada a mistura
de oxigénio + vapor em concordancia com o aumento na concentracao de hidrogénio nos

produtos da gaseificacgéo.

s Vapor meRE 02 —A— PCI-Syngas
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o 5000 =
s 1500 w
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2 10,00 3000 £
: g
g 2,000
3 500
. 1,000
0,00

Al A2 A3 AlSl A251 A3S1 Al1S2 A252 A352 01s1 02s1 0O3s1 0152 0252 0382

A=Ar; S=Vapor; O=0xigénio

Figura 5-3 Vasdes massicos de reagente e Poder calorifico inferior do gas produzido -
biomassa 12 kg/h

Ao analisar os efeitos dos agente de gaseificacdo (Figura 5-3) na composi¢ao gasosa
e no PCI observou-se um aumento de 18% para CH4, 17% para CO e 28% para 0 Hz nas
gaseificagcdes com vapor na mistura, o que favorece um acréscimo no poder calorifico do
gas equivalente a 21% se for comparado com a gaseificacdo com ar como Unico reagente.

Variagdes significativas sdo evidenciadas no uso de vapor saturado e oxigénio se
comparado com ar. Os acréscimos obtidos foram: 177% para CHa, -4% para CO, e 100%
a mais para Hz, dando como resultado um aumento de 55% no PCI do gas. Comparando
0s acrescimos obtidos para a mistura ar + vapor contra vapor + oxigénio, as variagoes
s80: 134% para CHa4, -18% para CO e 56% para H»; o PCI passaria a ter um incremento
de 27%.

A Figura 5-4 relaciona as maximas temperaturas obtidas na camada limite para cada

teste, em pontos especificos obtidos a partir dos termopares instalados nas diferentes
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alturas do reator quando séo utilizadas as diferentes misturas de reagentes, expressas aqui
na sua vazdo massica /h. Pode-se observar que para o caso das temperaturas na zona de
secagem, as maximas temperatura ndo apresentam muita diferenca, e permanecem quase
na mesma relacdo. Ja nos casos em que € utilizado vapor saturado na mistura de reagentes
pode se observar variacGes nas temperaturas tanto nas zonas de pirolise e combustéo
quanto na zona de gaseificacdo, apresentando uma queda significativa de temperatura na
zona de gaseificacdo, no entanto a temperatura na zona de gaseificacdo seja baixa, esta
continua na faixa de valores apropriados para este tipo de reator.

A queda de temperatura pelo fornecimento de vapor pode ser explicada pelo fato
de fornecer vapor saturado numa temperatura média de 103-110 °C que ao entrar no
reator, se expande perto do termopar instalado entre a parede e a biomassa reagindo. Este

fendmeno, € estudado nos estudos prévios a esta pesquisa [14], [24], [25] e amplamente

discutido.
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Figura 5-4 Relacdo de temperaturas méximas obtidas experimentalmente em conjunto
com vazdes méssicas de reagente - biomassa 12kg/h

5.2 Resultados das simulacgodes

Nesta secdo sdo apresentados os resultados finais das simulacdes da gaseificacéo

de biomassa em reator co-corrente de duplo estdgio considerando as situacdes de



71

operacdo auto térmica e regime permanente, como foi descrito no Capitulo 3. Nesta
pesquisa 0 hardware utilizado foi uma estacdo de trabalho composta por dois
processadores Intel® Xeon® de quatro ndcleos, 1,8 GHz de velocidade de cada
processador. Uma memoria RAM de 64 Gb. Os diferentes os softwares utilizados foram:
ANSYS ICEM® para a geracdo de geometria e da malha no volume de controle, que
posteriormente foi exportada para o software ANSYS FLUENT® para fazer as
simulacfes numéricas. Ja, a apresentacdo e o tratamentos dos resultados foi feita
utilizando o software ANSYS CFD-POS®. E utilizada uma plataforma de trabalho
(Sistema Operacional) Windows® para um sistema baseado numa arquitetura de 64 bits.
O tempo meio de processamento para a solugdo numérica para os casos base foi de 12-
14 horas por caso.

Para facilidade na interpretacdo dos resultados foram criados casos base tomando
como relacdo de equivaléncia, ER=0,35 sendo fornecido 44,4% e 55,6% para o primeiro
e segundo estagio respetivamente e para cada tipo ou combinacdo de reagente. O fator
ER= 0,35 foi testado na condi¢cdo em que é gerado a melhor qualidade do gas a partir de
estudos anteriores utilizando diferentes reagentes [14], [24], [25]. Nesta pesquisa as
simulacdes utilizam como reagentes: ar, ar + vapor e vapor + oxigénio. Os resultados das
simulacdes sdo apresentados na sequéncia e no final sdo comparados todos 0s casos

simulados e validados com dados experimentais.

5.2.1 Temperaturas atingidas no reator

A Figura 5-5 apresenta os contornos de temperaturas atingidas ao interior do
volume de controle para os trés casos base simulados a partir dos diferentes reagentes (ar,
ar +vapor e vapor +oxigénio). Os diferentes reagentes entram no reator em quantidades
diferentes no primeiro e no segundo estagio, esta relacdo foi obtida experimentalmente
durante os testes de melhor desempenho do equipamento e foi mantida para a execugéo
dos casos base a razdo de 44,4% do reagente no primeiro estagio y o restante (55,6% ) no

segundo estagio.
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Figura 5-5 Temperaturas atingidas no reator para gaseificacdo co-corrente em duplo
estagio com diferentes reagentes e regime permanente, ER=0,35 - biomassa 12 kg/h

Da Figura 5-5, do caso base AR, pelos contornos de temperatura (em Kelvin) fica
evidente que as maiores temperaturas obtidas sdo achadas na zona de combustéo, no
conjunto de superficies formadas pelas entradas de reagente para o primeiro e segundo
estagio. Note-se que para o caso da gaseificacdo com ar como Unico reagente as maiores
temperaturas ficam na faixa dos 980°C (1253 K aprox) atingidas na zona mencionada.

Ja para o caso das temperaturas na zona de combustdo atingidas utilizando ar +
vapor e vapor + oxigénio como reagente (caso base AR + vapor e Oxigénio + vapor),
observa-se uma diminuicdo na maior temperatura obtida nesta zona. Este ultimo
fendmeno atribuido ao fato de que as simulacBes foram baseadas em condicBes
experimentais em que o vapor fornecido ndo é vapor superaquecido, sendo apenas vapor
saturado que entra no reator a uma pressao de 3,5 bar e uma temperatura de 105°C 5,
sofrendo uma expansdo espontanea na vizinhanga das paredes do reator e a biomassa
reagindo.

Ao analisar a zona de reducdo/gaseificacdo observou-se uma diminuicdo das
temperaturas utilizando as combinagfes com os trés tipos de reagentes, fato que apresenta
coeréncia com o0s estudos experimentais tanto nesta pesquisa, quanto nos estudos

anteriores [14]. As maiores temperaturas atingidas na zona de reducdo para os casos de
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reagentes ar, ar + vapor e vapor + oxigénio foram respetivamente: 860°C/1133K,
840°C/1113K e 780°C/1053K.

Posteriormente foram definidos pontos de comparacao de temperatura baseados nos
trés casos base: biomassa 12 kg/h, regime permanente, ER=0,35, e misturas de reagentes.

Graficamente sdo comparados diferentes pontos de controle de temperatura
interfacial de parede obtidos a partir dos dados experimentais com os resultados obtidos
a partir das simulacGes utilizando técnicas CFD e apresentados na Figura 5-6 num
compilado com os trés casos base estudados.

Foram obtidos dados de temperatura interfacial e axial a partir das simulacdes para
0s trés casos base. Esta comparagdo permite obter informagdes nas diferentes zonas do
gaseificador, destacando que para a zona de secagem os valores de temperaturas obtidas
experimentalmente na parede do reator e os valores obtidos pelas simulagdes por CFD
tanto na parede como a temperatura axial do leito apresentam valores com uma
significancia estatistica quase perfeita, ou seja, sem mudancas significativas de
temperatura ao comparar dados experimentais e simulagfes. A aparente falta de mudanca
nas temperaturas axial e de parede é comumente atribuida pelas reacdes de
devolatilizacao e evaporacdo da umidade na biomassa que acontecem na zona de secagem
ja que sdo conhecidos como processos de desenvolvimento lento dentro das reacdes da
gaseificacdo [83].

Ja para as outras zonas do reator, as mudancas na temperatura axial e da parede sao
maiores, atingindo em muitos casos diferencas de temperatura na faixa dos 100 a 180°C
(diferenca entre a parede e o0 nlcleo do reator). Fato que guarda estreita relagdo com a
natureza das reacGes exotérmicas, heterogéneas nas zonas de combustdo e reducdo que
acontecem no interior do leito reagindo, além dos fendmenos turbulentos das mudancas
de fase proprios da biomassa se descompondo [108].

Das observacbes na diferencias de temperatura interfacial e axial do reator
concluisse que existe a necessidade de implementar uma sonda com termopares em
diferentes alturas ao interior do reator que permita estudar as mudangas por transferéncia
de calor do interior do leito formado pela biomassa.

A significancia estatistica dos resultados das temperaturas nos pontos de controle
para 0s casos base obtidos pelas simulagdes CFD e dos dados experimentais resulta numa
faixa de confiabilidade superior ao 90% ao ser comparado o desvio padrdo e a variancia
dos dados das simulagdes contra os dados experimentais. Discussao que ser tratada caso

a caso na sequéncia.
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Figura 5-6 Comparacdo das temperaturas obtidas experimentalmente e temperaturas
obtidas nas simulagdes por CFD

Posteriormente sdo apresentados os dados das temperaturas obtidas
experimentalmente na regido interfacial de parede (Entre a parede do reator e o leito de
biomassa reagindo) e as temperaturas na regido de parede e temperatura axial obtidas
pelas simulacgdes utilizando ferramentas CFD, para os casos base Ar na Figura 5-7, Ar +
Vapor na Figura 5-8, e O + Vapor na Figura 5-9.
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Para o caso base utilizando Ar como reagente foram avaliados pontos de controle
de temperatura interfacial e axial nas simulacGes e temperatura interfacial obtida
experimentalmente. Da Figura 5-7, pode—se observar que o modelo proposto permite
representar as condi¢cdes experimentais e estimar os dados de temperatura ao interior do
reator, destacando que os valores das simulagdes apresentam uma significancia estatistica
com valores entre 88,39% até 94,51 % quando avaliado o desvio padréo e a variancia dos
dados das simulacBes. Apresentou-se também o desvio médio para as temperaturas
interfaciais (na parede) obtidas nas simulacBes contra as obtidas experimentalmente
destacando um valor maior na zona de combustdo, porem mantendo-se no intervalo de

confian¢a mencionado.
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Figura 5-8 Temperaturas obtidas experimentalmente e temperaturas obtidas nas
simulagdes por CFD Caso base Ar_Vapor

Para as simulagdes do caso base utilizando Ar + vapor como reagentes (veja-se a
Figura 5-8) , ao ser avaliados os pontos de controle de temperatura interfacial e axial
contra a temperatura interfacial obtida experimentalmente encontrou-se um
comportamento com significancia estatistica media, onde o modelo proposto predisse as
temperaturas interfacial e axial com um intervalo de certeza entre 63,89% e 92,23 %

quando avaliado o desvio padrdo e a variancia dos dados das simulagdes. J& o valor que
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apresentou o maior desvio padréo foi o valor para a temperatura de parede na zona de

combustdo, porem se mantendo no intervalo de representatividade.
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Figura 5-9 Temperaturas obtidas experimentalmente e temperaturas obtidas nas
simulagdes por CFD Caso base Oxigénio _Vapor

Ao ser analisadas as simulacdes para o caso base Oxigénio + vapor, encontro se
uma significancia estatistica para os valores de temperatura axial e de parede nas
simulacBes cuja significancia estatistica ficou na faixa de 75,04% até 95,85% quando
avaliado o desvio padrdo e a variancia dos dados das simulacdes. JA o valor que
apresentou o maior desvio padrdo ao comparar os dados experimentais e das simulacdes
para os dados de temperatura na parede foram os valores obtidos na zona de combustéo,

porem se mantendo no intervalo de representatividade estatistica.

5.2.2 Velocidade superficial do gas

O leito de biomassa é formado sobre a grade através da qual os gases saem
exercendo uma forga de arrastro sobre a fase sélida e produzindo uma queda de pressao.
Esta hip6tese no regime é conhecida como leito empacotado mével, em que os solidos se

movem em direcdo descendente em relacdo as paredes do gaseificador [36], [68], [99],
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[109]. A partir deste conceito define-se a velocidade superficial do gas como a taxa de
variacdo temporal do fluxo de gas por unidade de &rea ou seccéo transversal do leito. Este
fator somado ao fluxo de reagente é analisado como consequéncia da influéncia nas
reacOes quimicas com a utilizacdo de diferentes reagentes.

Por tratar-se de uma analise em regime permanente, aqui sdo apresentados 0s
contornos nas zonas do reator, destacam-se como as zonas de maior velocidade a zona de
combustdo com deslocamento na proximidade da zona de reducdo; uma comparacao dos

perfis de velocidade comparando os trés tipos de reagente é apontada na Figura 5-10, a

seqguir.
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Figura 5-10 Velocidade superficial do gas no reator para gaseificagdo com diferentes
reagentes em duplo estagio co-corrente regime permanente. ER=0,35, biomassa 12 kg/h

E importante notar, que em todos os casos base é mantida a mesma porosidade do
leito (0,5), toda vez que ele é considerado um meio poroso reagindo com uma mistura de
reagentes. Aqui é observada uma maior velocidade superficial quando é utilizado ar +
vapor como reagente (1,54 m/s).

Os resultados das fragcbes molares dos principais produtos da gaseificacdo sdo
exibidos na Figura 5-11 para hidrogénio, na Figura 5-12 para 0 metano e na Figura 5-13

para 0 monéxido de carbono.



78

5.2.3 Frac&o molar de hidrogénio

O hidrogénio é um dos produtos mais importantes na gaseificacdo, formado
principalmente a partir das reacdes gas e agua na gaseificacdo do carbono (Eg. 2.4), e da
reacdo homogénea de deslocamento agua e gas (Eq. 2.9), dado seu poder calorifico alto,
torna-se de especial interesse estimular a formacdo desta espécie na corrente dos gases
produzidos. Para os dois primeiros casos base utilizando ar e ar + vapor como reagentes,
a formacdo de hidrogénio é especialmente marcada na zona de combustdo com
deslocamento até a zona de reducédo, obtendo as maiores concentracdes da espécie entre
19-21 % de concentracdo molar para o caso em que € utilizado ar + vapor como reagente.
Ja para o caso base utilizando uma mistura de vapor + oxigénio como reagente a formacao
desta espécie vé-se concentrada mais na zona de reducéo, fenémeno atribuido a queda de
temperatura na zona de combustéo por injecdo de vapor saturado no primeiro e segundo
estagios, mencionado ja no apartado 5.2.1. As maiores concentra¢cbes molares desta
espécie ficam numa faixa entre 18-32,5%.
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Figura 5-11 Fracdo molar de Hidrogénio da gaseificagdo com diferentes reagentes em
duplo estagio co-corrente regime permanente. ER=0,35, biomassa 12 kg/h
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5.2.4 Fracado molar de Metano

Em reatores do tipo co-corrente é amplamente discutido que a producao de metano
é baixa, a concentracdo desta espécie é basicamente estimulada na gaseificacdo de
carbono (eg. 2.5), a qual acontece logo apos a secagem e devolatilizacdo da biomassa.

O metano é outro componente com um alto poder calorifico nos produtos da
gaseificacdo, no caso especifico do tipo de reator utilizado nesta pesquisa, reator co-
corrente de duplo estdgio, observou-se uma concentracdo de metano na se¢do formada
pela entrada de reagente no primeiro estagio, potencialmente atribuido a natureza das
reacOes de gaseificacdo e as baixas temperaturas nessa zona do reator e a presenca do
reagente entrando também a baixas temperaturas. A Figura 5-12 apresenta os graficos de

contorno para a fragdo molar de metano utilizando misturas de reagentes.
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Figura 5-12 Fracdo molar de Metano da gaseificacdo com diferentes reagentes em duplo
estagio co-corrente regime permanente. ER=0,35, biomassa 12 kg/h

Nos casos base apresentados, as concentragcdes molares de metano utilizando ar, ar
+ vapor e vapor + oxigénio como reagentes os valores obtidos ficaram nas faixas de 2 -
2,5%, 1,5 - 3% e 3,3 - 5% respetivamente.
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5.2.5 Fracdo molar de Monoxido de carbono

O mondxido de carbono é uma outra espécie que contribui com o poder calorifico
do gés produzido, tanto em gaseificadores de leito fixo, quanto reatores de leito fluidizado
esta espécie é favorecida na presenca de oxigénio nas reacfes de combustdo parcial de
carbono (Eg. 2.1), da reacdo de Boudouard (Eq. 2.3) e da reacdo gas de agua (Eq. 2.4),
por isso em destaque observou-se concentragdes na zona de combustao para 0s casos em
que se utiliza ar e ar + vapor como reagentes; ja no caso em que é utilizado vapor +
oxigénio como reagente as maiores concentragdes ficam na zona de redugdo. Os valores
medios das leituras nas simula¢Ges com as diferentes misturas de reagentes foram: 15,3-
21% para gaseificacdo com ar como reagente, 12-16,8% para ar + vapor como reagente e

12-18,5% utilizando vapor + oxigénio como reagente.
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Figura 5-13 Fracdo molar de Monoxido de carbono da gaseificacdo com diferentes
reagentes em duplo estagio co-corrente regime permanente. ER=0,35, biomassa 12 kg/h

Das diferentes situacdes simuladas utilizando técnicas de Dinamica dos Fluidos
Computacional para gaseificagdo de biomassa e diferentes tipos de reagentes, observou-
se um aumento no teor de hidrogénio e uma diminuicdo na concentragdo de monoéxido de

carbono quando é utilizado vapor de baixa qualidade na mistura dos reagentes. O
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acréscimo do teor de hidrogénio vem a ser explicado devido ao favorecimento da reacédo

de deslocamento gés- agua que é decorrente do fornecimento deste reagente ao processo.

Da analise dos resultados fica evidente que a utilizagdo de vapor no processo
produz um gés de maior teor de hidrogénio. J& a utilizacdo de oxigénio na mistura de
reagentes favorece a reacdo de Boudouard fazendo com que seja incrementada a producao

de mondxido de carbono na corrente dos produtos.

5.2.6 Reducéo do leito de biomassa durante o processo

Utilizando uma ferramenta disponivel no software CFD-Pos® de Ansys® foi
possivel representar o consumo de biomassa dentro do reator a partir da reducdo do leito.
Esta ferramenta de pds processamento permite obter fotografias do processo na situacao
hipotética de regime transiente se o reator fosse alimentado por batelada, a partir dos

resultados obtidos em regime permanente.

Para tal fim, foi definido um intervalo de tempo de 0 até35 min e os resultados sdo
apresentados a partir de planos de corte no centro do reator desde a Figura 5-14 até a

Reducéo do leito em t=35 min na Figura 5-21.

i
i g

Figura 5-14 Reducéo do leito em t=0 min  Figura 5-15 Reducdo do leito em t=5 min
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Figura 5-20 Reducdo do leito em t=30 min  Figura 5-21 Reducéo do leito em t=35 min

A partir das informacdes das simulacGes em regime permanente, considerou-se
gue o processo comega quando o reator atinge as temperaturas proprias em cada zona de
reacdo. Num primer momento biomassa comeca a secar e devolatilizar continuando com
as primeiras reacOes da pir6lise primaria, apresentando a primeira fase de reducéo do leito
na zona de secagem e as frentes de chama formadas com o reagente perto da zona do
primeiro e segundo estagio Figura 5-14 e Figura 5-15.

Logo apds as frentes de chama intensificasse, a biomassa desce desde a zona de
secagem e pirolise no sentido da zona e combustdo e reducdo (Figura 5-16, Figura 5-17,
Figura 5-18, Figura 5-19). Apo6s, 30 min, nota se a completa reducédo do leito na zona de
secagem e pirolise e a intensificacdo dos frentes de chama nas paredes do reator proximas
as entradas de reagente (Figura 5-20 e Figura 5-21).

Embora este mecanismo ainda seja pouco explorado dado o consumo do recurso
computacional que representa, permite gerar aproximacdes graficas do comportamento
do reator em virtude do consumo de biomassa, a reducdo do leito e o fluxo da biomassa

a partir de informacdes fornecidas a partir das simulagdes em regime permanente.
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5.2.7 Validacéo das simulacGes a partir das espécies no gas produzido

Com o intuito de validar estatisticamente as simulagdes dos modelos baseados em
ferramentas Dinadmica dos Fluidos Computacional, foram comparados os valores para a
concentracdo molar de espécies no gas produzido (CO, H, e CH4) a partir dos dados
experimentais com diferentes biomassas contra os valores simulados. Assim, foram
plotadas curvas com os resultados das simula¢des utilizando os dados da biomassa (dados
a partir na analise préxima e imediata do combustivel) fornecidos nas bases de dados no
software de CFD e no mesmo plano foram dispostos os pontos experimentais. O objetivo
foi estabelecer a significancia estatistica dos dados simulados a partir do desvio padréo e
a variancia dos dados contra os resultados experimentais executados no mesmo reator
para 0s arranjos configurados com misturas dos reagentes e biomassas como: briquetes
de eucalipto, briquetes de capim elefante (miscanthus ssp) e milho. Estes dois ultimos
materiais fizeram parte de uma pesquisa conjunta entre o grupo NEST-UNIFEI e
pesquisadores da IOWA University (Projeto: MEC / MCTI / CAPES / CNPq / FAPs No
71/2013 - Special Guest Researcher. the grant number Proposal: 152583. Process:
88881.030460 / 2013-01), e autorizaram a divulgacdo dos resultados para validacdo. Nas
Figura 5-22, 5-23 e 5-24 sdo apresentados os resultados experimentais e os resultados das
simulacdes, em conjunto com o tipo de reagente fornecido em kg/h para cada
experimento. As curvas plotadas representam as estimacdes do modelo CFD no intervalo
da RE especificada, as marcas e simbolos apresentam 0s pontos experimentais com

diferentes biomassas.
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Figura 5-22 Composicao volumétrica dos produtos da gaseificacdo na saida do
gaseificador. Reagente: Ar. Biomassa: Eucalipto, Capim elefante e Milho contra as
simulacdes CFD em ANSYS FLUENT®

Para 0 caso em que se utiliza ar como reagente (veja-se Figura 5-22), os dados
comparados das simulacdes CFD contra os dados experimentais, encontrou-se uma
significancia estatistica fundamentadas no desvio padrao superior ao 90% quando foram
comparadas as simulagfes e os dados experimentais com eucalipto e capim elefante em
todas as espécies gasosas analisadas (CO, Hz e CH4) do gés produzido. J& para o caso em
que foram comparados os resultados simulados com os experimentais com milho a
significancia estatistica caiu para um 82,97%, como pode ser constatado na porcentagem
de erro para a espécie CO, este fato pode ser atribuido a um maior contetdo de carbono

na biomassa (milho) utilizada nos testes experimentais.
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Figura 5-23 Composicao volumeétrica dos produtos da gaseificacdo na saida do
gaseificador. Reagente: Ar + Vapor. Biomassa: Eucalipto, Capim elefante e Milho
contra as simula¢ées CFD em ANSYS FLUENT®

Quando fornecidos ar e vapor como misturas de reagentes os valores das
estimativas dos dados obtidos nas simulagfes contra os dados experimentais com
briquetes de eucalipto e capim elefante apresentaram uma significancia estatistica
préxima ao 93% comparando as espécies do gas produzido, observou-se que 0s erros
baseados no desvio padrdo apresentam um comportamento quase uniforme (sem desvio
minimo ou maximo, veja-se Figura 5-23) para 5 dos 6 testes realizados
experimentalmente com eucalipto e para todos os testes com capim elefante.

Para o caso em que foram comparadas as estimacdes dos modelos CFD com o0s
testes experimentais com milho apresento uma diminuicdo da significancia baseada nos
resultados para as espécies hidrogénio e monoéxido de carbono, possivelmente atribuido

aos conteddos altos de hidrogénio e carbono na biomassa fornecida.
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Figura 5-24 Composicao volumétrica dos produtos da gaseificacdo na saida do
gaseificador. Reagente: Vapor + Oxigénio. Biomassa: Eucalipto, Capim elefante e
Milho contra as simulagcdes CFD em ANSYS FLUENT®

A Figura 5-24 apresenta os resultados obtidos nas estimativas dos modelos CFD
para o caso em foram fornecidos vapor e oxigénio como misturas nas correntes dos
reagentes. Do mesmo modo ao comparar os dados para gaseificagdo com eucalipto e
capim elefante contra os resultados das simulagcdes por CFD encontrou-se que a
significancia estatistica para as espécies comparadas apresentou um valor de 83%, além
disso, em 3 dos 6 experimentos detectou-se valores atipicos para o0 monéxido de carbono

e dois valores consideravelmente fora dos resultados simulados para a fragdo molar de
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hidrogénio. Ja para o metano, ndo foram determinados valores atipicos do modelo contra
0s dados experimentais.

A andlise comparando os dados das simula¢Ges com os testes experimentais com
milho e por tratar-se de um material com composicdo quimica diferente da biomassa
estudada nesta pesquisa pode-se estabelecer a necessidade de conhecer a composi¢éo das
andlises elementar e imediata da biomassa com o intuito de que possam ser inseridas na
base de dados de combustiveis e a partir de novas simulacdes gerar resultados para efeitos

de validacdo e posterior comparagéao.

5.2.8 Poder Calorifico Inferior dos produtos da gaseificacéo

Sdo analisados os valores do poder calorifico inferior do gas produzido tanto para
0s testes experimentais com briquetes de eucalipto, quando para as simula¢es por
Dinamica dos Fluidos Computacional. Neste quesito a Figura 5-25 apresenta 0s
resultados, onde sdo mantidas as colunas de reagentes em sua vazdo em massa fornecida
para cada experimento com o intuito de comparar e acompanhar as diferentes mudancas
que tem a ver com 0 aumento ou diminuicdo do poder calorifico do gas produzido como

resposta ao fornecimento de cada mistura de reagente.
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Figura 5-25 Poder Calorifico Inferior dos produtos da gaseificagdo. Resultados

experimentais e simulagdes CFD em ANSYS FLUENT®
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Ao comparar os dados experimentais e das simula¢6es por CFD para a variavel de
saida poder calorifico inferior do géas produzido encontrou-se de maneira geral que 0s
valores obtidos representam a variavel com uma alta significancia estatistica (86,67% —
90%). Especificamente para o0 caso das gaseificacGes de biomassa com Ar e Ar + Vapor
como reagentes, todos os valores das simulacBes ficaram na faixa de valores
experimentais possiveis dentro das relagdes equivaléncia estudadas. Para o caso em que
sdo utilizados vapor + oxigénio como reagentes, existe uma tendéncia quase lineal no
poder calorifico para todas a relagdes de equivaléncia estudadas, no entanto dois pontos
experimentais apresentaram valores fora da linha de tendéncia e em consequéncia fora de
desvio padréo calculado o que ocasionou uma queda na representatividade do modelo e
sera motivo sugestao para trabalhos futuros.

5.2.9 Resultados das simulacgdes por CFD e dados experimentais desta pesquisa

Na Tabela 5-1 sdo apresentados os valores das simula¢fes com ferramentas de
Dinamica dos Fluidos Computacional frente aos dados experimentais desta pesquisa e da
pesquisa imediatamente anterior. Por tratar-se de uns dos poucos trabalhos realizados
no tipo de reator escolhido, o objetivo desta comparacao foi destacar a proximidade dos
dados estimados nas simulacdes e os dados coletados experimentalmente visando
mediante os dados das espécies presentes no gas produzido, estabelecer parametros e
condicBGes de repetitividade para possiveis trabalhos futuros utilizando este tipo de

reatores e misturas de reagentes.
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Tabela 5-1 Resumo dos testes experimentais com biomassa de eucalipto em briquetes,
biomassa de eucalipto em pedacos e as simulagdes CFD.

CO (V/100) H2 (V/100) CH4 (V/100)

Teste Ar (kg/h) O2 (kg/h) Vapor (kg/h) 3 3
Esta pesquisa | [14] | Esta pesquisa| [14] | Esta pesquisa | [14]

Ar 1 20,60 - - 0,170 | 0,178 | -- ]0,160| 0,172 - 0,020 | 0,014| -
Ar 2 24,08 - - 0,160 | 0,154 |0,180/0,159| 0,163 |0,162| 0,021 | 0,016 0,013

Ar 3 27.42 - - 0,199 | 0,210 | -- |0,167| 0.163 | -- 0,028 | 0,017 | --
Ar 1+3Vp . 20,60 - 3.00| 0,118 | 0,122 |0,082/0,180| 0.194 |0,180| 0,020 | 0,016 [0,015
Ar 2+ 3Vp 24,08 - 3,00 | 0,100 | 0,087 |0,127/0,220| 0,213 |0,190| 0,020 | 0,014 |0,016
Ar 3 +3Vp 27,42 - 3,00 | 0,090 | 0,083 /0,117/0,210| 0,185 |0,190| 0,020 | 0,016 |0,014
Ar 1+9Vp 20,60 - 9,00 | 0,085 | 0,072 /0,072/0,180| 0.190 0,190/ 0,020 | 0,016 [0,015
Ar 2+ 9Vp 24,08 - 9,00 | 0,120 | 0,128 |0,110/0,190| 0,184 0,200/ 0,020 | 0,017 |0,016
Ar 3 +9Vp 27,42 - 9,00 | 0,120 | 0,111 |0,873/0,170| 0,204 (0,210 0,017 | 0,017 (0,014
O 1+3Vp - 4,80 3,00 | 0,210 | 0,232 10,240/0,320| 0.343 |0,274| 0,047 | 0,035 (0,053
0 2+3Vp - 5.60 3.00 | 0,199 | 0,208 |0,177/0,325| 0.353 |0,327| 0,050 | 0,032 (0,038
O 3+3Vp - 6,40 3,00 | 0,226 | 0,243 |0,246/0,330| 0,275 10,332| 0,049 | 0,054 0,045
O 1+9Vp - 4,80 9,00 | 0,230 | 0,178 10,179/0,329| 0.327 0,331| 0,053 | 0,036 (0,045
0 2+9Vp - 5.60 9,00 | 0,230 | 0,248 |0,180/0,330| 0.333 |0,333| 0,049 | 0,045 (0,035
O 3+9Vp - 6,40 9,00 | 0,220 | 0,180 0,207/0,326| 0.336 |0,359| 0,050 | 0,034 (0,033

Dos dados analisados tanto nas simulacgdes, quanto experimentalmente notou-se a

existéncia de uma repetitividade coerente das diferentes condi¢des simuladas com os

modelos CFD quando for comparado com os dados coletados experimentalmente para as

trés espécies no gas produzido.

Como foi comentado em subitens anteriores a partir dos valores obtidos na

composicdo de espécies no gas produto observou-se valores para a concentracdo das

espécies dentro da faixa reportada na literatura que permitem estabelecer a funcionalidade

do modelo para representar diferentes configuracdes de gaseificacdo com misturas de

reagentes.
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Capitulo6  Conclusdes e sugestdes

6.1 Conclusdes

A partir das analises de temperatura interfacial ficou em evidencia a necessidade de
estabelecer um método alternativo para obter temperatura axial (no centro do reator) e
estudar as mudancas de fase associadas aos efeitos da radiacdo da biomassa reagindo.

Experimentalmente foi obtido o ponto de méxima eficiéncia energética do reator
quando se refere a composicdo dos produtos da gaseificacdo. Este ponto coincide com
uma relacdo de equivaléncia RE=0,35. O proximo passo deveria ser estudar os diferentes
tempos de residéncia com diferentes combustiveis para alcancar o maximo desempenho
do reator.

Mostrou-se que a utilizagdo de vapor como reagente misturado no ar apresenta uma
melhora significativa até 20% nos produtos de gaseificacdo, embora apenas se tenha
utilizado vapor saturado. O proximo passo seria usar vapor superaquecido para estudar as
melhorias tanto nos produtos quanto no desempenho do reator.

A utilizacdo de oxigénio em combinacdo com vapor torna-se uma alternativa para
melhorar a qualidade do gas (entre 19% e 23% dos produtos no gas produzido), deve se
levar em conta o estudo econémico associado ao fornecimento deste reagente.

As simulacgdes baseadas no modelo em regime permanente multi-etapa apresentam
uma significancia estatistica entre 90% e 95% para a estimacdo dos produtos da

gaseificacdo e composicdes de gas produzido, poder calorifico inferior e temperaturas.
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Esta avaliacéo de significancia foi feita com base no desvio padréo e a variancia dos dados
obtidos das simulagGes contra os dados obtidos experimentalmente.

Foi constatado que o uso de funcgdes de distribuicdo de probabilidade para
representar as principais reacdes quimicas do processo permite obter reducdo no custo
computacional ao resolver os diferentes modelos com reacdes quimicas e taxas de reacdo
relativamente répidas. No entanto para rea¢des mais lentas e analisar melhor uma grade
variedade de componentes no géas produto e possivel contaminantes, 0 seguinte passo
seria a utilizacdo de ferramentas que permitam fornecer um detalhamento quimico
robusto como programacao de Fungdes Definidas pelo Usuario (UDF).

A partir do modelo configurado nesta pesquisa foi aberta a possibilidade de utilizar
diferentes combustiveis empiricos, com base na sua composicdo quimica elementar e
imediata. O modelo aqui proposto permite com poucos ajustes, configurar diferentes
condicdes operacionais, sempre que a operacao seja feita em reatores de leito fixo a
pressao atmosférica.

O aqui desenvolvido oferece uma alternativa para simular facilmente diferentes
tipos de reagentes sempre que sejam fornecidos por entradas diferentes a da biomassa.
Esta hipdtese foi bem resolvida sempre que seja utilizado o modelo de combustdo sem
pre-mistura em que combustiveis e reagentes ndo entram na mesma corrente no reator.

Destacam-se as principais contribui¢des desta pesquisa como:

Possibilidade de inserir um combustivel novo na livraria do simulador ANSYS® a
partir de sua composicdo quimica elementar e imediata

Utilizacdo de diferentes reagentes e misturas dentro do processo de gaseificacéo,
especificamente em reatores de duplo estagio, deixando aberta a possibilidade de simular
com uma Unica entrada de reagente.

Considerar modelos de gaseificacdo sem pre-mistura que permitem a partir de uma
funcdo de densidade de probabilidade, gerar a composic¢do de uma mistura de produtos
gasosos.

Permite predisser a formagdo das espécies produto da gaseificacdo, contornos de
temperatura, pressdo e velocidades ao longo do leito, e com alguns ajustes mais
complexos, até os possiveis poluentes.

Representa uma economia de recursos ao ser comparado com grandes

investimentos para a realizagao de testes experimentais.
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6.2 SugestOes para trabalhos futuros

Com o intuito de melhorar os avancos oferecido nesta pesquisa, e visto com
interesse utilizar modelos de cinética quimica mais robustos, especificamente para a zona

de pirdlise visando um melhor entendimento deste processo em reatores de duplo estagio.

Com especial interesse em estudar as temperaturas no interior do gaseificador
propbe-se fabricar uma sonda com termopares que posa ser adaptada desde o topo do
gaseificador e assim obter leituras a diferentes alturas do leito da temperatura axial nas
diferentes zonas e poder assim comparar dados experimentais de temperatura na parede

e 0 eixo central do reator.

Recomenda-se estudar diferentes tipos de mecanismos para geracdo de malhas que
permitam simular este tipo de processos a partir das diferentes geometrias e arranjos

fisicos que podem apresentar os gaseificadores de leito fixo.

Aprofundar em técnicas de simulacdo numérica que permitam desenvolver estudos
para a simulagdo do processo em regime transiente sem detrimento no custo

computacional.

As bases de dados de combustiveis contidas no software ainda ndo oferecem grande
quantidade de biomassas como matérias primas seja para processo de gaseificacdo ou
combustdo. Este aspecto torna-se interessante como base para desenvolver rotinas
alternativas que permitam desenvolver maior detalhamento quimico dos processos
associados a estes fendmenos, para que sejam compativeis com as ferramentas de
dindmica dos fluidos computacional oferecidas pelo conjunto de programas gue vincula
0 ANSYS®.
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Apéndice A. Cddigo ANSYS FLUENT® para o caso
base 12 kg/h biomassa tipo CDR, RE=0,35 em reator de

duplo estagio

Fluent
Version: 3d, dp, pbns, pdf20, rke
species pdf, realizable k-epsilon)
Title: Caso Base RE=0,35
Models
Model

Space

Time

Viscous

Wall Treatment

Heat Transfer
Solidification and Melting
Radiation

Species

Coupled Dispersed Phase
NOx Pollutants

SOx Pollutants

Soot

Mercury Pollutants

Material Properties
(mixture)

Material: pdf-mixture

Property

(3d,

double precision, pressure-based, 20

Settings
3D
Steady
Realizable k-epsilon turbulence model
Standard Wall Functions
Enabled
Disabled
P1 Model
Non-Premixed Combustion (¢ h o n s n2 o2
empirical-fuel co c<s> co2 h2 h2o ch4)
Disabled
Disabled
Disabled
Disabled
Disabled

Units Method

Mixture Species

Density

Cp (Specific Heat)
Thermal Conductivity
Viscosity

Absorption Coefficient
Scattering Coefficient
Scattering Phase Function
Refractive Index

Speed of Sound

names (c h on s n2 o2
empirical-fuel co c<s> co2 h2 chi4)

kg/m3 pdf #f

j/kg-k mixing-law #£

w/m-k constant 0.0454

kg/m-s constant 1.72e-05

1/m constant 0

1/m constant 0
isotropic #f
constant 1

m/s none #£
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Material: (ch4 . pdf-mixture) (fluid)

Property Units Method Value (s)
Density kg/m3 pdf #f
Cp (Specific Heat) J/kg-k polynomial (300-1000: 403.5915

9.0574851 -0.014425329 1.5805453e-05 -6.3431579e-09) (1000-5000: 872.48132
5.3055622 -0.0020083285 3.5167054e-07 -2.3339494e-11)

Molecular Weight kg/kgmol constant 16.04276
Standard State Enthalpy J/kgmol constant -74892973
Standard State Entropy j/kgmol-k constant 186057.77
Reference Temperature k constant 298.15
Speed of Sound m/s none #£

Material: (co2 . pdf-mixture) (fluid)

Property Units Method Value (s)
Density kg/m3 pdf #f
Cp (Specific Heat) J/kg-k polynomial (300-1000:

429.93022 1.8744798 -0.0019664917 1.2972557e-06 -3.9999695e-10) (1000-5000:
841.37933 0.59324115 -0.00024151756 4.5227419e-08 -3.153141e-12)

Molecular Weight kg/kgmol constant 44,0098
Standard State Enthalpy j/kgmol constant -3.9354283e+08
Standard State Entropy J/kgmol-k constant 213734.59
Reference Temperature k constant 298.15

Speed of Sound m/s none #f

Material: (h2o0 . pdf-mixture) (fluid)

Property Units Method Value (s)
Density kg/m3 pdf #£
Cp (Specific Heat) j/kg-k polynomial (300-1000:

1563.0818 1.6037598 -0.0029327939 3.2161116e-06 -1.1568305e-09) (1000-5000:
1233.2377 1.4105281 -0.00040291547 5.5427906e-08 -2.949834e-12)

Molecular Weight kg/kgmol constant 18.01528
Standard State Enthalpy j/kgmol constant -2.4184276e+08
Standard State Entropy J/kgmol-k constant 188713.27
Reference Temperature k constant 298.15

Speed of Sound m/s none #f

Material: (h2 . pdf-mixture) (fluid)

Property Units Method Value (s)
Density kg/m3 pdf #f
Cp (Specific Heat) j/kg-k polynomial (300-1000:

13602.855 3.4024177 -0.0033585231 -3.9080689%e-07 1.7053957e-09) (1000-5000:
12337.891 2.8873611 -0.00023236285 -3.8074924e-08 6.5279369%e-12)

Molecular Weight kg/kgmol constant 2.01588
Standard State Enthalpy j/kgmol constant 2448.5948
Standard State Entropy j/kgmol-k constant 130593.59
Reference Temperature k constant 298.15

Speed of Sound m/s none #f
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968.39484
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(co . pdf-mixture) (fluid)

Property Units Method Value (s)
Density kg/m3 pdf #f
Cp (Specific Heat) J/kg-k polynomial (300-1000:

0.44879012 -0.0011522231 1.656891le-06 =-7.3464085e-10) (1000-5000:

897.9353 0.4282339 -0.0001671401 3.0234596e-08 -2.0513808e-12)

Material:

464.18404

Molecular Weight kg/kgmol constant 28.0104
Standard State Enthalpy J/kgmol constant -1.1053974e+08
Standard State Entropy j/kgmol-k constant 197546.27
Reference Temperature k constant 298.15

Speed of Sound m/s none #£

(c<s> . pdf-mixture) (fluid)

Property Units Method Value (s)
Density kg/m3 constant 2000
Cp (Specific Heat) J/kg-k polynomial (273-1000: -

4.9712284 -0.0038992607 1.4829568e-06 -2.8855917e-10) (1000-5000:

1031.5336 1.1505684 -0.0004629064 8.9358187e-08 -6.3721819%e-12)

Material:

Material:

834.82638

Molecular Weight kg/kgmol constant 12.011
Standard State Enthalpy J/kgmol constant 1174.647
Standard State Entropy j/kgmol-k constant 5735.9101
Reference Temperature k constant 298.15
Speed of Sound m/s none #f
(empirical-fuel . pdf-mixture) (f£fluid)

Property Units Method Value (s)
Density kg/m3 pdf #f

Cp (Specific Heat) J/kg-k constant 1000
Molecular Weight kg/kgmol constant 30

Standard State Enthalpy J/kgmol constant -2.4433086e+08
Standard State Entropy j/kgmol-k constant 0

Reference Temperature k constant 298.15
Speed of Sound m/s none #f

(02 . pdf-mixture) (fluid)

Property Units Method Value (s)
Density kg/m3 pdf #£
Cp (Specific Heat) j/kg-k polynomial (300-1000:

0.29295803 -0.0001495637 3.4138851e-07 -2.2783585e-10) (1000-5000:

960.7523 0.15941258 -3.2708853e-05 4.6127636e-09 -2.9528327e-13)

Molecular Weight kg/kgmol constant 31.9988
Standard State Enthalpy j/kgmol constant -847.64045
Standard State Entropy j/kgmol-k constant 205041.62
Reference Temperature k constant 298.15

Speed of Sound m/s none #f
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Material: (n2 . pdf-mixture) (fluid)

Property Units Method Value (s)
Density kg/m3 pdf #f
Cp (Specific Heat) J/kg-k polynomial (300-1000:

979.04296 0.41796388 -0.001176279 1.6743942e-06 -7.2562943e-10) (1000-5000:
868.62287 0.44162954 -0.00016872292 2.9967875e-08 -2.0043856e-12)

Molecular Weight kg/kgmol constant 28.0134
Standard State Enthalpy J/kgmol constant 1429.881
Standard State Entropy j/kgmol-k constant 191509.42
Reference Temperature k constant 298.15
Speed of Sound m/s none #f

Material: (s . pdf-mixture) (fluid)

Property Units Method Value (s)
Density kg/m3 pdf #f
Cp (Specific Heat) j/kg-k polynomial (300-1000:

826.43725 -0.41376619 0.00052001081 -3.9076864e-07 1.2786239%9e-10) (1000-5000:
752.49315 -0.14220788 7.1682233e-05 -1.3008792e-08 8.1693563e-13)

Molecular Weight kg/kgmol constant 32.066
Standard State Enthalpy 3 /kgmol constant 2.7700835e+08
Standard State Entropy j/kgmol-k constant 167746.59
Reference Temperature k constant 298.15

Speed of Sound m/s none #f

Material: (n . pdf-mixture) (fluid)

Property Units Method Value (s)
Density kg/m3 pdf #f
Cp (Specific Heat) j/kg-k polynomial (300-1000:

1485.8163 -0.012940529 3.2176116e-05 -3.3523766e-08 1.2464974e-11) (1000-5000:
1454.4726 0.063286132 -4.4314043e-05 1.1157564e-08 -6.0902132e-13)

Molecular Weight kg/kgmol constant 14.0067
Standard State Enthalpy j/kgmol constant 4.7262532e+08
Standard State Entropy J/kgmol-k constant 153187.62
Reference Temperature k constant 298.15
Speed of Sound m/s none #f
Material: (o . pdf-mixture) (fluid)
Property Units Method Value (s)
Density kg/m3 pdf #f
Cp (Specific Heat) j/kg-k polynomial (300-1000:

1531.1577 -0.851299 0.0012581269 -8.3294264e-07 2.0218614e-10) (1000-5000:
1321.021 -0.014317108 -1.6124204e-06 2.3650336e-09 -2.2699264e-13)

Molecular Weight kg/kgmol constant 15.9994
Standard State Enthalpy j/kgmol constant 2.49195e+08
Standard State Entropy j/kgmol-k constant 160943.58
Reference Temperature k constant 298.15

Speed of Sound m/s none #f
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Material: (h pdf-mixture) (fluid)
Property Units Method Value (s)
Density kg/m3 pdf #f
Cp (Specific Heat) J/kg-k polynomial (300-1000: 20622.11
0 00 0) (1000-5000: 20622.11 0 0 O 0)
Molecular Weight kg/kgmol constant 1.00794
Standard State Enthalpy j/kgmol constant 2.1797701e+08
Standard State Entropy J/kgmol-k constant 114603.82
Reference Temperature k constant 298.15
Speed of Sound m/s none #f
Material: (c . pdf-mixture) (fluid)
Property Units Method Value (s)
Density kg/m3 pdf #f
Cp (Specific Heat) J/kg-k polynomial (300-1000:
1729.5876 0.055971935 -0.0001867419 2.1048751e-07 -7.6605439e-11) (1000-5000:
1801.2352 -0.12370659 6.2902963e-05 -7.9601502e-09 2.291856e-13)
Molecular Weight kg/kgmol constant 12.011
Standard State Enthalpy Jj/kgmol constant 7.1674177e+08
Standard State Entropy J/kgmol-k constant 158005.45
Reference Temperature k constant 298.15
Speed of Sound m/s none #f
Material: CDR biomass (combusting-particle)
Property Units Method Value (s)
Density kg/m3 constant 1400
Cp (Specific Heat) j/kg-k constant 1680
Latent Heat J/kg constant 0
Vaporization Temperature k constant 400
Volatile Component Fraction % constant 7.963976
Binary Diffusivity m2/s constant 4e-05
Swelling Coefficient constant 1.4
Burnout Stoichiometric Ratio constant 2.67
Combustible Fraction % constant 20.303238
Devolatilization Model 1/s constant 50
Combustion Model diffusion-limited #£
Material: carbon steel (solid)
Property Units Method Value
Density kg/m3 constant 7860
Cp (Specific Heat) J/kg-k constant 486
Thermal Conductivity w/m-k constant 52.900002
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Cell Zone Conditions

Setup Conditions

fluid
Condition Value
Material Name pdf-mixture
Specify source terms? no
Source Terms ((mass) (x-momentum) (y-momentum) (z-momentum) (k)
(epsilon) (energy) (pl) (fmean) (fvar))
Specify fixed values? no
Local Coordinate System for Fixed Velocities no
Fixed Values ((x-velocity (inactive . #f) (constant . 0)
(profile )) (y-velocity (inactive . #f) (constant . 0) (profile )) (z-velocity
(inactive . #f) (constant . 0) (profile )) (k (inactive . #f) (constant . 0)
(profile )) (epsilon (inactive . #f) (constant . 0) (profile )) (enthalpy
(inactive . #f) (constant . 0) (profile )) (fmean (inactive . #f) (constant
0) (profile )) (fvar (inactive . #f) (constant . 0) (profile )))
Frame Motion? no
Relative To Cell Zone -1
Reference Frame Rotation Speed (rad/s) 0
Reference Frame X-Velocity Of Zone (m/s) 0
Reference Frame Y-Velocity Of Zone (m/s) 0
Reference Frame Z-Velocity Of Zone (m/s) 0
Reference Frame X-Origin of Rotation-Axis (mm) 0
Reference Frame Y-Origin of Rotation-Axis (mm) 0
Reference Frame Z-Origin of Rotation-Axis (mm) 0
Reference Frame X-Component of Rotation-Axis 0
Reference Frame Y-Component of Rotation-Axis 0
Reference Frame Z-Component of Rotation-Axis 1
Reference Frame User Defined Zone Motion Function none
Mesh Motion? no
Relative To Cell Zone -1
Moving Mesh Rotation Speed (rad/s) 0
Moving Mesh X-Velocity Of Zone (m/s) 0
Moving Mesh Y-Velocity Of Zone (m/s) 0
Moving Mesh Z-Velocity Of Zone (m/s) 0
Moving Mesh X-Origin of Rotation-Axis (mm) 0
Moving Mesh Y-Origin of Rotation-Axis (mm) 0
Moving Mesh Z-Origin of Rotation-Axis (mm) 0
Moving Mesh X-Component of Rotation-Axis 0
Moving Mesh Y-Component of Rotation-Axis 0
Moving Mesh Z-Component of Rotation-Axis 1
Moving Mesh User Defined Zone Motion Function none
Participates in radiation no
Deactivated Thread no
Laminar zone? no
Set Turbulent Viscosity to zero within laminar zone? yes
Embedded Subgrid-Scale Model 0
Momentum Spatial Discretization 0
Cwale 0.325
Cs 0.1
Porous zone? yes
Conical porous zone? no
X-Component of Direction-1 Vector 1
Y-Component of Direction-1 Vector 0
Z-Component of Direction-1 Vector 0
X-Component of Direction-2 Vector 0
Y-Component of Direction-2 Vector 1
Z-Component of Direction-2 Vector 0



X-Component of Cone Axis
Y-Component of Cone Axis
Z-Component of Cone Axis
X-Coordinate of Point on
Y-Coordinate of Point on
Z-Coordinate of Point on

Half Angle of Cone Relative to its
Relative Velocity Resistance Formulation?

Direction-1 Viscous Resistance
Direction-2 Viscous Resistance
Direction-3 Viscous Resistance

Direction-1 Inertial Resistance
Direction-2 Inertial Resistance
Direction-3 Inertial Resistance

CO Coefficient for Power-Law
Cl Coefficient for Power-Law

Porosity

Equilibrium Thermal Model

Non-Equilibrium Thermal Model?
Solid Material Name

Interfacial Area Density
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Vector 1
Vector 0
Vector 0
Cone Axis (mm) 1000
Cone Axis (mm) 0
Cone Axis (mm) 0
Axis (degq) 0
yes
(1/m2) 0
(1/m2) 0
(1/m2) 0
Choose alternative formulation for inertial resistance? no
(1/m) 0
(1/m) 0
(1/m) 0
0
0
0.5
(if no, Non-Equilibrium)? yes
no
Carbon steel
(1/m) 1
(w/m2-k) 1

Heat Transfer Coefficient

Boundary Conditions

pressure-outlet
mass—-flow-inlet
mass-flow-inlet
mass—-flow-inlet
wall
wall
wall

Zones
name id
outlet syngas 14
inlet biomassa 13
intlet air2 16
intlet airl 15
dry 17
combution 18
oxi reduction 19
Setup Conditions
outlet syngas
Condition
Gauge Pressure (pas

Backflow Total Temperature

cal)
(k)

Backflow Direction Specification Method
Coordinate System

X-Component
Y-Component
Z-Component
X-Component
Y-Component
Z-Component
X-Coordinate of Axis Origin
Y-Coordinate of Axis Origin
Z-Coordinate of Axis Origin

of
of
of
of
of
of

Flow
Flow
Flow
Axis
Axis
Axis

Direction
Direction
Direction
Direction
Direction
Direction
(mm)
(mm)
(mm)

Turbulent Specification Method

Backflow
Backflow
Backflow
Backflow
Backflow

Turbulent
Turbulent
Turbulent
Turbulent
Hydraulic

Kinetic Energy (
Dissipation Rate
Intensity (%)
Length Scale
Diameter (mm)

m2/s2)
(m2/s3)

(mm)

HF P WOOOOOHrHr OORr O

0.098999998
1000
0.017000001
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Backflow Turbulent Viscosity Ratio 10
External Black Body Temperature Method 0
Black Body Temperature (k) 300
Internal Emissivity 0.6
Mean Mixture Fraction 1
Mixture Fraction Variance 0
is zone used in mixing-plane model? no
Radial Equilibrium Pressure Distribution no
Average Pressure Specification? no
0
Specify targeted mass flow rate no
Targeted mass flow (kg/s) 1
Upper Limit of Absolute Pressure Value (pascal) 5000000
Lower Limit of Absolute Pressure Value (pascal) 1

inlet biomassa

Condition Value
Reference Frame

Mass Flow Specification Method

Mass Flow Rate (kg/s)

Mass Flux (kg/m2-s)

Average Mass Flux (kg/m2-s)

Upstream Torque Integral (n-m)

Upstream Total Enthalpy Integral (w/m2)
Total Temperature (k)

Supersonic/Initial Gauge Pressure (pascal)
Direction Specification Method

Coordinate System

X-Component of Flow Direction

Y-Component of Flow Direction

Z-Component of Flow Direction

X-Component of Flow Direction

Y-Component of Flow Direction

Z-Velocity (m/s)

X-Component of Axis Direction

Y-Component of Axis Direction

Z-Component of Axis Direction
X-Coordinate of Axis Origin (mm)
Y-Coordinate of Axis Origin (mm)
Z-Coordinate of Axis Origin (mm)

Turbulent Specification Method

Turbulent Kinetic Energy (m2/s2)

Turbulent Dissipation Rate (m2/s3)
Turbulent Intensity (%)
Turbulent Length Scale (mm) 1000
Hydraulic Diameter (mm) 1000
Turbulent Viscosity Ratio 10
External Black Body Temperature Method 0
Black Body Temperature (k) 300
Internal Emissivity 0.6
Mean Mixture Fraction 1
Mixture Fraction Variance 0

is zone used in mixing-plane model? no

.00294

PFRPRPRPOOOOORFrRrROORrOoOORrRrORrRrOMRFERERREOOO

ul

intlet air2

Condition Value

Reference Frame 0
Mass Flow Specification Method 0
Mass Flow Rate (kg/s) 0
Mass Flux (kg/m2-s) 1
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Average Mass Flux (kg/m2-s)

Upstream Torque Integral (n-m)

Upstream Total Enthalpy Integral (w/m2)
Total Temperature (k)
Supersonic/Initial Gauge Pressure (pascal)
Direction Specification Method
Coordinate System

X-Component of Flow Direction
Y-Component of Flow Direction
Z-Component of Flow Direction
X-Component of Flow Direction
Y-Component of Flow Direction
Z-Velocity (m/s)

[
N
w

X-Component of Axis
Y-Component of Axis
Z-Component of Axis

Direction
Direction
Direction

X-Coordinate of Axis Origin (mm)
Y-Coordinate of Axis Origin (mm)
Z-Coordinate of Axis Origin (mm)
Turbulent Specification Method
Turbulent Kinetic Energy (m2/s2)
Turbulent Dissipation Rate (m2/s3) 1
Turbulent Intensity (%) 4.9999999
Turbulent Length Scale (mm) 1000
Hydraulic Diameter (mm) 1000
Turbulent Viscosity Ratio 10
External Black Body Temperature Method 0

Black Body Temperature (k) 300
Internal Emissivity 0.6

Mean Mixture Fraction 0

Mixture Fraction Variance 0

is zone used in mixing-plane model? no

H WOOORrRrROOOORrOoOOoOrOoORrOoORF F Kk

intlet airl

Condition

Reference
Mass Flow
Mass Flow
Mass Flux

Frame

Specification Method
Rate (kg/s)

(kg/m2-s)

.00298

Average Mass Flux (kg/m2-s)

Upstream Torque Integral (n-m)

Upstream Total Enthalpy Integral (w/m2)
Total Temperature (k)
Supersonic/Initial Gauge Pressure (pascal)
Direction Specification Method
Coordinate System

X-Component of Flow Direction
Y-Component of Flow Direction
Z-Component of Flow Direction
X-Component of Flow Direction
Y-Component of Flow Direction
Z-Velocity (m/s)

X-Component of Axis Direction
Y-Component of Axis Direction
Z-Component of Axis Direction
X-Coordinate of Axis Origin (mm)
Y-Coordinate of Axis Origin (mm)
Z-Coordinate of Axis Origin (mm)
Turbulent Specification Method
Turbulent Kinetic Energy (m2/s2)
Turbulent Dissipation Rate (m2/s3) 1
Turbulent Intensity (%) 4,.9999999
Turbulent Length Scale (mm) 1000
Hydraulic Diameter (mm) 1000

P wooorooooroorororrRrRFrRFEOOOoO
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combution

Turbulent Viscosity Ratio 10
External Black Body Temperature Method 0
Black Body Temperature (k) 300
Internal Emissivity 0.6
Mean Mixture Fraction 0
Mixture Fraction Variance 0
is zone used in mixing-plane model? no
Condition

Wall Thickness (mm)

Heat Generation Rate (w/m3)

Material Name

Thermal BC Type

Temperature (k)

Heat Flux (w/m2)

Convective Heat Transfer Coefficient (w/m2-k)
Free Stream Temperature (k)

Enable shell conduction?

Wall Motion

Shear Boundary Condition

Define wall motion relative to adjacent cell zone?
Apply a rotational velocity to this wall?
Velocity Magnitude (m/s)

X-Component of Wall Translation
Y-Component of Wall Translation
Z-Component of Wall Translation

Define wall velocity components?
X-Component of Wall Translation (m/s)
Y-Component of Wall Translation (m/s)
Z-Component of Wall Translation (m/s)
Internal Emissivity

External Emissivity

External Radiation Temperature (k)

Wall Roughness Height (mm)

Wall Roughness Constant

Rotation Speed (rad/s)

X-Position of Rotation-Axis Origin (mm)
Y-Position of Rotation-Axis Origin (mm)
Z-Position of Rotation-Axis Origin (mm)
X-Component of Rotation-Axis Direction
Y-Component of Rotation-Axis Direction
Z-Component of Rotation-Axis Direction
X-component of shear stress (pascal)
Y-component of shear stress (pascal)
Z-component of shear stress (pascal)
Fslip constant

Eslip constant

Surface tension gradient (n/m-k)
Specularity Coefficient

Convective Augmentation Factor

Enable Thermal Stabilization?

Scale Factor

Stabilization Method

Condition

Wall Thickness (mm)

Heat Generation Rate (w/m3)
Material Name

Thermal BC Type

aluminum
0

410

0

0

300

no

1

0

yes

o

o

(@]
(@] [e))

(€]

P OB POOO0OO0OO0OO0OO0OFHROO0OO0OO0OO0OO0OO0OO0OWHrOODOOD OO OB
o . .

aluminum
0
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Temperature
Heat Flux

(k)

(w/m2)
Convective Heat Transfer Coefficient
Free Stream Temperature

(w/m2-k)
(k)

Enable shell conduction?

Wall Motion

Shear Boundary Condition

Define wall

motion relative to adjacent cell zone?

Apply a rotational velocity to this wall?

Velocity Magnitude

X-Component
Y-Component
Z-Component
Define wall

(m/s)

of Wall Translation
of Wall Translation
of Wall Translation
velocity components?

X-Component of Wall Translation (m/s)
Y-Component of Wall Translation (m/s)
Z-Component of Wall Translation (m/s)
Internal Emissivity

External Emissivity

External Radiation Temperature (k)

Wall Roughness Height (mm)
Wall Roughness Constant
Rotation Speed (rad/s)

X-Position of Rotation-Axis Origin (mm)
Y-Position of Rotation-Axis Origin (mm)
Z-Position of Rotation-Axis Origin (mm)

X-Component of Rotation-Axis Direction
Y-Component of Rotation-Axis Direction
Z-Component of Rotation-Axis Direction
X-component of shear stress (pascal)
Y-component of shear stress (pascal)
Z-component of shear stress (pascal)
Fslip constant

Eslip constant

Surface tension gradient (n/m-k)

Specularity Coefficient
Convective Augmentation Factor
Enable Thermal Stabilization?
Scale Factor

Stabilization Method

oxi reduction

Condition

Wall Thickness (mm)
Heat Generation Rate
Material Name
Thermal BC Type
Temperature (k)

Heat Flux (w/m2)
Convective Heat Transfer Coefficient
Free Stream Temperature (k)

Enable shell conduction?

Wall Motion

Shear Boundary Condition

Define wall motion relative to adjacent cell zone?
Apply a rotational velocity to this wall?

Velocity Magnitude (m/s)

X-Component of Wall Translation

(w/m3)

(w/m2-k)

Y-Component
Z-Component
Define wall
X-Component
Y-Component
Z-Component

of Wall Translation
of Wall Translation
velocity components?

of Wall Translation (m/s)
of Wall Translation (m/s)
of Wall Translation (m/s)

1230

300
no

yes
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aluminum
0

1123

0

0

300

no

1

0

yes

o
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Internal Emissivity

External Emissivity

External Radiation Temperature (k)

Wall Roughness Height (mm)

Wall Roughness Constant

Rotation Speed (rad/s)

X-Position of Rotation-Axis Origin (mm)
Y-Position of Rotation-Axis Origin (mm)
Z-Position of Rotation-Axis Origin (mm)
X-Component of Rotation-Axis Direction
Y-Component of Rotation-Axis Direction
Z-Component of Rotation-Axis Direction
X-component of shear stress (pascal)
Y-component of shear stress (pascal)
Z-component of shear stress (pascal)
Fslip constant

Eslip constant

Surface tension gradient (n/m-k)
Specularity Coefficient

Convective Augmentation Factor

Enable Thermal Stabilization?

Scale Factor

Stabilization Method

(@]
(@]

ual
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Solver Settings

Equations

Equation Solved
Flow yes
Turbulence yes
Energy yes
Pl yes
Pdf yes

Numerics

Numeric Enabled

Absolute Velocity Formulation yes

Relaxation

Variable Relaxation Factor
Pressure

Density

Body Forces

Momentum

Turbulent Kinetic Energy
Turbulent Dissipation Rate
Turbulent Viscosity
Energy

Temperature

Pl

Mean Mixture Fraction
Mixture Fraction Variance

.80000001
.30000001

.69999999
.69999999

.80000001

ORrRrPORFrRrRFPRPEPOOORr OO

Linear Solver

Solver Termination Residual Reduction
Variable Type Criterion Tolerance



Pressure

X-Momentum

Y-Momentum

Z-Momentum

Turbulent Kinetic Energy
Turbulent Dissipation Rate
Energy

Pl

Mean Mixture Fraction
Mixture Fraction Variance

Pressure-Velocity Coupling

Parameter Value

Type SIMPLE

Discretization Scheme

Variable

V-Cycle

Flexible
Flexible
Flexible
Flexible
Flexible
F-Cycle

Flexible
Flexible
Flexible

OO O OO0 OO oo

PR R R R R R

Pressure

Momentum

Turbulent Kinetic Energy
Turbulent Dissipation Rate
Energy

Mean Mixture Fraction
Mixture Fraction Variance

Solution Limits

PRESTO!

Second Order
Second Order
Second Order
Second Order
Second Order
Second Order

Quantity Limit
Minimum Absolute Pressure 1
Maximum Absolute Pressure 5e+10
Minimum Temperature 1
Maximum Temperature 5000
Minimum Turb. Kinetic Energy le-14
Minimum Turb. Dissipation Rate le-20
Maximum Turb. Viscosity Ratio 100000

Upwind
Upwind
Upwind
Upwind
Upwind
Upwind
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