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Resumo

Neste trabalho realizou-se o dimensionamento e modelagem de um gaseificador de leito
fluidizado borbulhante de bancada para gaseificacao de bagago de cana-de-agucar, utilizando
ar como agente gaseificante. O dimensionamento do gaseificador, assim como das partes que
o compde, foi realizado com base em metodologias disponiveis na literatura. Apds o
dimensionamento foi gerada uma malha estruturada considerando o modelo simplificado em
2D. Com a malha obtida, foi realizada a modelagem em regime transiente do reator para a
condicdo a frio, para a observagdo da fluidodinamica do leito de material inerte e simulagdes a
quente para com a introdu¢do de reagdes que ocorrem na gaseificacdo. Para simular a
fluidodinamica de gaseificacao no processo de modelagem, foram utilizadas ferramentas de
fluidodinamica computacional (Computational Fluid Dynamics — CFD). As simulagdes a frio
foram realizadas para uma faixa de velocidade de entrada variando de 0,01 a 10 m/s, com
estas simulagdes foi possivel observar a fluidizagdo do leito de material inerte, chegando a
uma velocidade de minima fluidizagao de 0,134 m/s, como mostrado pela equacao de Kunii e
Levenspiel. As simulacdes a quente foram realizadas com um leito de biomassa, mantendo
duas fases na modelagem, para razdo estequiométrica de 0,3, os resultados mostram um gas
de poder calorifico de 3,03 MJ/m?, proximo aos valores encontrados na literatura.

Palavras-chave: Gaseificagdo, dimensionamento, modelagem.

Abstract

This study presents the design and modeling of a bubbling fluidized bed gasifier for the
gasification of sugarcane bagasse, considering air as the gasification agent. Metodologies
found in the literature where used for the design of this type of reactor, different
methodologies were applied in order to design the gasifier as well as its component parts.
After the design, an unstructured mesh was generated aiming a 2D simplified model. With the
obtained mesh, a transient modeling of the reactor was performed for a cold condition in order
to observe the fluid dynamics of the inert bed material. To simulate the fluid dynamics of
gasification in the modeling, it was used the Computational Fluid Dynamics (CFD) tools. The
simulations in cold conditions were carried out to a inlet velocity range of 0,01 to 10 m/s.
Within this simulations it was possible to observe the inert bed fluidization, leading to a
minimum fluidization velocity of 0,134 m/s, as suggested by Kunii & Levenspiel equation.
The simulations with combustion were developed with a biomass bed, in order to maintain
two phases, for a stoichometric ratio of 0,3. The results show a gas with 3,03 MJ/m’ high
heating value, close to the values found in the literature.

Key words: Gasification, design, modeling.
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1 Introducao

Com a crescente demanda de energia e em um cendrio de aquecimento global, ¢
necessaria a redu¢ao do consumo de combustiveis fosseis € o aumento de pesquisas de novas

fontes de energia renovavel.

O processo de gaseificacdo ¢ uma técnica que data do século XVII (MILLER, 2005),
desenvolvido em principio para a produg¢do de um gas combustivel utilizado na iluminagdo de
vias publicas e residéncias. Inicialmente produzido a partir do carvao, com pesquisas sobre a
gaseificagdo de lenha e da utilizagdo de gases resultantes da carbonizacdo da madeira
(KAUPP; GOSS, 1981). Este gas continha 50% de hidrogénio, com 3 a 6% de monoxido de
carbono e o restante sendo gas carbonico e metano (BREAULT, 2010). Processo considerado
uma forma mais eficiente para fins como iluminagdo, aquecimento e coc¢do que a queima

direta de combustiveis s6lidos e liquidos (CARDOSO, 2013).

A biomassa ¢ observada como uma fonte alternativa de energia de grande potencial,
pois pode ser utilizada para a produgao de diversos tipos de combustiveis nas formas sélida,
liquida e gasosa, além da propria biomassa servir de combustivel através de queima direta
(GOLDEMBERG, 2009). Segundo a (EPE, 2014), esta tem grande potencial para geragdo de
energia de forma descentralizada, uma vez que uma das maiores barreiras econdmicas ¢ o
custo de transporte, estoque e tratamento, que reflete nos custos dos combustiveis resultantes.
Em 2014, no Brasil, capacidade instalada de geragao de eletricidade a partir da biomassa foi
de 12.341 MW, com 80% referente ao bagaco de cana-de-agtcar (EPE, 2015), que pode ser

comparado ao consumo de aproximadamente 42,5 milhdes de habitantes.

Nestes termos a gaseificacdo se mostra como uma op¢ao que, além de utilizar biomassa
de maneira mais eficiente para producdo de energia, também pode ser a solugdo para a
utilizacao de residuos gerados em diversos setores, como sucroalcooleiro, rejeitos de madeira,
podas, restos de colheitas, cascas de arroz etc. (MCKENDRY, 2002a). No ano de 2013, 56%
da biomassa utilizada no Brasil foi residual (EPE, 2014).

Com o auxilio da tecnologia atual ¢ possivel simular as reagdes quimicas e
fluidodinamicas que ocorrem em um gaseificador sem a necessidade de construcao, reduzindo
custos ¢ tempo na realizacdo de pesquisas. A utilizacdo de CFD (Computational Fluid

Dynamics) para modelagem de reacdes fluidodindmicas vem sendo utilizada desde o fim da
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década de 1950, com o aumento da capacidade computacional e reducdo dos custos essa
aplicacdo se tornou cada vez mais utilizada, capacitando a utilizagdo de diversos modelos para

a predicdo de fendmenos fisico-quimicos (ANDERSON et al., 2009).

Para o desenvolvimento das técnicas de gaseificacdo e da otimizacao de gaseificadores
sao utilizados modelos matematicos. Estes modelos podem prever a composigdo, velocidade
de saida, temperatura, entre outros parametros do gas resultante da gaseificacdo, também se
pode analisar as reagdes que ocorrem dentro do gaseificador, o perfil de temperatura, a
formag¢do de cinzas e alcatrdo entre outros fatores importantes, com a possibilidade da

variacao das condi¢des iniciais para analise das condi¢cdes com melhores resultados.

Neste trabalho foi realizado o projeto preliminar de um gaseificador de leito fluidizado
borbulhante para a geragao de 10 MW de energia elétrica e, a partir do dimensionamento, foi
feita a modelagem em CFD do gaseificador para a condi¢do a frio e a quente. Utilizou-se o
software ANSYS Fluent 17.2® para o desenvolvimento do modelo e realizagdo das

simulagdes.

O gaseificador projetado foi avaliado a partir de sua modelagem. A partir simulagdes a
frio, realizadas para uma faixa de velocidade de entrada variando de 0,01 a 10 m/s, a
velocidade de minima fluidizagdo foi definida como 0,134 m/s, como calculado pela equagao
de Kunii e Levenspiel. A velocidade terminal a partir das simulagdes foi de 1,63 m/s,

enquanto a velocidade de arraste foi de 0,7 m/s.

As simulacdes a quente foram realizadas com um leito de biomassa para razao
estequiométrica de 0,3, os resultados mostram um gas de poder calorifico de 3,03 MJ/m’,

proximo aos valores encontrados na literatura.

2 Objetivos

2.1 Objetivo geral

Projeto e modelagem de um gaseificador de leito fluidizado borbulhante.

2.2 Objetivos especificos

e Dimensionamento do gaseificador, com base em variaveis de projeto pré-definidas.

e Estudo da ferramenta para a modelagem e simulagdao do escoamento.
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e Modelagem a frio do gaseificador.
e Analise de comportamento com diferentes velocidades de entrada no gaseificador.
e Modelagem a quente do gaseificador

e Analise dos resultados e comparagdo com os resultados disponiveis na literatura.

3 Revisao bibliografica

3.1 Meétodos de conversao energética de biomassa

Segundo Bridgwater (1994), Existem quatro métodos termoquimicos principais para
conversao energética de biomassa em energia, sdo eles: combustdo, liquefacdo, gaseificacao,
pirolise e torrefacdo. A escolha do método para conversdo depende do tipo de biomassa

escolhido e da viabilidade econdmica do projeto.

A escolha do método de conversao depende, além da viabilidade técnica e econdmica,
dos produtos desejados. Existem diversos subprodutos que podem ser obtidos a partir destes

processos, como demonstrado na Figura 3.1.

Tecnologia de Produtos Tecnologia de Produtos
conversao primarios processamento secundarios

Pirélise Carvio e cinzas Extragio Produtos quimicos

Aprimoramento . .
Gasolina e diesel
Liquefacio Alcatrio e oleo ; f
Turbina a gas
) ' Metanol
Gaseificaciio § Gas combustivel S
N Eletricidade

Motor

Combustio Calor \ Caldeira

Figura 3.1 — Processos de conversdo térmica e produtos (Fonte: Adaptado de BRIDGWATER, 1994)
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Combustao

A combustdo ¢ um processo de oxidagdo exotérmico que ocorre a altas temperaturas,
utiliza um combustivel e um comburente, ocorrendo em alta velocidade, com intensa

liberacao de calor e luz (TURNS, 2000).

Na combustdo a quantidade de oxidante utilizado no processo ¢ igual ou superior a

quantidade necessaria pra queima de todo combustivel.

A combustdo direta ¢ um método amplamente empregado para obtengdo de energia
devido ao seu baixo custo e maior simplicidade, apesar disso a eficiéncia liquida da produgdo
de energia a partir da biomassa fica na faixa de 20 a 40%, valores inferiores a outras

metodologias como gaseificagdo e pirdlise (MCKENDRY, 2002b).
Pirolise

Pirélise ¢ uma degradacdo termoquimica da biomassa que ocorre na auséncia de
oxidante, dessa forma ¢ necessaria a introdugdo de calor ao sistema. E um processo
endotérmico, que possibilita a transforma¢ao da biomassa em combustiveis nas fases solida,
gasosa ou liquida (que considera os gases condensdveis da fracdo gasosa) (LORA et al.,

2012).
Gaseificacio

A gaseificagdo tem por objetivo a transformagao de um so6lido ou liquido em um gés
combustivel ou em um insumo que pode ser utilizado para produgdo de energia a partir de sua

queima ou para a sintese de produtos quimicos de valor comercial (BASU, 2013).

A transformacdo ocorre a partir de um combustivel composto por carbono em um gés
combustivel através um processo de degradagdo termoquimica da biomassa. Neste processo
ocorre a oxidag¢do parcial do combustivel, com o objetivo da transformacdo da maxima
quantidade de carbono e hidrogénio em monoxido de carbono (CO), hidrogénio (H;) e metano

(CH4), como ¢ demonstrado nas Equacdes 3.1 a 3.7 (BASU, 2013).

As reacdes de gaseificagdo ocorrem em altas temperaturas (entre 500 e 1400°C) e em
uma escala de pressdo que varia da pressdo atmosférica a 33 bar. Algumas destas reagdes

(Equacdes 3.3 a 3.7) sdao endotérmicas, sendo necessaria a introducao de calor no sistema ou,
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na maior parte dos casos, a utilizagdo de parte do calor da combustdo. Assim, ao contrario da
pirdlise, € necessaria a introducdo do agente de gaseificacdo (contendo ar, vapor e/ou
oxigénio) para que ocorra a gaseificacdo. Diferente da combustdo completa, esta ocorre em
condigdes abaixo das condi¢des estequiométricas, com relagdes de ar que variam entre 0,2 a

0,4 (QUAAK; KNOEF; STASSEN, 1998).

Na gaseificacdo as principais reagdes heterogéneas de oxidacao e redug¢do que ocorrem

estdo descritas nas equacdes de 3.1 a 3.7 (CASTRO, 2009).

C+0, - CO, +401,9[ ks } (3.1)
kmol
1 kJ
H+—0, > H,0+241]1 32
0, > t0+2411 £ 6.2
kJ
C+CO, »>2C0O —164,9{ } (3.3)
kmol
kJ
C+H,0->CO+H, —164,9{ } (3.4)
kmol
kJ
C+H2—>CO+H20—42,3[ } (3.5)
kmol
kJ
C+2H, >CH, +59,9[ } (3.6)
kmol
kJ
C+2H, >CH, +H20+205,9[ } (3.7)
kmol

3.2 Biomassa como combustivel

Segundo a Diretiva de Fontes de Energia Renovavel (2009/28/EC) biomassa ¢
definida como a fracdo biodegradavel de produtos e residuos de origem biologica da
agricultura (incluindo substancias vegetais e animais), silvicultura e produgdes relacionadas,
incluindo pesca e aqiiicultura, assim como a fragdo biodegradavel de residuos solidos
municipais e industriais. Também pode ser definida como “todo material de origem orgéanica
animal ou vegetal, resultante direta ou indiretamente da fotossintese, cuja energia armazenada
pode ser convertida em calor, eletricidade e combustiveis liquidos e gasosos por meio de

processos termoquimicos ou bioldgicos” (ANDRADE & LORA, 2013).



20

A utilizag¢do de biomassa para producdo de energia tem se mostrado como uma op¢ao
para a substituicdo de combustiveis fosseis, pois, além de ser sustentavel com emissdes de
carbono reduzidas, esta distribuida por todo o mundo em diversas formas. Entretanto ainda
existem diversas barreiras para esta utilizacao em larga escala, Asadullah (2014) apresenta os
maiores problemas na utilizacdo de biomassa para produgdo de energia a partir da
gaseificagdo, entre eles estdo a coleta, armazenamento, transporte e tratamentos necessarios
para adequar a biomassa ao gaseificador a ser utilizado, além dos problemas relacionados a
necessidade de limpeza do géas resultante, para se adequar ao maquinario utilizado para

producdo de energia elétrica.

Outro ponto a ser observado ¢ a heterogeneidade da biomassa como um todo, tanto em
relagdo a composicdo elementar quanto a distribuigdo granulométrica. Toda biomassa ¢
composta basicamente por carbono, oxigénio e hidrogénio, com menores concentragdes de
outros elementos como enxofre, nitrogénio, entre outros (QUAAK et al, 1998), variando
dependendo do tipo de biomassa. A composicao elementar influencia diretamente no poder

calorifico da biomassa e na composi¢ao do gas resultante da gaseificacao.

Quanto ao tipo de biomassa utilizada, existem algumas caracteristicas que devem ser
consideradas tanto para a escolha do tipo de reator a ser utilizado quanto aos tratamentos
necessarios antes e¢ depois do processo. As caracteristicas principais sdo granulometria,

umidade e cinzas.

3.2.1 Granulometria

A granulometria do material ird influenciar na escolha do tipo de gaseificador onde
este sera inserido. Materiais de granulometria muito heterogénea exigem processos de
separacdo ou moagem para sua homogeneizagdo. Gaseificadores de leito fixo comportam
materiais de maior granulometria (entre 10 e 100mm), materiais muito finos podem acarretar
em leitos muito densos, dificultando a passagem do agente gasificante pelo leito e
impossibilitando a combustdo; ja gaseificadores de leito fluidizado utilizam biomassas de
menor granulometria (menores que Smm), granulos maiores impossibilitam a fluidiza¢ao do
leito. Em um gaseificador de leito fluidizado, o combustivel compde a menor fragdo dentro do

leito, de 1 a 3%, portanto sua distribuicdo granulométrica tem pouca influencia no
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funcionamento do reator. Apenas combustiveis com alta producdo de cinzas tem suas

caracteristicas consideradas para a escolha do material do leito, no tamanho e na composicao

(BASU, 2006).

Geldart (1973) analisa a fluidizacdo materiais fazendo uma classificacdo em quatro

grupos, que dependem do tamanho e densidade das particulas:

Grupo A: Particulas de pequeno tamanho médio e/ou baixa densidade (menor
que 1,4 g/em’). Esse tipo de particula ¢ de facil fluidizagdo, o leito expande
consideravelmente antes do aparecimento de bolhas, com alta troca entre o gés
interior a bolha e o exterior.

Grupo B: Contém a maioria dos materiais apresentando tamanho de 40 ym <
dp < 500 pm e massa especifica de 1,4 g/em’® < Ps < 4 g/em’ , apresentando a
areia como exemplo. Diferentemente do Grupo A neste grupo as bolhas so
comegam a aparecer em velocidades iguais ou superiores a velocidade de
minima fluidiza¢ao. Ainda ¢ um material de boa fluidizacao.

Grupo C: Este grupo apresenta materiais coesivos de qualquer espécie. Devido
a alta coesdo entre as particulas sdo materiais de dificil fluidizacdo. A
fluidizagdo ¢ possivel utilizando-se mecanismos para, de alguma forma,
separar estas particulas como agitadores mecanicos, ou através da adi¢do de
silica extremamente fina.

Grupo D: Sao particulas de alta densidade e/ou tamanhos maiores, portanto de
dificil fluidizacao. Sao necessarias velocidades muito altas para a fluidizacao e
a mistura de solidos ¢ relativamente baixa, fazendo com que a troca entre o

agente de fluidizacdo e o gas no interior das bolhas seja baixa.

A Figura 3.2 apresenta a classificagdo para os quatro grupos.
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Figura 3.2 — Diagrama de classificacdo de particulas para fluidizacio utilizando ar (Fonte: GELDARD
(1973) apud ANDRADE, 2007)

3.2.2 Umidade

A umidade contida na biomassa e as cinzas produzidas por ela sdo um ponto de
atencao quando se trata da gaseificagdo. Cada quilograma de agua requer aproximadamente
2260 kJ para vaporiza-la, dessa forma, para quantidades elevadas de umidade se faz
necessaria a secagem da biomassa, para que os valores de umidade fiquem entre 10 e 15%

antes de entrar no reator, mais recomendados para gaseificacdo (RUIZ et al., 2013).

3.2.3 Cinzas

As cinzas sdo a parte inorganica de um combustivel solido, equivalem a quantidade de
material resultante da queima completa de um so6lido, sendo em sua maioria compostos
quimicamente inertes. As cinzas produzidas sdo consideradas tanto em relacdo a quantidade
para disposicdo quanto ao tipo e composi¢ao das cinzas geradas. Uma alta quantidade de
cinzas equivale a um menor poder calorifico do material e gera um problema na disposi¢ao

final destes residuos.

A composi¢do e estrutura das cinzas determina sua reatividade. A presenca de 6xidos
metalicos como CaO, MgO, Fe,Oy, entre outros possui func¢do catalitica, o que pode ser um
beneficio, aumentando a velocidade de conversdo das espécies, ou pode trazer problemas,
como uma a lenta combustao sem chama. A presenca de cloretos na biomassa pode promover
o aparecimento de metais alcalinos, o que, principalmente a altas temperaturas, pode gerar

compostos de facil fusdo (SIEDLECKI et al., 2011), gerando aglomeracao das cinzas no leito.
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3.3 O bagaco de cana-de-acucar

Desde o inicio da historia do Brasil a producao de cana-de-agucar tem se apresentado
como um dos principais cultivos nacionais. A partir da década de 1970, com a crise do
petréleo e a criacdo do programa ProAlcool houve um aumento da producdo e da area
plantada de cana-de-acticar que atualmente ocupa mais de 9 milhdes de hectares o que
equivale a aproximadamente 2,5% da é4rea aravel do pais. A regido de maior producdo no pais

¢ a sudeste, seguida pela regido nordeste e centro-oeste (CONAB, 2015).

Com um aumento na producgdo de cana, para a producdo de agucar e dlcool também
houve um aumento exponencial nos residuos gerados por sua produ¢do. Destacam-se como
principais residuos da industria sucroalcooleira o bagaco de cana, torta de filtro e a vinhaga.
Estimasse que 30% da matéria prima destas industrias sdo descartadas como residuos (HOJO

etal., 2012).

O bagaco equivale a 28% da cana-de-aglicar que entra na producdo de etanol. Em
termos energéticos o bagaco representa 49,5% da cana, o etanol 43,2% e o vinhoto 7,3%.
Grande parte do bagaco ainda ¢ utilizada na propria usina para a producdo de vapor de baixa
pressao através da combustao (ANEEL, 2002). O bagaco ¢ utilizado em ciclo combinado,
geralmente ciclo Rankine, em uma turbina, com baixa produgdo de eletricidade (20-30
kWh/ton de cana), alto consumo de vapor (10-25 kg/kW) e pouco bagaco excedente
(ARTEAGA-PEREZ et al., 2014). Ainda que a queima do bagago se justifique por sua
praticidade, ¢ uma pratica ineficiente e destrutiva (MIRANDA, 2009).

O bagaco de cana-de-acucar ¢ um material de elevada porosidade e coesividade, de baixa
massa especifica, ¢ um tipo de biomassa chamada polidispersa (PEREZ, 2016; MARINELLI &
CARSON, 1992). Segundo o sistema de classificacdo de so6lidos a granel, o bagaco de cana-de-
agucar ¢ de classificagdo H36WXZ, representando um material irregular, fibroso, encordado,
muito leve, que se enovela com facilidade, resistindo a separagdo, e ¢ peguento com angulo de

repouso maior que 45°(BRASIL, 1985).

Essas caracteristicas intrinsecas ao bagago resultam em uma grande tendéncia a formagao
de arcos ou pontes na alimentagdo do reator utilizando de silos tradicionais (PEREZ, 2016;

MARINELLI & CARSON, 1992).
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3.4 Tipos de gaseificadores

O gaseificador €, por defini¢ao, um reator onde ocorre a combustdo incompleta de
materiais para a producdo de um gas combustivel que pode ser utilizado em diversas situagdes
e ser mais versatil que a propria biomassa devido a uma maior facilidade de transporte e de

utilizacao além da queima direta.

Segundo Belgiorno ef al. (2003) os gaseificadores podem ser divididos em trés grupos
principais: de leito fixo, de leito fluidizado e configuracdes mistas. Estes gaseificadores
podem ser subdivididos em leito fixo co-corrente, leito fixo contra corrente, leito fixo de fluxo

cruzado, leito fluidizado borbulhante e leito fluidizado circulante.

3.4.1 Gaseificadores de leito fixo

Para as definigdes dos gaseificadores de leito fixo é considerada a forma como as
correntes de combustivel se comportam em relagdo as correntes do agente de gaseificagdo.
Em gaseificadores de leito fixo, a biomassa se move por agao da gravidade através do reator,
conforme ¢ feita a queima da matéria, por isso também ¢ chamado por alguns autores de
gaseificador de leito movel (KUNII & LEVENSPIEL, 1991). Este tipo de gaseificador ¢

usualmente utilizado para gaseificacao de solidos de maior granulometria (10-100 mm).

Como pode ser observado na Figura 3.3, os reatores de leito fixo podem ser
classificados como contra-corrente, co-corrente ¢ de fluxo cruzado, sendo a classificagdao

dependente da direcdo dos fluxos de combustivel e de agente de gaseificagdo dentro do

gaseificador (STREZOV & EVANS, 2015).

Nos gaseificadores do tipo co-corrente o fluxo de combustivel segue a mesma dire¢ao
do fluxo de ar até chegar a saida do gés. J4 no esquema contra corrente os fluxos de ar e
combustivel sdo contrarios, sendo o fluxo de ar ascendente e¢ o fluxo de combustivel
descendente. Nos gaseificadores de fluxo cruzado os fluxos de ar e combustivel também sao
contrarios, sendo que se diferencia dos gaseificadores contra-corrente pela localizacdo da

saida do gas resultante da combustdo, que fica na mesma dire¢do do ponto de entrada de ar,
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fazendo com que o agente de gaseificagdo atravesse todo o reator com conseqiiente produgao

de gas.
Combustivel Combusﬁwy Rombustivel
: Gas
Secagem E
i Secagem Secagem
s Pirolise
Pirclise
'Reduq:éo
— 0 @ | 00— 1 { ., —
Ar :: > Ar Redugéio o ::Gas
e’
Combustéo
Gas
T T R |
Gaseificador Gaseificador Gaseificador
Co-corrente Contra-corrente Fluxo cruzado

Figura 3.3 — Esquema dos tipos de gaseificadores de leito fixo

Nestes gaseificadores se formam quatro zonas de reagdo: zona de secagem, zona de
combustdo, zona de pirdlise e zona de reducdo. Estas zonas, assim como a classificacao dos
reatores, dependem do ponto onde ¢ introduzido o agente de gaseificacdo e do qual se retira o
gas resultante. A zona de combustio se localiza no ponto onde ¢ introduzido o agente de
gaseificacdo, sendo o local com maior concentracdo de oxidante, com o consumo deste
oxidante sdo geradas as zonas de reducdo e de pirdlise ao redor da zona de combustiao, onde
se localizam as maiores temperaturas, mas menor concentracao de oxidante para a queima. A
zona de secagem ¢ a zona mais distante a zona de combustdo, onde as temperaturas sdo
menores, causando apenas a reducdo na umidade dos materiais, processo muito importante
para melhor queima do combustivel utilizado. Sao gaseificadores de menor complexidade em

relacdo a construcao (BASU, 2013).

3.4.2 Gaseificadores de leito fluidizado

Os gaseificadores de leito fluidizado sdo formados, basicamente, por um tubo vertical,

com um distribuidor de ar em sua base, por onde sera introduzido o agente de gaseificagdo, e
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saida de géas por uma tubulagdo localizada no topo. Acima do distribuidor de ar fica um leito
formado por material solido granular e ¢ o ponto onde serd introduzido o combustivel. A
saida de gas fica no topo e, geralmente, sdao utilizados ciclones para a reducao de particulados
no gas de saida. O funcionamento basico de um gaseificador de leito fluidizado, como aquele
apresentado na Figura 3.4, ¢ a introducdo de um agente de gaseificacdo no reator com
determinada velocidade, de forma a manter as particulas de combustivel e do seu leito em
suspensdo, sem que haja o arraste destas particulas (GOMEZ, 1996; WESTER & WAMMES,
1992).

O principio da fluidizagdo, descrito por Kunii & Levenspiel (1991), se inicia no
instante que o peso efetivo das particulas do leito se iguala a forca de arraste do gas em
movimento. Para um conjunto de particulas, a velocidade superficial do gas deve ser tal que a
velocidade superficial real do gas nos limites das particulas seja suficiente para causar a

suspensao do conjunto (GIBILARO, 2011).

O leito do gaseificador ¢ composto por um material granular que varia de 0,1 a 1 mm
dependendo do tipo de gaseificador. A escolha do material utilizado para o leito depende do
tipo de biomassa, da finalidade do gas de sintese e de uma andlise economica das opgoes
(GELDART, 1973). Para materiais com baixa quantidade de cinzas utiliza-se areia (fina ou
grossa), para materiais de alta concentracdo de enxofre utiliza-se calcario que auxilia no
controle das emissdoes de compostos sulforosos. Para queima de biomassa podem ser
utilizados materiais especiais como materiais sintéticos para evitar a aglomeracdo no leito
(BASU, 2006). Nestes reatores sdo utilizados so6lidos de menor granulometria (menores que 5

mm), de forma que haja maior reagao/contato entre solido e gds (MCKENDRY, 2002c).

O combustivel utilizado ¢ introduzido no reator do gaseificador comumente através de
uma rosca sem fim ou parafuso helicoidal, que ¢ projetada para injetar combustivel a uma
determinada taxa de forma que os gases contidos no gaseificador ndo escapem para o silo de

alimentagdo (DAI & GRACE, 2008)

Inayat et al. (2012) e Hannula & Kurkela (2012), mostram que a utilizacao de vapor
de 4gua e oxigénio como agentes gaseificantes resulta em gases de maior poder calorifico,
devido a maior concentracao de hidrogénio e metano, mas sao opgdes que aumentam os

custos de operacao do gaseificador (MOLINO; CHIANESE; MUSMARRA, 2016).
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Existem trés tipos principais de gaseificadores de leito fluidizado: leito fluidizado

borbulhante, leito fluidizado circulante e duplo leito.

Nos gaseificadores de leito fluidizado borbulhante, um leito de material inerte fica
sobre uma placa distribuidora, por onde ¢ introduzido o agente de gaseificagdo. A partir da
introducao deste agente, sdo formadas bolhas dentro do reator. Enquanto as bolhas ascendem
no reator, ha transferéncia de massa entre o gas reagente do interior da bolha e o exterior,
entrando em contato com as particulas so6lidas e formando o géas resultante. Por isso ¢

chamado gaseificador de leito fluidizado borbulhante (WESTER; WAMMES, 1992).

As temperaturas no gaseificador geralmente sdo mantidas abaixo de 980°C para
carvao e abaixo de 900°C para materiais organicos para evitar a aglomeracao de particulas no

leito, as velocidades de fluidizagao ficam entre 0,5 e 1 m/s (BASU, 2013).

Estes gaseificadores geram gases com maior quantidade de particulados e tem uma

maior perda de carbono em suas cinzas (MOLINO; CHIANESE; MUSMARRA, 2016).

Saida do gas
Chaminé \r
— Ciclone
o]
< / Termopares
/ Freeboard
O/
/ / Leito
Rosca de
alimentacdo o
°/
Q Cinzas
WAy © /f
CompressorT | avavarararavarars araaras o
Aquecedor T Placa de distribuigéo

Medidor de temperatura

Figura 3.4 — Esquema gaseificador de leito fluidizado borbulhante
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Os gaseificadores de leito fluidizado circulante (Figura 3.5) tém funcionamento
préoximo ao leito fluidizado borbulhante, o agente de gaseificacdo ¢ introduzido pela parte
inferior de um reator inicial, onde existe um leito de material inerte ¢ € introduzido o
combustivel a ser queimado, nestes gaseificadores, apdés o ciclone as particulas sdo
reintroduzidas no reator, passando por uma valvula loop-seal. Nestes reatores a velocidade de
fluidizagdo ¢ maior estando entre 3,5 e 5 m/s, entdo o fluxo de particulas introduzidas no
reator ¢ maior que nos reatores de leito fluidizado borbulhante, causando uma queima
secundaria das particulas ¢ um maior aproveitamento do carbono contido nas cinzas e
alcatrdo. A temperatura no segundo reator chega a valores entre 800 ¢ 1000°C, dependendo

do tipo de combustivel (BASU, 2013).

Reacdo fase § iy
gasosa yau
Leito fluidizado

circulante

A

Combustivel

Material inerte ™.

Saida de cinzas b Grades

do leito — === |

Média 1

fluidizacdo ——= -

Figura 3.5 — Esquema gaseificador de leito fluidizado circulante (Fonte: Adaptado de LORA, 2012)

As vantagens dos reatores de leito fluidizado sdo: maior flexibilidade de combustiveis

que podem ser utilizados, escalabilidade e maior contato s6lido-gas entre o combustivel e o
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agente gaseificante. Apesar disso, estes gaseificadotes tem maior custo de investimento,
manuten¢do e, muitas vezes, necessitam que a biomassa seja tratada, com a reducdo de sua

granulometria e umidade (MOLINO; CHIANESE; MUSMARRA, 2016).

Os gaseificadores de duplo leito possuem dois reatores (Figura 3.6), ambos os reatores
recebem um agente de gaseificacao, sendo que estes agentes podem ser diferir de um reator
para o outro (HIGMAN & BURGT, 2003). Em um dos reatores se d4 a combustdo, que
fornece energia para os processos endotérmicos da gaseificacdo realizados no segundo reator,

ndo havendo mistura dos gases resultantes da combustdo com os gases resultantes da

gaseificagao.
Gas produto Gas combustivel
 — / Ciclone
Reator de
P — Reator de
aseificacao z
g & combustao
Rosca de Biomassa
alimentagao Valvula
Loopseal
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Figura 3.6— Esquema gaseificador de duplo leito

Além de interessante em relacdo a versatilidade da gaseificacdo de biomassa,

Dornburg & Faaij (2001) demonstram que a eficiéncia dos gaseificadores tem crescido com o
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aumento da poténcia das plantas, assim como tem reduzido os custos de producdo de energia

a partir da gaseificacao.

3.5 Modelagem de gaseificadores

Law & Kelton (1991) definem modelo como a representagdo de um sistema real
através de um conjunto de condi¢des operacionais e de hipoteses que retratem de forma
simplificada o comportamento e a estrutura deste sistema. Geralmente o modelo ¢
desenvolvido através de um conjunto de relacdes matematicas ou logicas e podem ter solugao
analitica ou solucao por meio de simulagdes. Os métodos analiticos sao métodos matematicos
a partir dos quais se obtém informagdes exatas sobre o modelo; ja as simulagdes sao métodos
estatisticos que consistem na variacdo de pardmetros de entrada do modelo para a obtencao de

estimativas das respostas do sistema a essas variagdes, geralmente feitos computacionalmente.

Para a avaliacdo de gaseificadores os modelos se apresentam como uma forma de
otimizagdo tanto de seu projeto quanto de suas condi¢des operacionais (LOHA et al., 2014).
Apesar de experimentos fisicos resultarem em dados mais confiaveis, eles podem ser restritos
as dimensdes e condi¢des do gaseificador de estudo, ou seja, as condigdes dtimas de operagao
resultantes do experimento ndo necessariamente serdo validas para qualquer outro tamanho do

gaseificador (BASU, 2013).

Devido a complexidade da gaseificagdo de biomassa, os modelos para simulacao do
processo ainda sdo considerados uma nova area de pesquisa. Os principais métodos de
modelagem utilizados para gaseificagdo sdo: modelo por equilibrio termodindmico, modelo
cinético, modelos CFD (Computational Fluid Dynamics) e modelos ANN (Artificial Neural
Network) (BARUAH & BARUAH, 2014).

Os modelos por CFD podem resolver simultaneamente equacdes de conservacao de
massa, energia, estado e reacdes quimicas, para a obtencdo do campo de escoamento local,

considerando as espécies quimicas (BASU, 2013).

Recentemente se iniciou a modelagem de gaseificadores utilizando-se redes neurais
artificiais (Artificial Neural Network (ANN)) que se aproxima do funcionamento de cérebro

humano, onde o modelo utiliza dados experimentais para o seu desenvolvimento, o modelo se
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forma a partir dos dados introduzidos. Assim a precisdo do modelo depende dos dados
utilizados para sua construcdo, dessa forma, ¢ necessaria a introducdo de uma grande
quantidade de dados para a avaliacao e calibracdo do modelo, quanto maior a quantidade de
dados mais preciso sera o modelo. Este tipo de modelo ndo fornece uma solucao analitica,

apenas resultados numéricos (PUIG-ARNAVAT et al., 2013).

Neste item serdo discutidos apenas os modelos de equilibrio termodinamico, modelos

cinéticos e modelos CFD.

3.5.1 Modelo por equilibro termodinamico

O conceito de equilibrio termodindmico se baseia na segunda lei da termodinamica
quando aplicada a sistemas reativos, assumindo-se que as reagdes ocorrem em um periodo
infinito de tempo e totalmente integrado (MAHISHI & GOSWAMI, 2007; PUIG-
ARNAVAT et al., 2010).

Este tipo de modelagem ¢ indicada para o estudo da influéncia do combustivel e dos
parametros de operacdo do gaseificador, ¢ utilizado para prever a composi¢do do gas
resultante, a quantidade de géas e a conversao de carbono em gaseificadores (PRINS et al.,
2007). Entretanto, nos modelos por equilibrio termodindmico ndo sdo consideradas as
dimensdes do gaseificador, dessa forma o equilibrio termodindmico dentro do gaseificador
ndo pode ser garantido, o que exige aten¢do para as concentragdes maximas que podem ser

atingidas no gas de sintese (BASU, 2013).

Os modelos de equilibrio para gaseificadores de leito fluidizado mostram falhas para a
simulacdo de fendmenos cinéticos ¢ hidrodinamicos controlados, como carbono so6lido
residual e a formagao de hidrocarbonetos gasosos. Para ajuste destes problemas, os modelos
de equilibrio sdo obtidos empiricamente ou através de correlacdo para a aproximagdo a
valores praticos (HANNULA & KURKELA, 2012). Como estes modelos sdo independentes
das dimensdes do gaseificador ndo ¢ possivel a projecdo da influencia de fatores
hidrodinamicos, como a velocidade de fluidizagdo, ou geométricos, como dimensdes do reator

(BASU, 2013).
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Prins et al. (2007) apresentam algumas hipoteses assumidas para modelos de equilibrio

termodinamico, entretanto ressalta que na pratica nem sempre estas hipoteses serdo atendidas:

e O reator ¢ considerado um sistema perfeitamente isolado, ignorando as perdas
de calor para o meio. Na pratica, estas perdas podem ser adicionadas ao
modelo através do balango de entalpia.

e Temperatura e mistura sdo consideradas perfeitamente uniformes dentro do
gaseificador. Na pratica se observa variacdo na hidrodindmica dependendo do
tipo de reator, essa diferenga ira influenciar na eficiéncia do modelo para cada
tipo.

e Assume-se que a velocidade das reagdes ¢ alta e o tempo de residéncia € longo,

de forma suficiente a se atingir o estado de equilibrio termodindmico.

Os modelos de equilibrio termodindmico podem ser divididos em modelos
estequiométricos, equilibrio constante, e ndo estequiométricos, através da minimizagdo da
energia livre de Gibbs (PUIG-ARNAVAT et al.,, 2010). Os métodos estequiométricos
requerem o conhecimento das reagdes quimicas que ocorrem no gaseificador e dos
componentes destas reagdes. Geralmente sdo considerados apenas os componentes
majoritarios dentro das reacdes de combustdo, pirdlise e reducdo como C, H e O. Através das
reagdes principais que ocorrem dentro do gaseificador, pode ser calculada a concentragdo de
cada um dos componentes quando se atinge o equilibrio quimico. A complexidade do modelo
depende do numero de reacdes utilizadas. Basicamente este modelo projeta o valor maximo

dos componentes quimicos considerados.

Para modelos ndo estequiométricos ndo ha a necessidade da especificacao das reacdes
que ocorrem no gaseificador. Partindo em sistemas reativos o estado de equilibrio ¢ atingido
no ponto em que a energia livre de Gibbs ¢ minima. Assim, s6 € necessaria a composicao
elementar do combustivel para o calculo do ponto de minima da energia livre de Gibbs

(BASU, 2013).

Existem limitagdes termodinamicas intrinsecas, como o fato do equilibrio
termodindmico ndo ser totalmente atendido a baixas temperaturas (os gases de exaustdo
deixam o reator a uma temperatura de 750 a 1000°C). Também existem limita¢gdes quanto as
reais concentragoes das espécies consideradas devido ao modelo muitas vezes ndo considerar
a geragao compostos minoritdrios como metano, alcatrdo e carvao (BRIDGWATER, A. V.,

1995; PUIG-ARNAVAT et al., 2010).
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Devido a estas limitagdes alguns autores como Ngo et al. (2011) utilizam modelos de
semi-equilibrio (quase-equilibrium model), nestes modelos sdo feitas algumas modificacdes
como a inclusdo de parametros empiricos, como a quantidade de metano no gas produzido ou
pela conversdao de carbono. Em outros casos sdo feitas alteracdes nas temperaturas das
reacdes, avaliando-se as reacdes do processo em temperaturas menores as temperaturas reais

dessas reacdes (PRINS et al., 2007).

3.5.2 Modelo cinético

Modelos cinéticos consideram tanto a cinética das reagdes quimicas da gaseificagdo
quanto a hidrodinamica do reator, sao utilizados para a descricdo da producao de gas e a
composicao deste em um tempo finito de reagdo ou com um volume médio do fluxo de
combustivel. Os modelos cinéticos também podem simular o perfil de temperatura e
composi¢ao do gas dentro do reator, além do desempenho do gaseificador como um todo para

uma dada condicao de operacao e configuracao (KUNII; LEVENSPIEL, 1991).

Estes modelos fornecem informagdes importantes da cinética para descrever a
conversao dos processos que ocorrem durante a gaseificacdo de biomassa, o que ¢ essencial
no dimensionamento, andlise e otimizacdo de gaseificadores (SHARMA, 2008). Estes
modelos tém maior precisdo em temperaturas mais baixas (<800°C), devido a velocidade das

reagoes ser menor nestas temperaturas (ALTAFINI; WANDER; BARRETO, 2003).

Modelos cinéticos podem fornecer informacdes detalhadas, mas para seu
desenvolvimento sao necessarios dados como velocidade de reacao, hidrodinamica do reator,
tempo de residéncia das particulas, entre outros (BASU, 2013). Devido a estes fatores esse
tipo de modelagem exige muito computacionalmente. Pode ser observada a complexidade e as
dimensdes do modelo aumentam dependendo das variaveis desejadas como resultado, quanto
mais detalhado o sistema introduzido para analise mais detalhadas serdo as reagdes cinéticas e

hidrodinamicas dentro do reator.

Os modelos cinéticos possuem dois componentes principais: cinética das reacdes e
hidrodindmica do reator. A cinética das reagdes deve ser processada simultaneamente ao
balanco de massa e energia e aos processos hidrodinamicos do reator. Na gaseificacdo de

biomassa existem trés métodos de modelagem no processo de formagao de cinzas: modelo de
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reducdo do nicleo, modelo de reducdo da particula e modelo pela taxa de redugdo das
particulas. Esses modelos tém como base densidade ou volume constantes de particula, a

reducao do volume nao altera a densidade ou reducao da densidade nao altera de seu volume.

A modelagem dos processos hidrodinamicos considera os processos de mistura fisica
no reator e exige conhecimento da hidrodindmica do reator. Pode ser desenvolvido em
modelos considerando o reator zero-dimensional, unidimensional, bidimensional ou
tridimensional, aumentando respectivamente a sofisticacdo e precisdo do modelo. Diferente
de outros modelos, o modelo cinético considera o contato solido-gas nos processos dentro do

reator (BASU, 2013).

Autores como Alizadeh et al. (2004), Gomez-Barea & Leckner (2010), Inayat et al.
(2012), Nikoo & Mahinpey (2008) utilizam modelos cinéticos para a modelagem de

gaseificadores de leito fluidizado.

3.5.3 Modelos CFD (Computational Fluid Dynamics)

Modelos CFD utilizam a mesma base dos outros modelos, a principal diferenca deste
tipo de modelo ¢ o nivel de detalhamento do estudo da fluidodinamica dentro do gaseificador
(GOMEZ-BAREA & LECKNER, 2010). Os modelos empiricos podem apresentar limita¢des
quanto a validade do modelo para condigdes diferentes das que as correlagdes deste foram
descritas. Nestas condi¢des os modelos CFD se apresentam como uma opg¢ao aos modelos
puramente empiricos, pois possui uma vasta possibilidade de aplicagdes e permite a simulacao
de diferentes condigdes de escoamento sem que haja grandes mudancas na modelagem do

problema (VERISSIMO, 2014).

Na gaseificagdo de biomassa, os modelos CFD podem projetar a concentragao de
material inerte no leito, a eficiéncia de mistura do combustivel, os perfis de temperatura e
velocidade das diferentes fases presentes no leito, as concentragdo das espécies quimicas, o
fluxo de calor, reagdes quimicas, entre outros. Uma vantagem da simulagdo numérica ¢ que

podem ser aplicadas em modelos reais (BHUTTA et al., 2012; SINGH et al., 2013).

Existem duas metodologias principais na fluidodinamica computacional para o estudo

de escoamentos gas-particula: o0 modelo Euleriano-Euleriano e o modelo Euler-Lagrange. No
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caso do modelo Euleriano-Euleriano tanto os so6lidos quanto o gas contido no reator siao
considerados sistemas continuos. J4 no modelo Euler-Lagrange o gas ¢ considerado uma fase
continua, enquanto os solidos sdo considerados uma fase discreta (LOHA et al., 2014).
Basicamente, no modelo Euleriano-Euleriano os gases e s6lidos no gaseificador sdo tratados
como um unico fluido e no modelo Euler-Lagrange os solidos sdo acompanhados

individualmente.

Em geral os modelos Euleriano-Euleriano sdo mais utilizados para a modelagem de
sistemas gas-solido uma vez que exigem menos recursos computacionais, possibilitando a

modelagem de reatores de larga escala (LIU, Y.; HINRICHSEN, 2014).

Os principais softwares e codigos utilizados para modelos em CFD incluem ANSYS

Fluent, ANSYS CFX, Barracuda, Phoenics, STAR-CD e CFD2000, entre outros.

Apos as simulacdes € possivel fazer ajustes do modelo e até mesmo simular diferentes
tipos de biomassa, diferentes tipos de agente de gaseificacdo, velocidades variadas para a
introducao do agente de gaseificacdo, como observado em trabalhos como de Xie et al.,

(2012),Su et al. (2015), Sanchez et al. (2012) e Nguyen et al. (2012).

3.6 Trabalhos anteriores

O presente trabalho propde o projeto e dimensionamento de um gaseificador de leito
fluidizado borbulhante de bancada e a modelagem do mesmo utilizando fluidodindmica
computacional (CFD) a partir do software Fluent v.17.2™, utilizando o bagago de cana-de-
agucar como biomassa. Avaliando-se a literatura ndo foram encontrados trabalhos anteriores
que tenham exatamente as mesmas condi¢des deste projeto, principalmente utilizando o
bagaco de cana-de-agucar como biomassa. Assim, primeiramente foram observados trabalhos
que propdem o dimensionamento de um gaseificador de leito fluidizado borbulhante e em
seguida foram avaliados trabalhos onde foi determinado o campo de escoamento através de
técnicas de CFD para a modelagem e simulagdo de gaseificadores de leito fluidizado

borbulhante.

Quanto a utilizagao de bagaco de cana-de-agtcar em leito fluidizado, tem-se o trabalho

de Sanchez & Lora (1994), que apresentam um estudo experimental da gaseificacdo de
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bagaco de cana-de-agucar, serragem, casca de arroz e borra de café. O experimento, realizado
na Faculdade de Engenharia Mecanica da Universidade Estadual de Campinas (UNICAMP),
tinha como objetivo a avaliacdo da influéncia de parametros de projeto e a operacdao no
processo de gaseificacdo de biomassa. O reator utilizado possui 200 mm de didmetro e altura
total de 200 mm, sendo a altura do leito estatico na faixa entre 480 e 570 m. O principal
parametro avaliado foi a influencia do fator de ar na temperatura do leito, poder calorifico do
gas e eficiéncia a frio do reator. Para o bagago, observou-se uma curva com pico de eficiéncia
a frio para o valor de 0,16 de fator de ar, reduzindo com o aumento desse fator. Os autores
atribuem essa reducdo aos processos de elutriagdo que ocorrem com biomassas como o
bagaco. Os autores ressaltam a dificuldade da alimentagdo de biomassas fibrosas como
bagaco através de rosca sem fim, devido a ser um material que se enovela com facilidade,

dificultando sua movimentacao.

No projeto desenvolvido por Gomez (1996), também desenvolvido na Faculdade de
Engenharia Mecanica da Universidade Estadual de Campinas (UNICAMP), durante os
primeiros testes a frio, foram avaliadas dificuldades para a alimentagao do reator com bagago
de cana in natura ou palha de cana com um sistema de rosca sem fim. Assim, a partir de
comparagoes entre o bagago in natura, pellets de bagaco e palha de cana triturada, os pellets
apresentaram melhores resultados para gaseificagdo. O gaseificador foi projetado para 280
kW de capacidade térmica. O didmetro interno do gaseificador ¢ 417 mm, com uma altura
total de 4200 mm e altura estatica do leito de 500 mm. As faixas de fator de ar foram

préximas a 0,22, o poder calorifico inferior do gés foi de 4 MJ/m”.

Andrade (2007) desenvolveu um estudo na Universidade federal de Itajuba (UNIFEI),
com o objetivo da avaliagdao da gaseificagdo de biomassa em prototipos de gaseificadores de
leito fixo e leito fluidizado para estudo e aprimoramento do processo. No reator de leito
fluidizado realizou um estudo da hidrodinamica no reator, muito préoxima a metodologia
utilizada por Gémez (1996). Foram realizados testes com trés tipos de biomassa: casca de
arroz, bagaco de cana-de-agucar e serragem. No caso do bagaco de cana foi necessario
realizar um pré-tratamento de moagem e peneiramento para evitar problemas na alimentacao.
O leito do reator possui 407 mm de didmetro interno e altura de 2660 mm, com freeboard de
702 mm de didmetro e altura total de 3000 mm. A temperatura obtida como 6tima no caso do
bagaco de cana foi de 700 °C com um fator de ar de 0,2, com um poder calorifico de 3,1

MJ/Nm®.
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Um estudo mais recente na gaseificacdio de bagago em leito fluidizado foi
desenvolvido por Pérez (2016) a partir de uma caracterizagdo fisica, geométrica e
fluidodizacdo do bagago de cana-de-agucar visando o projeto e dimensionamento de um
gaseificador de leito fluidizado borbulhante para pequena e média capacidade térmica (até 25
MW térmicos). A partir da realizacdo de uma caracterizagdo geométrica das particulas de
bagaco de cana, divididas em varias faixas de didmetro foi feito um estudo fluidodinadmico,
verificando-se que particulas de bagago de cana com didmetros caracteristicos entre 0,59 € 9,5
mm ndo sao fluidizaveis, apresentando uma tendéncia a coesao e formagdo de canais

preferenciais.

Foi observado que os modelos para previsdo da velocidade de minima fluidizagdo(y,, )

ndo prevéem adequadamente este parametro, dessa forma o autor sugere dois novos modelo
para a previsao da velocidade de minima fluidizagdo, um para apenas bagaco de cana e outro
para bagaco misturado com areia. Os novos modelos obtiveram melhores resultados, com um
erro maximo de 6,3%, para particulas de bagago, e de até 30% para 88% das 25 condic¢des
experimentais testadas no caso de misturas. A partir dos novos modelos desenvolveu uma
nova metodologia para o projeto e dimensionamento de gaseificadores de leito fluidizado,
sendo determinado que reatores trabalhando com misturas de bagaco e areia sdo 30% maiores
que reatores empregando somente particulas de bagago de cana-de-agucar com uma eficiéncia

a frio de 58,5% (PEREZ, 2016).

Um dos primeiros trabalhos utilizando a dindmica dos fluidos computacionais foi
realizado por Witt et al. (1997), utilizando o software CFX (conhecida entio como CFDS-
FLOW3D). Os autores utilizaram o modelo Euler-Euler para avaliar o comportamento de
reator de leito fluidizado em fase transiente com a gaseificacdo de carvao. O modelo foi
utilizado para prever o fluxo isotérmico em um reator de leito fluidizado borbulhante
tridimensional e em um reator de leito fluidizado circulante bidimensional. A partir do
modelo CFD foi observada a formacao de aglomeragao, a falta de reagides de escoamento no
centro do reator, a formacdo de bolhas e, com a inclusdo de dados do carvao foi possivel
prever a composicdo do gas de saida e o comportamento de um gaseificador operando com
carvao. Os autores apontam a falta de dados experimentais e o elevado tempo computacional
para o modelo como fatores que impedem a realizacdo de varias simulagdes e uma validacao

quantitativa do modelo.
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Um estudo da modelagem da gaseificagdo de bagaco de cana-de-aglicar utilizando
CFD foi realizado por Figueroa et al. (2012) na Universidade Estadual de Campinas
(UNICAMP). As simulac¢des foram realizadas utilizando o software ANSYS Fluent vI2™. A
partir da definigdo do modelo do gaseificador, do modelo fluidodinamico, do modelo cinético
e configuracdo da simulagdo foi possivel a avaliagdio do comportamento do gaseificador
variando-se a temperatura, fator de ar e razdo de vapor. Os resultados das simulagdes foram
validados utilizando dados experimentais. Os resultados obtidos para as melhores condigdes
de operagao do gaseificador com bagago foram temperatura de 900°C com um fator de ar de
0,29 e uma razao vapor/bagaco de 0,34, com composi¢do de 22,25% de H, 13,21% de CO e

63,54% de impurezas (em base seca).

Verissimo (2014) apresenta um estudo da modelagem de um gaseificador de leito
fluidizado borbulhante para gaseifica¢do de bagago de cana-de-acucar, utilizando um modelo
Euler-Euler, realizado na Universidade Federal do Rio de Janeiro (UFRJ). O cédigo MFIX
(Multiphase Flow with Interphase eXchange) foi utilizado para a implementagao do modelo.
Neste estudo ¢ avaliada a validade de um modelo 2D para a representacdo do estudo em leito
fluidizado, mostrando que este modelo pode ser utilizado para prever a composicdo dos gases
formados em um gaseificador de leito fluidizado, mostrando aumento da diferenca com o
aumento da velocidade de entrada dos agentes de gaseificacdo no reator. Também ¢&
apresentada uma analise da influencia das vazdes de oxigénio, vapor e da temperatura de
parede sobre a composi¢do dos gases produzidos e, de forma mais direcionada a biomassa
utilizada, foi feita a comparagao de diferentes agentes gaseificantes. Os resultados do estudo
mostram que a gaseificagdo com misturas de oxigénio e vapor produz um gas de melhor
qualidade, sendo que em condigdes que precisem gases com alto poder calorifico ou grande

quantidade de gas de sintese o ar enriquecido se mostra como a melhor opgao.

No trabalho desenvolvido por Lv et al. (2014) foi avaliada a modelagem do processo
de fluidizagdo de um gaseificador de leito fluidizado borbulhante de bancada de 0,267 m de
diametro e 2,46 m de altura. Foram realizadas simula¢des utilizando o software Fluent v15™
para a avaliacdo de diferentes modelos de arraste de particulas. Os autores utilizaram dois
modelos diferentes de arraste, um modelo baseado na estrutura e o modelo de arraste de Wen
& Yu. As simulagdes foram feitas com duragdo de 30 segundos atingindo-se velocidade
constante aos 15 segundos. Comparando-se os resultados das simulagdes com os dados
experimentais obtidos por Zhu et al., (2008) concluiu-se que os modelos utilizados sao

suficientes para prever a expansdo do leito em modelos 2D e 3D.
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No trabalho desenvolvido por Silaen (2004) pode-se observar a utilizagdo do modelo
de transportes de espécies em um gaseificador de leito arrastado de duplo estagio para a
gaseificagdo de carvao e geracdo de gas de sintese, utilizando oxigénio e ar comprimido como
agente oxidante. Para o desenvolvimento do modelo o autor utilizou as equagdes de
conservagdo de Navier-Stokes e sete equagdes de transporte de espécies em uma malha em
3D. O estudo teve como objetivo a observacdo do efeito das misturas de carvao (seco e
umido), dos diferentes oxidantes, do resfriamento da parede, a distribuicdo de carvao entre os
dois estagios, diferentes angulos de injecdo de combustivel e a producdo de H, e CO do
gaseificador. O modelo e as simula¢des foram desenvolvidos utilizando o software Fluent
v.15™, com malhas de diferente refinamento. A partir dos resultados, o autor conclui que a
alimentagdo com carvao seco resulta em maiores valores de CO, enquanto a alimentagdo com
o carvao umido resulta em maior concentracdo de H, no gés resultante. Também conclui que

a melhor inclinacdo para a injegdo ¢ a horizontal.

Baseado nos trabalhos apresentados, no presente trabalho foi desenvolvido o projeto
de um gaseificador de bancada de leito fluidizado borbulhante para 10 kW, operando com
bagaco de cana-de-aglicar como combustivel. A partir deste dimensionamento foi realizada a
modelagem em regime permanente um utilizando o modelo simplificado em 2D, para as

condigdes a frio e a quente do gaseificador projetado.

4 Método de dimensionamento do gaseificador

Para o dimensionamento do gaseificador, seguiu-se basicamente o esquema
apresentado por Enden e Lora (2004), mostrado na Figura 4.1, onde a partir de dados e
metodologias encontrados na literatura foi desenvolvido o projeto de um gaseificador de leito

fluidizado borbulhante.
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Figura 4.1- Metodologia para dimensionamento de um gaseificador de leito fluidizado (Adaptado de
ENDEN & LORA, 2004)

4.1 Area e diametro do leito

Para o céalculo do didmetro do leito seguiu-se o procedimento descrito na Figura 4.2.
Inicialmente definem-se os parametros de projetos desejados como tipo de biomassa e
potencia elétrica a ser gerada. Apos essa definicdo inicial pode-se determinar outros
parametros de projeto como a composicdo elementar da biomassa, poder calorifico da
biomassa, poder calorifico do gas resultante, fator de ar, eficiéncia do gaseificador, eficiéncia
do motor a ser utilizado, temperatura de operacdo do gaseificador, fator de seguranga,
velocidade superficial e altura do leito estatico. A partir da definicdo destes parametros pode-

se calcular a area necessaria do leito e, conseqiientemente, seu didmetro.

Considerando:

A 4rea da secgdo transversal do reator [m]

C',S', H',0" fragdes massicas de carbono, enxofre, hidrogénio e oxigénio na base de

trabalho [%]



D. didmetro da secgdo transversal do reator [m]
FA fator de ar utilizado

J., fator de seguranca

h,, entalpia de vaporizagdo da dgua a 25°C [ kJ/kg]
h

altura minima do leito expandido [m]

[ min

H

est

altura do leito estatico [m]

m coeficiente de correlacdo pela umidade do combustivel [adimensional]
m, vazao massica de combustivel [kg/h]

P, potencia de projeto, definida pelos autores [kW]

PCI , poder calorifico inferior do gas gerado [MJ/Nm’]

PCI poder calorifico inferior do combustivel a ser utilizado [MJ/Nm3]
O,omie capacidade volumétrica maxima do gaseificador [t/m’h]

T, temperatura de operagdo do gaseificador [°C]

v, velocidade superficial do ar no reator [m/s]

Vg vazdo volumétrica de gés resultante [m>/s]

Va, vazdo volumétrica de ar no reator [Nm>/h]

4

V. vazio volumétrica de ar corrigida a temperatura do leito [m*/h]

V4 volume teodrico de ar por unidade de combustivel [Nm3/kgcombu5tive]]

N,oror €ficiéncia do motor utilizado [%]

n,; eficiéncia a frio [%]
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Figura 4.2 — Fluxugrama para a defini¢io do diAmetro do reator (Adaptado de GOMEZ, 1996)
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4.2 Velocidade de minima fluidiza¢ao

A velocidade minima de fluidizacao ¢ a velocidade a partir da qual as particulas
contidas no leito passam a ficar suspensas sem que haja arraste, ou seja, o peso das particulas
¢ igual a forca de arraste do gés injetado no leito. Matematicamente define-se essa relacao

segundo a Equagao 4.1 (KUNII & LEVENSPIEL, 1991).

AP = 41112, \p,~p,) ¢ @
Onde:

AP queda de pressdo do gas através do leito [N/m’];
A 4rea da seciio transversal do reator a altura do leito [m?];
H,altura do leito nas condigdes minimas de fluidizagéo [m];

¢, porosidade do material do leito nas condi¢des minimas de fluidizagdo;

P, massa especifica do material solido do leito [kg/m3 IR
P, massa especifica do gas [kg/m’];

g aceleragdo da gravidade [m/s*].

Na Figura 4.3 pode-se observar o processo de fluidizagdo, com a curva que entre a

queda de pressao do gas através do leito pela velocidade do ar injetado.

500 | 1 T T T 1711 T T T T
| Leitofixo =+—— | —F Leito fluidizado ||
300 | A B !
| - _Ap — A
g 200 ]
E
% Inicio do arraste
<
100 .
50 | | | | L | | | L] S 4Velcn(:idade terminal u
1 2 3 5 10 20 30 50 100

Velocidade do ar y, {cm/s)

Figura 4.3 — Queda de pressio no leito com a variacio da velocidade do ar (Fonte:Adaptado de KUNII &
LEVENSPIEL, 1991)



44

A partir da Figura 4.3 pode-se notar que até atingir a velocidade minima de fluidizagao
o reator se comporta como um reator de leito fixo, com o aumento de pressdo sendo linear ao
aumento da velocidade do ar. Como esquematizado na Figura 4.4, quando se atinge a
velocidade de minima fluidizagdo (A) a variagdo de pressao no leito se mantém constante até
o momento em que a velocidade do ar se torna muito alta (velocidade terminal) e se inicia o

arraste de particulas do leito para fora do reator (D ¢ E).

® ©

U=Upg

Figura 4.4 — Esquema de um gaseificador de leito fluidizado borbulhante com o aumento da velocidade do
agente de gaseificacio (Fonte: WESTER & WAMMES, 1992).

Para as condi¢des minimas de fluidizagdo temos que:

AP
- Uenlo—p.) s (42)
Segundo a relagdo de Ergun:
2 2
;ﬂz 150 (l_ff) (”g2v°)+1,75 (l_ff(' )(-ngo)) (4.3)
/ &g, &ilg-d,.

Onde:

H , altura do leito estacionario de particulas [m];

¢ ;porosidade do material inerte do leito na condig@o de leito estacionario;
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1, viscosidade dindmica do gas [Pa.s];
v, velocidade superficial do gas de fluidizagao [m/s];
d ,, didmetro da esfera com o mesmo volume que a particula [m];

¢ esfericidade das particulas do leito [adimensional].

Sendo a porosidade de minima fluidizagdo (¢,, ) calculada a partir da Equagdo 4.4,

sedo que para a maioria dos sistemas esta se encontra na faixa de 0,4 a 0,55.

Epp = (14¢)§ (4.4)

A ¢&,, também pode ser calculada a partir da equagio (4.5 para sistemas onde 50 <d,

<500um.

¢, =1-0356(logd , ~1) (4.5)

A maioria dos materiais utilizados para gaseificacdo, além de ndo apresentarem

particulas esféricas, tem granulometria varidvel, dessa forma, a titulo de calculo, define-se um
tamanho médio, chamado didmetro médio de particula (d,). Assim, a queda de pressdo no

leito nas condigdes minimas de fluidizacdo se da pela combinagdo da equagdo 4.3 e 4.5,

resultando na equagao 4.6.

2 3
1,75 {dpvmfpg} N 150012, ) (@,vp,) _ dip o, = p,Je wo
(¢8,i,f) ILIg ( 28;f) yg /Jé
3
Onde: M se refere ao nimero de Reynolds da particula (Re ) e i (p 52_ Pe )g éo

Hg Hyg

nimero que se refere ao numero de Arquimedes (Ar) sistema so6lido-fluido.

Ainda para particulas finas e regimes com Reynolds abaixo de 20 a v, pode ser

descrita pela equacdo (4.7), para Reynolds acima de 1000 e particulas grandes pode ser
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descrita pela equagdo (4.8) e para toda faixa de Reynolds e variados tipos de particulas tem-se

a equagao (4.9).

_ g(ps _pg)digjzf ’
Vr = 150#(1 e, ) 4.7)

d - e
s 19P,
1
d,PeV,y d’p,(p, - p,)e )
M: C12 +cz 4 g S2 g _Cl (49)
Hy Hg

(1-e,,) 1,75 , i
— € ¢, =—— . Os valores encontrados na literatura sdo ¢,;= 33,70 ¢ ¢,

& d’ &

Onde: ¢, =150

=0,0408 (WEN & YU, 1966); ¢,= 28,7 ¢ ¢,=0,0494 (HETSRONL, 1982); ¢,= 32,09 ¢ ¢,
=0,0415.

Nikoo & Mahinpey (2008) descrevem a velocidade minima de fluidizagdo segundo a

Equagao (4.10, baseando-se no nimero de Arquimedes (equacao (4.11).

Vs =w(\/l+3,59-10_5Ar —1) (4.10)
P,

:d;pg(ps _pg)g
2

My

Ar (4.11)

Santana e D’avila (1986) apresentam outra metodologia para o calculo da velocidade
de minima fluidizagdo, apresentada a seguir. Inicialmente ¢ calculado o Reynolds do sistema
fluido-s6lido a partir da Equagdo (4.12, utilizando-se coeficientes determinados

experimentalmente, os mesmos utilizados na equacao 4.9.

0,5
Re, :[012 +02A4f] —C (4.12)
Onde:

(ps - pg )pgd;g
2

Hg

Arsf =

Sendo: Ar o nimero de Arquimedes para o sistema solido fluido e p, ez, a massa

especifica e viscosidade do gés para a temperatura de operagao do gaseificador.
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Assim, calcula-se a v, - a partir da equagdo .

_ ReSf /ug

Vm
f p.d,

(4.13)

Deve-se fazer a comprovacao do valor obtido a partir das equagdes (4.14) e (4.15), o

AP
valor correto da velocidade de minima fluidizagdo sera aquele onde —— validam estas
mf
equacoes.

—=f, X (4.14)

=(p, —Pg)(l—g)g (4.15)

Sendo:

Onde:

/., fator de atrito

¢ coeficiente calculado fun¢do da porosidade do leito
k permeabilidade do leito

S constante que depende da forma, tamanho e distribuicdo do tamanho das particulas. O

valor sugerido por alguns pesquisadores é 4 (GOMEZ, 1996).
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Como apresentado, inicialmente o dimensionamento depende da poténcia requerida
pelo projeto e do tipo de biomassa que serd utilizada na gaseificacdo devidamente
caracterizada. Na Tabela 4.1 foi apresentada a composi¢ao elementar e o poder calorifico do

bagaco de cana-de-agucar, utilizados para os calculos.

Tabela 4.1- Composicio elementar do bagaco de cana-de-aciicar e poder calorifico na base de trabalho

Carbono | Hidrogénio | Oxigénio | Nitrogénio | Enxofre | Cinzas | Umidade PCSc
C(%) H (%) O(%) N(%) S(%) A(%) W(%) [MJ/kg]
38,1 4,5 33,6 0,3 0,0 8,3 15 17,3

(Fonte: ANDRADE, 2007)

Segundo Souza-Santos (2010), a eficiéncia a frio do gaseificador de leito fluidizado
tem valores proximos a 50% para aqueles que trabalham a pressdo atmosférica, utilizando ar
como agente oxidante. Para reatores pressurizados que utilizam oxigénio pode-se chegar a
valores proximos a 70%. A eficiéncia a quente destes reatores ficam em torno de 60%,

podendo atingir valores superiores, proximos a 85% quando pressurizados.

Com a utilizagdo do bagago de cana-de-agucar como biomassa, adotaram-se os

parametros descritos na Tabela (4.2 para o calculo da 4rea e do didmetro do reator.

Tabela 4.2 — Dados iniciais definidos para o dimensionamento do gaseificador

Pariametro Abreviatura Valor
Potencia elétrica [KW] P, 10
PCI do gas gerado [MJ/m’] PCI, 5
PCS do combustivel [MJ/kg] PCIL. 17,3
Eficiéncia a frio do gaseificador [%] .y 0,38
Fator de ar FA 0,25
Velocidade superficial [m/s] Vo 0,70
Temperatura média do leito [°C] T, 760
Capacidade volumétrica maxima do gaseificador [ kg/h] (O 40
Entalpia de vaporizacio da agua a 25°C [kJ/kg] h,, 2442
Fator de seguranca fseg 1,1
Eficiéncia do motor [%] N otor 20
Altura estatica do leito H,, 0,3
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A partir dos dados apresentados na Tabela 4.2 — Dados iniciais definidos para o
dimensionamento do gaseificador, foi seguido o procedimento de calculo apresentado na
Figura 4.2 — Fluxugrama para a defini¢do do didmetro do reator (Adaptado de GOMEZ,
1996). Os resultados utilizados para o dimensionamento do reator foram dispostos na Tabela

4.3.

Tabela 4.3 — Valores calculados para o dimensionamento do reator

Parametro Abreviatura Valor
Potencia térmica [KWth] P 55,00
Vazio volumétrica de gas [Nm’/h] v, 39,6
Coeficiente de correlacao pela umidade do combustivel [adimensional] m 0,18
PCI do combustivel [MJ/kg] PCI 13,34
Vazao massica de combustivel [kg/h] m. 39
Volume tedrico de ar por unidade de combustivel [Nm3/kgc0mbusﬁvel] VA 3
Vazio volumétrica de ar no reator [Nm’/h| Vo 34
Vazio volumétrica de ar corrigida a temperatura do leito [m*/h] V. 129
Area da seccao transversal do reator [mZ] Ar 0,051
Diametro da secc¢io transversal do reator [m] D 0.255
i b
Altura minima do leito expandido [ m] h i 50.1
min >

Utilizando a eficiéncia a frio para o calculo do fluxo de combustivel no gaseificador, a
o fluxo méssico de combustivel foi igual a 39 kg/h de combustivel, que devido ao fator de ar

adotado necessita de 129 m>/h de ar.

O material escolhido para o leito foi a alumina, cujos valores de massa especifica,
porosidade estatica, porosidade de minima fluidizacao e esfericidade sao 1900 kg/m3 , 0,45,
0,475 e 1, respectivamente. A massa especifica do gés foi considerada igual a 1,293 kg/m’, a
viscosidade dinamica do gés igual a 1,72.10°Pa.s ¢ o didmetro médio de particula igual a

300.10°m.

As velocidades de minima fluidizagdo calculadas foram dispostas na Tabela 4.4, pode-
se observar que os valores tém grande variagdo dependendo da equacdo utilizada. Estas

velocidades serdo avaliadas a partir dos resultados das simulagdes.
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Tabela 4.4 — Velocidades de minima fluidizacio segundo equacdes de diferentes autores

Autor Equaciao Velocidade (m/s)
2.3 2

— E .

Kunii & Levenspiel (1992) V= g(ps Pe )d” w 0,13
! 150ul-¢,,)
33,7 o

Nikoo & Mahinpey (2008) Vo = —d“(w +3,59-107 Ar —1) 0,06

RGSf He
Santana e D’avila (1986) Vop = 5 0,57

Ped,

4.3 Velocidade Terminal

Apo6s o calculo da velocidade minima de fluidizag¢do ¢ feito o calculo da velocidade
terminal de gaseificagdo (V,), velocidade que define a velocidade a partir da qual havera o

arraste de particulas do leito para fora do reator, segundo a equacgao (4.16).

. {461,7( s—pg)g}

i) C (4.16)
g D
Sendo:
24 73,69 %7 Re
C — 1 + 8,1716674,0655¢ Re 0,0964+0,5565 ¢ + )4 417
P Re , [ ( ) ’ ] Rep+5,378€6’2m¢ 417
Para particulas esféricas (¢ =1):
24 0,4607Re
Cp=——+33643Re)™ ' ——— " (4.18)
Re, Re ,+26825

Sousa-Santos (1996) apresenta a seguinte metodologia para o calculo da velocidade

terminal (v,), inicialmente calcula-se a v, a partir da Equacao
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1
o
v, :{4(& -p,) 82J3d (4.19)

225p, 1, b

E calcula-se o nimero de Reynolds da particula a partir da Equagao

d p,v
Re, = ”ﬂ—g’ (4.20)
g

Se 0,4 < Re,< 500, entdo a velocidade terminal fica definida como o valor calculado

na Equacdo (4.21), caso contrario calcula-se novamente v, a partir da Equagao

v :g(pp_pg>2d; (4.21)

' 184,

Recalculando o valor de Re,, se este for menor que 0,4 a velocidade terminal fica
definida pela calculada a partir da equagdo (4.21). Se Re,>500, entdo a v, ¢é definida a partir

da equacao (4.22).

30(p, —p, Jed, )~
y, = p_Fe)op (4.22)
Py

Neste trabalho utilizou-se a metodologia de Santana D’Avila (1986), que utiliza
equagoes empiricas em uma ampla faixa de nameros de Reynolds para particulas esféricas.

Primeiramente calcula-se a velocidade terminal a partir da equacao
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0,75, (4.23)

Sendo:

V= 206’[5 2l1+00921(a)* ) -1

d= 9,

3 ué
4APp g
A partir do valor calculado segundo a equagdo (4.23), fez-se o calculo do numero de

Reynolds da particula, o coeficiente de arraste (C},) (equacio (4.24)) e a velocidade terminal

novamente, segundo a equagdo (4.25).

2
C,= [0,63 + 13’8 } (Equacio de Dellavale) (4.24)
e
p
0,5
4dlp — d, |
v, = (p rPs )g £ (4.25)
3p,C)p

Comparam-se, entdo, os dois valores calculados de v, se a diferenca entre eles estiver
b

dentro da precisdo requerida utiliza-se esse valor, caso ndo esteja ¢ necessario realizar um
método interativo para a obten¢do da velocidade terminal. A velocidade superficial do fluido

deve ser muito maior que a velocidade terminal de uma simples particula (THOBER, 1995).

A velocidade terminal foi calculada utilizando-se a metodologia apresentada por
Santana e D’avila (1986), a partir dos mesmos dados utilizados para o calculo da velocidade
de minima fluidizag¢do. A velocidade terminal foi entao definida como 2,5 m/s, obtendo-se um

valor de velocidade terminal pela velocidade de minima fluidizacdo igual a 4,31.
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4.4 Calculo da altura do freeboard

Para o célculo da altura do freeboard (TDH) utilizou-se a seguinte metodologia:

I'DH=XYD (4.26)
Sendo:
Xy = (( YoM ](yz - )J + ¥, (4.27)
U, —u,

Os valores de u;,u,,y,,), sdo calculados a partir das equacdes abaixo, seguindo as

condigdes apresentadas.

e Para v,=031:

Yy - \/— 0,4256536D+ 3,7667077

r

e Para v, =046:

XY = \/— 0,342839;57 +6,11162

r

e Para v, =0,61:

—0,5613247+3,6658496
XY =
JD.
e Para v,=092:
P 1,100777+5,4279597

/D,



Para v, =1,22:

Para v, =1,55:

Para 0,31<v, <0,46:

Para 0,46 <v, <0,61:

Para 0,61<v, <0,92:

Y2

Vi

XY = e 1,6336736 —(0,66060847 -In (D, ))

XY = e 1,8662995 —(0,69591951-In(D, ))

u, =031

1, =0,46

» _\/—0,4256536+3,7667077
=

D

r

~ \/— 0,34283987 +6,11162
DV’

u, =046

1, =061

B \/— 0,34283987+,11162
D

r

~ —0,5613247+3,6658496

V2 \/E

u, =0,61

u, =092

54
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~ —0,5613247+3,6658496

= \/Fr

_ —L100777+5,4279597

Y2 \/D7r

e Para 092<v, <122:

u, =092
u, =122
~ —L100777+5,4279597

= \/Fr

_ e1,6336736—(0,660608471n(D,))

2

e Para L22<v,:

u, =122
u, =155
_1,633673640,66060847n(D, ))
h=e
_1,8662995-(0,69591951In(D, )
Yo =€

Considerando-se a velocidade superficial (V,) igual a 0,7 m/s entdo a altura de

freeboard calculada ¢ igual a 1,9 m.

4.5 Dimensionamento da placa de distribuicao de ar

O distribuidor de ar ¢ um dos componentes de principal importancia em gaseificadores
de leito fluidizado, um distribuidor mal dimensionado pode causar a defluidiza¢do do leito

sobre condi¢des de baixa carga (BASU, 1984).
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Botterill (1975) e Whitehead (1971) apud Basu (1984) apontam propriedades

necessarias para um bom distribuidor de ar:

e Promover uma fluidizacao estavel e uniforme.

e Minimizar o atrito dos materiais do leito.

e Reduzir a erosdo no interior do leito ou nos tubos de troca de calor no leito.

e Prevenir o escoamento dos materiais do leito para os orificios do distribuidor.

e Assegurar a fluidizagdo completa através de toda a faixa de temperatura e velocidade
de operacao.

e Reduzir as zonas mortas no distribuidor.

e A obstrugdo dos orificios deve ser minima.

Para distribuicdo de ar pelo diametro do reator existem diversas configuracdes de
placas que podem ser utilizadas. Em reatores de pequena escala, utilizados para pesquisa,
geralmente utiliza-se placas porosas de ceramica ou metalicas para a distribuicdo através do
reator. Essas placas t€ém distribui¢do mais homogénea e proporcionam maior contato gas-
solido. Entretanto, quando utilizadas em escala industrial, apresentam desvantagens como
menor resisténcia, alto custo de materiais, baixa resisténcia a grandes variagdes de

temperatura e possibilidade de entupimento por particulas finas ou por corrosao.

Na industria sdo geralmente utilizadas as placas perfuradas para distribuicdo de ar,
devido ao seu baixo custo e facilidade na fabricacdo. Entretanto em alguns casos sdo
necessarios suportes ou refor¢o para sustentacdo destas placas que muitas vezes tem baixa
resisténcia e acabam entortando, devido a forga exercida pelo ar comprimido e pelo peso das

particulas do leito (KUNII; LEVENSPIEL, 1991).

Neste projeto serdo utilizados bicos injetores, ainda que o reator dimensionado seja de
pequena escala, para o estudo deste tipo de distribuidor e para facilitar o estudo do
redimensionamento dos reatores para sua construcdo em maior escala. Neste tipo de
distribuicao sdo utilizados injetores presos a placa de distribuicdo como mostrado na Figura
4.5, o injetor do tipo placa multiporosa (a) proporciona uma boa distribuicdo de ar acima de
cada bico, mas pode haver a aglomeragdo de particulas entre os bicos; Os bicos do tipo (b), (¢)
e (d) tem seu topo fechado e evitam que as particulas entrem nos orificios causando seu

entupimento (BASU, 1984; KUNII & LEVENSPIEL, 1991).
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Figura 4.5 - Tipos de bicos injetores na placa de distribuicio de ar (Fonte:KUNII; LEVENSPIEL, 1991)

Basu (1984) propdoe uma metodologia para o dimensionamento da placa de

distribui¢do de ar utilizando bicos injetores. Para o calculo deve-se definir o didmetro dos

orificios (d,, ) seguindo as equagdes:

e Paraplaca perfurada: d,, =3d

P

e Parabicos injetores: d,, =4d

Sendo que d,, deve ser maior que 1,5 mm.

Entdo, calcula-se o didmetro equivalente do reator a partir da equacao 4.29.

44

D,=——— (4.28)
perimetro

Com a definicdo destes parametros calcula-se a queda de pressao no leito a partir da

equacdo (4.30) e a queda de pressao minima no distribuidor a partir da equagao (4.29).

2H,,

-D,
AP, =AP| 0,01+ 0,21 - e[ J) (4.29)

Para garantir uma distribui¢ao uniforme do gas através dos orificios da placa deve-se

comprovar que A Pr < %, segundo a equacao (4.30).
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v 4,
4, (4.30)

Onde:

AP variagio de pressdo no reator [Pa]
AP, variagdo de pressdo no distribuidor [Pa]

4, 4area de entrada de ar no reator [m?]

Tabela 4.5 — Parametros utilizados para o dimensionamento dos bicos injetores

Parametro Abreviatura Valor
Diametro do orificio [m] d, 0,003
Espessura da parede dos bicos [m] Lo 0,005
Espessura da placa distribuidora [m] t 0,006
Raio da tubulac¢io de entrada de gas [m] 7 0,05
Area da tubulacdo de entrada do gis no reator [m’] 4, 0,0079
Numero de orificios por bico N 4

4.5.1 Dimensionamento dos injetores

Célculo do diametro interno dos bicos injetores, através da equacdo (4.31), do
coeficiente de descarga do orificio a partir da equagdo (4.32) e da velocidade do gas através

do orificio pela equacao (4.33).

di = I’Sdor V No (431)
0,13
C, = 0,82[L} (4.32)
d()r
AP
v, = [(C, ) 2=—= (4.33)
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Assim, calcula-se o ntimero de orificios por unidade de area da superficie do
distribuidor (equagdo (4.34)), o nimero de bicos por unidade de area do leito (equacgdo (4.35))

e o numero total de bicos (equagdo (4.36)), deve-se assumir o nimero de orificios que sera

utilizado em cada bico.

v, 4
N =-0
- vor 7Zdjr (434)
Nor
N, = N (4.35)
Ny =N, 4, (4.36)

Para bicos com uma forma triangular utilizasse a equagao 4.38 para o célculo do passo

dos bicos, ja para uma forma quadrada utilizasse a equagao 4.39.

(triangular) (4.37)

e 1
\ N, sen60

P= ﬁ (quadrada) (4.38)

A altura dos orificios nos bicos ¢ definida pela equacdo (4.39) e, para garantir a

operagao estavel dos bicos deve-se cumprir a condi¢do da equacao (4.40).

6 _ 0,4
h=— [ (v“gN ol )} (4.39)
g ' 7[ or
16

v, Cpd |

or

Para garantir a operagdo total dos bicos, calcula-se a altura dos bicos pela equacao

(4.41) e verifica-se a estabilidade da placa através da equacdo (4.42).

h =2P (4.41)

s
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( 2jhsps(1_gm,.)g

1- =
T
2
Vo

Devem-se assumir valores para a espessura da parede dos bicos e para a espessura da

<AF, (4.42)

placa distribuidora.

Seguindo-se o procedimento apresentado, fez-se o calculo do nimero e dimensdes dos
bicos injetores que serdo utilizados para a distribuicdo de ar no gaseificador. Os parametros
definidos para o dimensionamento dos injetores foram dispostos na Tabela 4.5 e os resultados

dos célculos foram dispostos na Tabela 4.6.

Tabela 4.6 — Parametros de projeto calculados dos injetores

Pariametro Abreviatura Valor
Velocidade do ar no orificio [m/s] v, 46,0
Velocidade do gas [m/s] v; 20,4
Velocidade gas saida orificio [m/s] Vimf 16,8
Nimero de bicos N, 29
Diametro interno dos injetores [m] d,. 0,009
Altura dos bicos [m] h, 0,07

A distribuigdo dos bicos injetores pode ser observada na Figura 4.6 — Vista superior e imagem

3D da placa de distribuigao de ar..
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Figura 4.6 — Vista superior e imagem 3D da placa de distribuicao de ar.
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Figura 4.7 — Imagem 3D e corte central do bico injetor de ar

e Comprovacao da eliminacio das zonas mortas:

Para a comprovagdo deve-se fazer a transformagdo de unidades, de metros

centimetros assim fez-se:
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para
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P’ = P100
d, =d, 100
V,, =v,,100
v, =v,100
d. =d 100

Nor' :N0r1074

A partir destas transformagdes calcula-se a velocidade do gas na saida do orificio na
condi¢do de fluidizagdo (equacdo (4.43)) e na condi¢do de minima fluidizagdo (equagdo
(4.44)).

Vi = 4.43
%dfzv,, “43)
.
_ mf
Vimt =7 (4.44)
d’N,

Para a comprovagao da eliminagdo de zonas mortas deve-se atender a equagao (4.45).

l0.62(v, v, Ja? [ +d, =P (4.45)

E a porcentagem de abertura com a equacao (4.46).

or

0,5 < N(,,%d%mo <3 (4.46)

4.6 Dimensionamento do ciclone para a limpeza do gas

Para o dimensionamento do ciclone utilizou-se a metodologia descrita por Lora

(2002). Os ciclones apresentam oito dimensdes caracteristicas, como pode se observar na



Figura 4.8 — Dimensdes caracteristicas

dimensionamento correto.
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do ciclone, que devem ser calculadas para um

De

C—

Dc

B

Figura 4.8 — Dimensées caracteristicas do ciclone

O dimensionamento foi feito considerando a constru¢do de um ciclone do modelo

Swift de alta eficiéncia, assim os coeficientes adimensionais para o dimensionamento foram

dispostos na Tabela 4.7.

Tabela 4.7 — Coeficientes adimensionais para o dimensionamento de ciclones de alta eficiéncia tipo Swift

(LORA , 2002).

Descricao Termo Valor
Diametro da se¢ao cilindrica (corpo) do ciclone D 1
Altura da se¢do de entrada a,K 0,44
Largura da se¢do de entrada b,K, 0,21
Comprimento do tubo de saida do ciclone s, K. 0,5
Diametro do tubo de saida do ciclone DK, 0,4
Altura total H, KH 39
Altura da sec¢do cilindrica do ciclone nLK, 1.4
Didmetro da secao de saida do po BK, 0,4
Parametro de configuracio K 699,2
Carga de velocidade na entrada 9,24

NH
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Parametros de superficie Surf 3,57

Relacio fluxo de vazio de gas/diametro do ciclone Q / D? [m / hr] 4,95

Assim, calcula-se a altura da se¢do de entrada ( a ) a partir da equagdo(4.47).

s 0.5
a= {(Vg ka )} (447)

Vt,ekb

Onde:
14 . vazdo volumétrica de gas na temperatura de saida [m’/s]
v, . velocidade tangencial do gas na entrada do ciclone [ m/s]
A partir do célculo de a pode-se calcular o didmetro da segéo cilindrica do ciclone D,
,a partir da equacao (4.48), e a partir do didmetro todas as outras dimensdes do ciclone.

a b s D, H h B

Tk, k, k k, K

X
bl

=
bl

S

Apds o calculo das dimensdes do ciclone faz-se o célculo da queda de pressdo (Ap,) a
partir da equacdo (4.49). Também ¢ necessario o calculo da velocidade de salto (v,,), equacao
(4.50), para comparacdo com a v, ,. A relagdo v, /v, deve ser igual a 1,25 para maxima

eficiéncia do ciclone, para valores acima de 1,36 comeca a acontecer a re-entrada das

particulas no fluxo de gés.

Ap, =0,502p,v N, (4.49)
293gu,p, | (b/ D)™
v, =2,055| 2 —=rull — D" [m/ 5] (4.50)
P, (1-b/D) ’

Apos o célculo das dimensdes do ciclone ¢ necessario verificar se a configuragdo atende

as seguintes condigdes:
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— a<s: para evitar que os particulados tenham um caminho preferencial pelo tubo de
saida de gés.

- b=<(D,-D,)/2: para evitar uma queda de pressdo excessiva.

— H 23D, : para manter a ponta do vortex formado pelos gases dentro da se¢do cOnica

do ciclone.
— O angulo de inclinacao do cone do ciclone deve ser de aproximadamente 7-8° para

garantir um deslizamento rapido dos particulados.
- D,/D,~04-0,5; H/D, ~8-10 ¢ s/D, =1para garantir a operagdo com méaxima
eficiéncia.

- P<254cmH,0

Assim pode-se calcular a eficiéncia do ciclone pela equagao 4.52.

N =1- exp(— Md ) ) (4.51)
Sendo:

n
M=o K PHY)
D’ 184,

K =8k, /k k, (parimetro de configuragdo do ciclone)

1
n+1

N =

0,3
n=1- [1 -0,67(D)*" ] (2L83j (parAmetro que define a velocidade tangencial do gas no

interior do ciclone em relagdo a posicao radial e define a forca centrifuga e a eficiéncia de

separacao)

A partir da metodologia descrita por Lora (2002) foi feito o projeto do ciclone para a limpeza do gas

resultante da gaseificacio. Os parimetros adotados para a construcio do ciclone sdo apresentados na
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Tabela 4.8 — Parametros para a construcdo do ciclone. Para o dimensionamento foi

considerado que haverd um trocador de calor apos a saida de gases do gaseificador, para o

aproveitamento do calor e reducao da temperatura dos gases de saida.

Tabela 4.8 — Parametros para a construcgio do ciclone

Pariametro Unidade Valor
Vazao volumétrica de gas combustivel Nm’/s 0,01
Temperatura do gas na saida do reator °C 450
Vazao volumétrica de gias na temperatura de saida Nm’/s 0,03
Densidade das particulas coletadas no ciclone kg/ m’ 1750
Velocidade tangencial do gas na entrada do ciclone m/s 4,67
Densidade do gas combustivel em condi¢c6es normais kg/N m’ 1,29
Densidade do gas combustivel na temperatura de saida kg/ m’ 0,46

-80_
-.? 0'—

224

623
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Figura 4.9 — Representacio e esquema do ciclone de limpeza de gas

Os valores das dimensdes caracteristicas do ciclone podem ser observados na Tabela

4.9 — Dimensoes caracteristicas para a constru¢ao do ciclone de limpeza de gas.

Tabela 4.9 — Dimensoes caracteristicas para a construcio do ciclone de limpeza de gas

Parametro Valor [m]
a 0,070
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0,160
0,034
0,080
0,064
0,623
0,224
0,064

NEERNE

Perda de carga calculada para o ciclone foi de aproximadamente 150 cm de coluna

d’4gua e a eficiéncia calculada do ciclone foi de 80%.

4.7 Dimensionamento do sistema de alimentacao

O sistema de alimentagdo ¢ um dos componentes mais importantes da constru¢ao de
um gaseificador de leito fluidizado, autores como Andrade (2007), Enden & Lora (2004),
Verissimo (2014) apontam a necessidade de um sistema de alimentagdo eficiente para o
funcionamento de um gaseificador deste tipo. Neste trabalho optou-se por utilizar um sistema
de alimentacdo por rosca transportadora ou rosca sem fim. Este tipo de sistema permite que a

alimentacdo seja feita de forma continua e pode ser adaptada para diversos tipos de material.

A Figura 4.10 apresenta a composi¢ao basica de um sistema de alimentagdo por rosca

infinita.

Figura 4.10 — Composi¢ao basica de uma rosca transportadora (SACRAMENTO et al., 2003)
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A metodologia utilizada para o dimensionamento do sistema de alimentacdo foi

descrita por Garcia (1987). A taxa de alimentacdo (Q ) € calculada a partir da equacao (4.52).

mc = 47D}1prs nrsl/lpbca (452)

Onde:

m , ¢ ataxa de alimentagdo [kg/h]
D, ¢é o diametro da rosca sem fim [m]
P, € o passo darosca sem fim[m]

n, ¢ a velocidade de rotacdo da rosca sem fim [rpm]
w ¢ o fator de corre¢do do volume ocupado pela biomassa

P, € amassa especifica aparente da biomassa [kg/m’]

¢, € o fator que considera o angulo de inclinagdo da rosca em relagdo a horizontal.

Pode-se considerar que D, = p, para materiais ndo abrasivos, assim a equagdo 4.53

pode ser rescrita como:

mc = 47D3snrsl//pbca (453)
m
T a— (4.54)
47nrscapbw

A partir da determinagdo do didmetro aproximado da hélice da rosca pode-se entdo
calcular a rotacdo necessdaria para a alimentagdo da biomassa.

m

C

n,=————— 4.55
47D:vcapbv/ ( )

Determina-se a area ocupada pelo material no transportador segundo a equagdo 4.57 ¢

o numero de hélices do transportador a partir da equacao 4.58.

D],

(4.56)
‘ 4
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L
N, =— (4.57)

Onde:

N, numero de hélices da rosca transportadora

L comprimento da rosca transportadora [m]

rs

A velocidade de deslocamento no interior do transportador ¢ calculada pela equacao

4.59 e a poténcia requerida pela equagao 4.60.

prsnrs
y, =0 (4.58)
‘ 60
Onde:
v, € a velocidade de deslocamento no interior do transportador.
n H n. L
- :h CO h (4.59)
367 367

Onde:

P potencia requerida pela rosca transportadora [kW]
O fluxo massico requerido pelo projeto [t/h]

C, coeficiente de resisténcia de acordo com o material

H __ variagdo de altura entre o inicio e o fim da rosca dependendo de sua inclinagdo [m] (para

roscas horizontais 1, =0).

Para a determinagdo do diametro interno e externo da rosca transportadora devem-se

definir alguns parametros a ser considerados para o calculo de todos os materiais. A distancia
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entre a hélice e o tubo (folga 1), mostrada na figura Figura 4.11, pode ser calculada a partir da

equagio (4.60) (SACRAMENTO et al., 2003).

— ""-—-,.‘_._ . h

Ders

Figura 4.11 — Ilustraciio da distancia entre a hélice e a carcaca da rosca transportadora

De

/s =520

Onde:
f,, distancia entre a hélice e a carcaga da transportadora [m]

De, didmetro externo da rosca transportadora [m]

(4.60)

Na Figura 4.12 pode ser observado o perfil da helicoide com seus respectivos

pardmetros de construgdo. O didmetro interno da rosca transportadora (Di ) pode ser

calculado pela equagdo (4.61) e o didmetro equivalente do helicoide (Degq,) pode ser

calculado pela equagao (4.62).
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Figura 4.12 — Representacio do perfil da helicéide (BRASIL, 1985)
Di D, (4.61)
lI‘S‘ = *
4
Onde:
Di ¢ o diametro interno do helicoide [m]
o . erv
Deq,, =Di,, +(D,, - Di,)-—* (4.62)
p}"S

Onde:
Degq, ¢ o didmetro equivalente da helicoide [m]

e, ¢ aespessura da helicoide [m].
O sistema de alimentag@o foi dimensionado para a utilizagdo dois alimentadores em

seqiiéncia, como mostra a Figura 4.13, para evitar o vazamento de gés pelo sistema de

alimentacao.
tipo H36WXZ pelo sistema de classificacao de solidos a granel, o que significa que o bagago

Brasil (1985) afirma que o bagaco de cana-de-agucar ¢ classificado como um material
¢ um material irregular, fibroso ou encordado, peguento (com angulo de repouso maior que

45°), ndo abrasivo, muito leve e penuginoso, resistente a separagao por enovelar-se.
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Tabela 4.10 — Principais parametros do sistema de alimentacio

. Valor
. Abreviatur
Parametro a Rosca | Rosca
1 2
Fluxo massico [kg/h] m 39 39
Diametro da rosca [m] D 0,10 0,10
Passo da rosca [m] D, 0,10 0,10
Fator de correcio do volume ocupado 4 0,4 0,4
Peso especifico do material do alimentador [kg/m3] oA 72 72
Fator que considera a inclinacdo da rosca em relacdo a c 1 1
horizontal* “
Coeficiente de resisténcia de acordo com o material* c 2,5 2,5
Comprimento da rosca alimentadora L 0,6 0,7

*(Fonte: CAMARGO & SANCHEZ, 2006)

Foi utilizado um angulo de inclinagdo de 7° no silo de alimentagdo do transportador,
para evitar a formag¢do do arco mecanico dentro do silo. A partir da metodologia foi calculado
o numero de hélices necessarias, a poténcia necessaria para o motor, a velocidade linear do
transportador assim como a area ocupada pelo material para cada rosca, os resultados foram
dispostos na Tabela 4.11 — Parametros calculados para o sistema de alimentacdo. A poténcia
necessaria para o motoregulador utilizado para as duas roscas foi calculada com base no fluxo

massico de 39 kg/h e pode ser observada na Tabela 4.11.

Tabela 4.11 — Parametros calculados para o sistema de alimentagio

Valor

Parametro Abreviatura

Rosca 1 Rosca 2
Velocidade da rosca-sem-fim do alimentador [r.p.m] n 26 29
Poténcia do transportador [KW] P 1,02.10* | 2,09.10%
Velocidade linear do transportador [m/s] V. 0,04 0,05
Area ocupada pelo material [m2] S 3,40.10% | 3,14.10™
Numero de hélices N 6 7

Com o diametro definido de 10 cm para a hélice do transportador, foi calculada a folga entre a

hélice e a tubulagdo. A espessura das hélices foi definida como 3 mm. Esses pardmetros foram
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considerados iguais para as duas roscas, estdo apresentados na Tabela 4.12. Uma visdo geral
da rosca transportadora e um corte na regido do silo do sistema de alimenta¢do podem ser

observadas na Figura 4.13.

Tabela 4.12 — Didmetros internos e externos da rosca transportadora.

Parametro Abreviatura | Valor
Diametro externo da hélice da rosca transportadora [m] D 0,100
Folga entre a hélice e a tubulagido da rosca [m] f 0,006
Folga diametral da rosca transportadora [m] £, 0,011
Didmetro externo rosca transportadora [m] De 0,112
Diametro interno da hélice da rosca transportadora [m] Di 0,025
160 8 300
| 4 2
[ ©
2o g Rosca 2
Sl = 300
i i Rosca 1
8| wr—t A ! 400 ‘
" J WO RN A |
AWAWAWaWaWa
Vo NV U

Figura 4.13 — Esquema do transportador por rosca infinita (medidas em mm)

A autonomia do sistema de alimentacdo com o tamanho do silo projetado ¢ de
aproximadamente dois minutos, as dimensdes do silo podem ser modificadas de forma a
aumentar este tempo. Também se propde a construcdo de um sistema secundario pra a
alimentacdo do silo, de forma que o sistema do gaseificador de bancada seja de facil
transporte € manuseio, mas haja uma forma de operagdo com tempo de autonomia superior ao

calculado.



4.8 Estimativa do compressor utilizado
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E necessaria a selecdo de um compressor que, aliado ao sistema de distribui¢do de ar,

atenda as velocidades de ar calculadas dentro do reator. Dessa forma para o calculo da

poténcia do compressor utilizou-se a equacao (4.63).
r—1

: P 7 1
W=—toRO|| 2| 1
y =1 14

n comp

Onde:
Wpotencia do compressor [kW]
P pressio atmosférica [kPa]

N.omp €ficiéncia do compressor

f)Z = palm + pleito + pd[stribu[dzr

Sendo:

27315+T, j 1

- m i S arwt
QO biomassa™" e: ( 273,15 3600

Onde:

(), vazdo necessaria de ar [m?/s]
My masse VaZA0 de biomassa [kg/h]

ar,, quantidade de ar [m’/kg de combustivel]

(4.63)

(4.64)

Considerando-se um compressor de eficiéncia de 75% a poténcia calculada para o

compressor foi de 0,6 kW.
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4.9 Queimador

Para dar partida no gaseificador ¢ necessario aquecer o ar de entrada de forma que este
chegue a temperaturas proximas a 400°C, dessa forma facilitando a combustao da biomassa e
acelerando o processo de gaseificacdo. A quantidade de ar necessaria para a gaseificacdo no
reator proposto, com um fator de ar de 0,25 ¢ de 34 m®/s. Nessas condi¢des, considerando
uma eficiéncia média do queimador de 80%, a poténcia necessaria para o queimador ¢ de 4,5

kW.

A maior parte dos queimadores comerciais trabalha em faixas de potencia superiores a
esse valor, devido a sua utilizagdo em escala industrial. Para este projeto o queimador
encontrado que atende as necessidades do projeto ¢ um queimador industrial modelo ZKIH
(ELSTER, 2010), que trabalha na faixa de 2 a 7 kW utilizando GLP como combustivel e pode
trabalhar com gés natural, chegando a 5 kW. O consumo aproximado de GLP para o projeto

seria de 0,44 kg/h.

4.10 Isolante térmico

O leito e freeboard do gaseificador de leito fluidizado borbulhante devem ser isolados
a fim de evitar altas taxas de transferéncia de calor para o ambiente dessa forma aumentando a

eficiéncia do processo.

Para o calculo do isolante foi realizado um balango de energia na fronteira do reator

(MORAN & SHAPIRO, 2013).As hipoteses a considerar sao:

e Regime permanente;
e Sistema unidimensional;
e Radiacdo externa considerada desprezivel;

e A transferéncia interna de calor se da puramente por convecgao.

A velocidade adotada no freeboard ¢ de 0,7 m/s e a temperatura do fluxo de gases ¢
760 °C. Para calculo das propriedades do fluido foi considerado o ar, com massa especifica de
0,341 kg/m® (para a temperatura de 760°C) e viscosidade absoluta de 4,49.107 Pa.s. Para o

material isolante considerou-se concreto celular de densidade 300 kg/m® e 0,13 W/mK de
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condutividade térmica e para o material do reator considerou-se o ago com condutividade

térmica de 43 W/mK.

e Calculo do coeficiente de transferéncia de calor por convec¢ao
Considerando-se o escoamento como for¢ado em um tubo interno, tem-se:

Calculo do nimero de Reynolds:

P VoL

Re=——— 4.65
i, (4.65)

Re 0,341-0,7-2,4

TS
X

Onde:

L ¢ a altura total do reator (soma da altura do leito e do freeboard)

Sendo o nimero de Prandtl Pr = 0,728 o numero de Nusselt (Nu) ¢ dado por:

Nu=0,023Re*” Pr'”? (4.66)
Nu=0,023-(1,3.10")*/30,728">

Nu = 40,512

Entdo o coeficiente de transferéncia de calor por conveccdo h;, serd obtido pela

equagao 4.68 como demonstrado abaixo.

Nu — m r
P (4.67)

Onde:
D ¢ o diametro do reator

k. é a condutividade térmica do material isolante

h = ¢ (4.68)
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o 40,51-0,13 1075 w
2,4-0,256 m*K

O balango de energia na superficie do reator por der dada pela equagao (4.69).

1
R_ (]—'l}‘loo - TS‘ ) = hestoo Aest (TS' - TeStOO ) (4~69)

eq

Sendo: A4,, =2mL

Onde:

R, € o Reynolds equivalente.
T, ¢ atemperatura interna do reator [K]
T’ ¢é a temperatura da superficie externa do reator [K]

h,,. € o coeficiente de transferéncia de calor por convecgdo na area externa do gaseificador

[W/mK]
A, é a drea externa do reator [mz]

est

T, ¢ atemperatura exterior ao gaseificador, temperatura do ambiente [K]

Explicitando a temperatura da superficie, tem-se:

l 711’7100 - 1 7; = hestwAestT; - hestoerstTestw
R R

eq eq

1 1
R T;'noo + hestoerstT;stoo = hestoerstTv + R Tv

eq eq
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in oo est oo “est — est oo est oo “ "est

LT +h,, AT, =T|h A+L
R R

eq eq

LT +h AT
R

inwo estoo” est™ estoo
T =1~

(hevtoervt + IJ
S S Req

Assim, a temperatura da superficie externa ¢ calculada a partir da equagao (4.70).

X b 2mLT
2 A

in oo est oo

T,=—~ , (4.70)
[hmw 27, L + J
R

eq

1 In(r, /7,) In(r, /7, )
“ A 2k L 2dk L (4.71)
i ] ref ago

mn m

O valor de Tiy é considerado como sendo 760 °C e a temperatura T, como sendo 25
°C. O valor do coeficiente de transferéncia de calor externo poder ser considerado de 25
W/m?K. O valor de r; pode ser considerado como 6 mm maior que o valor de r; . Os

parametros apresentados nas equagdes podem ser observados na Figura 4.14.
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Figura 4.14 — Representacio esquematica da parede do reator com material refratario

Assim, o isolante calculado para a obten¢do da temperatura da superficie exterior de
aproximadamente 42°C a espessura do isolante sera de 10 cm, como pode ser observado na

Figura 4.15.

100,00
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0,00 . . . . .
0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5

Temperatura [°C]

Espessura do isolamento [m]

Figura 4.15 — Grafico da temperatura da superficie externa do reator segundo a espessura do isolante
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Figura 4.16 — Esquema final do gaseificador projetado

5 Modelagem numérica do gaseificador

Para ambos modelos considerou-se um modelo Euleriano-Euleriano. As premissas do

modelo a ser estudado foram:

- Se trata de um reator isolado termicamente.
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- As particulas que compde o leito, tanto do material inerte quanto da biomassa sdo

perfeitamente esféricas e homogéneas.

As principais equacgdes que descrevem o caso de estudo sdo baseadas em trés
principios: o Principio da Conservagdao de Massa, o Principio da Conservagao da Quantidade

de Movimente e o Principio da Conservagao da Energia.

5.1 Equacionamento utilizado na modelagem

3 ™ « .
A solucao dos modelos para 0 ANSYS Fluent v17.2"" ¢ baseada nas premissas de que
todas as fases estdo na mesma pressao € que as equagdes de momento e continuidade sao
resolvidas separadamente para cada fase. Todas as equacdes apresentadas nessa se¢cdo foram

baseadas no Guia Tedrico para utilizacdo do Fluent (ANSYS, 2013)

5.1.1 Equacoes de continuidade

As equacgdes para escoamento fluido-fluido e escoamentos granulares multifasicos sdo

apresentados a seguir para um caso geral com # fases.

5.1.1.1 Equacao da continuidade

A fracao volumétrica de cada fase ¢ calculada segundo a Equagao (5.1).

n

L(ﬁ( qpq)+v.(aqpqaq)j=z(mpq—n‘aqp) (5.1)

p rq at p=l

Onde:

p,, massa especifica de referencia da fase ou a densidade média da fase ¢ no dominio da

solucao.
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«a fracao volumétrica da fase.

u velocidade da fase.

m,, fluxo de massa da fase p para a fase g.

5.1.1.2 Equacdes de quantidade de movimento Fluido-Sélido

A conservacdo de momento para uma fase fluida ¢ ¢ definida pela equagao (5.2).

Em :%( qpq[jq)-l-v'((quqﬁqﬁq)Z—Olqvp‘f'V'Z:'q +thpq§

+ Zn;(KPq (ﬁp _ﬁq)-’_mpqﬁpq _mqpﬁqp) (5.2)
p=

+(1:"q+13 +F, +F +I7")

lift ,q wl ,q vm,q td ,q

Onde:

T , € o tensor da fase g, definido como:

= - . 2 .
z, =aq,uq(qu+quT)+aq(ﬂq —E,ququFI (5.3)

Onde:

p, massa especifica da fase g.

4, viscosidade dindmica da fase g.
4, tensdo de cisalhamento da fase g
Fq forca externa para fase q.

F,, , forca de sustentagdo da fase g. (Equacio (5.4))

ﬁtd’q forca de dispersdo turbulenta da fase ¢ (Equagdo (5.5) (apenas em escoamentos
turbulentos).
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F , forca de massa da fase g. (Equaco (5.6).

vm,

F, ,, forga de lubrificac¢do da parede da fase g (Equagéo (5.7).

Fyy = _C/pqap(ﬁq —v, )X (V X ‘7q) (5.4)
Ftd,q = ﬁtd,p = _ftd,lim itnngq ﬁdr (55)
- dv, dyv
F — C a 9°9 PP 56

vm vm ppq[ dt dt ] ( )
- . . 2
le = Cwlpqap‘(vq _Vp )l‘ nw (57)

Onde:

C, ¢ o coeficiente de sustentagao.

C,,, € o coeficiente de massa.

C,, € o coeficiente de lubrificagdo da parede.
v, € a velocidade da fase g (fase primaria)

v, € avelocidade da fase p (fase secundaria)
v, velocidade drift

Soasiminng fator para limitar a fungdo da forga de turbuléncia de dispersdo. No caso
](td,limiting = 1 .

‘(ﬁq - \71, )1‘ componente tangencial da velocidade relativa a parede.

7, componente unitario normal a parede.

O ANSYS Fluent v17.2™ utiliza um modelo de escoamento multifdsico granular para
descrever o fluxo de uma mistura fluido-s6lido. Considera-se o fluxo da fase so6lida como um
movimento aleatdrio de particulas com colisdes das particulas e movimentagao térmica das
moléculas de gas, levando em consideragao a inelasticidade da fase granular. A energia

cinética associada a velocidade das particulas ¢ representada como temperatura granular. A
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fase fluida de um escoamento granular tem seu momento dado pela Equacao (5.2), para a fase

solida s ¢ utilizada a Equagao (5.8).

~

Em :E(avpcﬁc)-i_v(acpvﬁcﬁc):_avvp-i_vpc 'z:-s +asps§+

ot

N

+ Z (Kls (ﬁl - ﬁs )+ mls I/_ils - msl Zjisl ) +
=

—_

+(F +F, +F, +F,)

ift,s vm,s td s

Onde:

P, pressdo dos solidos s.

K, =K, coeficiente de troca de momento entre as fases solidas s e /.

N namero total de fases
F,, , forca de sustentagio (lift force)
F  forca de massa (virtual mass force)

vm s

F,,, forca de dispersdo turbulenta (apenas em escoamentos turbulentos)

5.1.1.3 Conservaciao de Energia

0 ) a . )
5( qpqhq)+v-(aqpquqhq):aq %4‘2’(1 :Vii, -V -q,

+5, + Z;(qu + mpthq - mqphqp)
P
Onde:
h, entalpia especifica da fase q.
g, fluxo de calor.
S, termo que inclui as fontes de entalpia.

Q,, intensidade da troca de calor entre as fases p € q.

h ,, entalpia entre fases

(5.8)

(5.9)
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A troca de calor entre as fases deve ser cumprida quando O, =-Q, ¢ O, =0.

Para todos os modelos multifasicos sdo adicionadas novas fontes de energia para uma célula

para a fase p e q, respectivamente, através das equagoes (5.10) e (5.11).

p

H,=-m (1 1) (5.10)

H,=m,, (hjj —h;fi) (5.11)

q

Onde:

s 7 - 5 b fiag 7
h, e h; entalpias de formagdo da espécie i da fase p e das espécies j da fase g,

respectivamente. A diferenga entre 4 1{,- e h; ’ & o calor latente.

5.1.2 Area entre fases

A érea interfaces ¢ definida como a regido entre as duas fases por unidade de volume
de mistura. Essa regido ¢ de grande importincia para a determinagdo de parametros como
massa, momento e transferéncia de energia entre as fases. Neste trabalho, o modelo de

interacdo interfaces utilizado foi o ia-symmetric, este modelo utiliza a Equacao (5.12).

6ap(1—ap)
d

P

Al = (5.12)

Onde:

d, diametro de particula da fase p.
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5.1.3 Coeficiente de troca interfase

A troca de momento entre as fases para escoamentos granulares, como no presente

trabalho, ¢ baseada no coeficiente K, , calculado a partir da equagdo (5.13).

K, = (5.13)

Onde 7, tempo de relaxacdo do particulado, calculado segundo a equacao (5.14).

d2
r =P% (5.14)
184

Onde d| didmetro de particula da fase s.

Para 0o modelo Syamlal-O’Brien utilizado neste trabalho, f ¢ C, sdo definidos

segundo as equacoes (5.16) e (5.17).

C,Re, a,
4 24v 613
2
4.8
C,=0,63+ —— (5.16)
Re,
vr,s
Onde:
d|v,—v
Re, = 21% ] (5.17)
H
Onde:
[ e s subscritos correspondem as fases fluida e solida, respectivamente.
Assim, a equagao (5.13) pode ser reescrita como:
3a.a,p Re |. _
K, = 4Vf,siisl CD( v JVS -7 (5.18)

Onde v, . velocidade terminal da fase solida, definida segundo a equagao .

r,s
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v, = O,S(A ~0,06Re, +4/(0,06Re, ) +0,12Re, (28— A)+ 4> j (5.19)
A=a (5.20)

Para a; <085
B=08a,"* (5.21)

Para a; >085
B=a"” (5.22)

5.1.4 Modelo de Turbuléncia

O modelo utilizado para o calculo dos tensores de Raynolds da turbuléncia no
gaseificador foi o0 modelo k-¢ RNG. O modelo RNG (renomarlization group) é derivado das
equagoes de Navier-Stokes, este modelo possui termos adicionais na equacao de & que
melhoram a acurécia para escoamento de rapida deformagdao. Também possui uma féormula
diferencial para o célculo da viscosidade efetiva, que leva em consideragao baixos valores de
Reynolds, diferentemente do modelo padrido do Fluent®. Este modelo também inclui os

efeitos de vorticidade no escoamento.

O modelo k-¢ ¢ subdividido em trés tipos de abordagem: Mistura, Disperso e por
Fases. Neste trabalho, apos a avaliacdo dos resultado da simulagdo com os trés tipos de
modelo, chegou-se a conclusdo que o modelo que melhor descreve a fluidodinamica do

gaseificador de leito fluidizado borbulhante ¢ o modelo disperso (ANSYS, 2013).

O modelo de turbuléncia por dispersdo ¢ indicado para casos onde a concentragdo da
fase secundaria ¢ diluida ou quando se usa um escoamento granular. Varia¢cdes das fases
secundarias podem ser dadas em termos das caracteristicas principais da primeira fase e da
taxa de tempo de relaxagao da particula e tempo de interagao entre as particulas. Este modelo
¢ aplicado quando existe uma primeira fase continua e o as outras fases estdao dispersas dentro

dela (ANSYS, 2013)
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A turbuléncia da fase dispersa ndo ¢ obtida a partir de equagdes de transporte, neste
caso tempo e escalas de comprimento que caracterizam o movimento sdo utilizados para a

avaliacdo dos coeficientes de dispersao, fun¢des de correlacao e turbuléncia para cada fase.

A turbuléncia na fase continua ¢ calculada a partir das equagdes de (5.23) a (5.28). O
modelo viscosidade de Foucault ¢ usado para o célculo de quantidades flutuantes. O valor do

tensor de Reynolds para a fase continua ¢ dado pela equagao (5.23).

=

7, = -%(quq v pu, VU N +pu, VO, +T7) (5.23)

q q

Onde:

U, velocidade da fase g.

A viscosidade de turbuléncia g, , pode ser escrita em termos da energia cinética da

fase ¢ (Equagdo (5.24)) e o tempo caracteristico da turbuléncia de Foucault ¢ definido pela

Equagao (5.25).
ll'lt,q = pqcy _q (524)

3 k
T, = EC g—" (5.25)
q

Onde:
¢, € a taxa de dissipagao
C, =0,0845

Para uma unidade de comprimento de Foucault ¢ definida pela equacgao (5.26).

3
I (5.26)

t,
1 2 "¢,

As equacdes (5.27) e (5.28) sdo equagdes transporte escalares para k e €.
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0 - M,
5( qquq)+ V- (aqquqkq ): \ (aq(luq + o : ijqj+ aqu,q +
; (5.27)
+a,G, =Y, —a,p, €, +a,p I, +8§,
0 ~ H,
a(aqpng)+ V-(aqquqeq):V-(aq(,uq + aq ngqj +R, +
(5.28)
&
‘a, k—q(ClgGk’q ~Cp,p,, +C,,Cy,G, )+, 0,11, +8,
q
Sendo:
G —— u, (5.29)
k p iy a)é_j
G Guj (5.30)
k _:ut axi
G, = u,S> (5.31)
S = ,/2SijSij (5.32)
Onde:

Para baixos valores de Reynolds:

2 A
dl £ k :1,72+dﬁ (5.33)
\eu v =1+C,
p= Hey
Y7,
C =100
Para altos valores de Reynolds:
k2
y, = pC,— (5.34)
&
u, oT (5.35)
G, = pg, A
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5 1 (a_pj (5.36)
p\oT ),
b uC, (5.37)
k
Y, =2peM; (5.38)
M, = iz (5.39)
a
a=JRT (5.40)
1-7
c,pn’l —1
o ( o J & (5.41)
¢ 1+ Bn’ k
7= S?k (542)
17, =438
B =0,012
Onde:

[T, e I1, termos que podem ser incluidos para a modelagem da influencia da dispersdo da
q q

fase continua q na interagdo entre as fases.

G, , energia cinética turbulenta produzida devido ao gradiente de velocidade.

k.q

G, , energia cinética turbulenta produzida devido ao empuxo.
Y,, termo de efeito da dilatagdo e compressio do fluido.

M, nimero de Mach do escoamento.

S, .S, termos fonte da equagio.

a; fragdo volumétrica da fase 1.

p; massa especifica da fase i.

M; viscosidade da fase i.

v, velocidade da fase i.
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M, ,, viscosidade de turbuléncia da mistura.
M, ; viscosidade de turbuléncia da fase 1.

S modulo do tensor de stress de forga.

C,,,C,, constantes do modelo ( C;, =1,42, C,, =1,68)
C,, = tanh|¥
u

R_Termo incluido na equagao de transporte pelo modelo RNG.

Transferéncia de calor e massa

0 0 0 or
Z(pE)+ —-lu.(pE + =—\ k. —xulr. +.5 5.43
ot (p ) axi [uz(p p)] axj ( eff axj uz(z-z/ )gﬁf} h ( )
ou, Ou, 2 ou
N =y | —L+—|-Zu, —L5 5.44
(Tz/ )eff Hep ( axi axj j 3 Hep axk i ( )
Sendo:
kyy = ac, ity
%=}y
Onde:

(z,) = tensor de stress.
Y/ eff

k,; condutividade térmica efetiva.

5.1.5 Modelagem de transporte de espécies

Entre os modelos disponibilizados pelo ANSYS Fluent® estd o modelo de transporte
de espécies, que pode ser utilizado para a modelagem de reagdes quimicas através da
utilizagcdo de equagdes de conservagdo descrevendo a convecgdo, difusdo e reagdo para cada

espécie dentro do modelo.

Neste trabalho foram utilizadas reagdes volumétricas para a descricdo das reagdes de

gaseificagdo, de forma que se considerou que as reagdes ocorrem de forma instantanea,



92

ocorrendo simultaneamente ao longo do gaseificador. Utilizando este tipo de modelo a fracao

massica de cada espécie (V)) através da solugdo da equagdo para a espécie i.

%(pYi)+V-(p\7Yi):—V-ji+Ri+Si (5.45)
Onde:

R, taxa de producdo da espécie i.

S, taxa de criagdo por adi¢do das fases dispersas somada a outras defini¢gdes do modelo da

fase i.
Difusividade massica em escoamentos laminares

= \i
Ji = —pD VYl _DT’iT (5.46)

i,m

D, = coeficiente de difusividade massica para a espécie 1.

D, ; coeficiente de difusividade térmica para a espécie i.

Difusividade massica em escoamentos turbulentos

- U, vT
J, =— pD,,, +—JVYI, -D;,—— (5.47)
( Se, T

Sc, namero de Schmidt (definido por 0,7 por padrio)

Para escoamentos com mistura, o transporte de entalpia por difusdo ¢ calculado pela

equagdo (5.48).

V. {Zhiji} (5.48)
i=1
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Dentre os modelos de transporte de espécie presentes no Fluent o modelo utilizado
neste trabalho foi o modelo finite rate/eddy-dissipation. O finite rate ¢ utilizado quando nao
sao utilizados modelos de interacdo turbuléncia/quimica, a variacdo da turbuléncia ¢
desconsiderada e as taxas de reacdo sdo determinadas pela equacdo de Arrhenius, com a
energia de ativagdo e fator pré-exponencial. Dentro do Fluent esse modelo utiliza a equagao

(5.49 para o célculo da taxa molar de produg@o ou consumo das espécies i na reagao r.

Ja no modelo eddy-dissipation somente assume-se que as reacdes sao controladas pela
turbuléncia, ndo se considera a equagdo de Arrhenius. Neste caso a taxa molar de

producao/consumo das espécies € calculada a partir das equacdes (5.50 e (5.51).

Para o modelo utilizado, que combina os dois modelos (finete rate/eddy-dissipation),
as trés equacgoes citadas sao utilizadas, o valor da taxa de reacdo ¢ calculado como o minimo

valor das duas taxas.

N , N Vi
R, =T, -V, {kf,rl_[ lc i | k, I1 [C_,,r] ] (5.49)
jl ‘

Jj=1

Onde:

C. concentracio molar da espécie j na reacio » (kmol/m’
jor J
77;. . expoente para a espécie j reagente na reagao r

14 J . ~
1n;, expoente para a especie j produto da reagdo r

& Y,
R, =v|. M, Ap=ming,| —1— 5.50
s i, w, pk ‘.R(V:R”‘MW’(‘RJ ( )
PRE
' & P
Ri,r = vi,er,iABp_N—

(5.51)
“Yv
J

Onde:

Y, fragdo massica das espécies produto P
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Y,, fragdo massica da espécie reagente R

A constante empirica (= 4)

B constante empirica (= 5)

5.2 Modelagem a frio

5.2.1 Desenvolvimento da geometria e malha

O primeiro modelo desenvolvido foi um modelo para a observagao da fluidodindmica
do leito na inje¢do de ar no a partir dos bicos injetores, como projetado no capitulo 4. Pode-se
observar na Figura 5.1 um esquema simplificado do caso a ser estudado no modelo. A
geometria ¢ constituida por um corte vertical do gaseificador (Figura 5.2) que tem 242 cm de
altura com leito de didmetro 25,6 cm e 50 cm de altura, com um aumento de didmetro para 32
cm na regido de freeboard. Nesta geometria 2D utilizou-se 7 bicos injetores, com duas
entradas de ar de 3 mm por bico. Geometria e malha foram desenvolvidas com a utilizacao do
software ANSYS ICEM®, gerando uma malha estruturada de elementos quadraticos, com

366822 elementos, 369094 nds e 735923 faces.



L Outflow
VRN

/ Insulated wall
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N 0,32 m
0,25 m
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T=273K

Figura 5.1 — Esquema simplificado da geometria do modelo sem combustio desenvolvido

1(m)

Figura 5.2 — Malha do aplicada a geometria

95
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Para a avaliacdo foi feita uma malha refinada de 953511 elementos (RM) e também foi
feita uma malha mais grossa com 101372 elementos (CM), sendo a malha apresentada na

Figura 5.2 foi usada como malha de referencia (REF).

Tabela 5.1 — Valores do GCI para a analise em relacio a velocidade superficial e a pressao no leito

Elementos Taxa de Velocidade média GCI Pressdo média GCI
Refinamento [m/s] [%] [Pa] [%]
CM 101372 - 0.1823 - 2060 -
REF 366822 3.6' 0.1818 0.857" -2301 25.17'
RM 953511 2.6° 0.1815 0.653* 2402 11.53
indice 0.79 0.91
'.CM para REF;” REF para RM.

Os indices para a avaliagdo da malha devem ser nimeros proximos a 1, entre os dados
utilizados de velocidade média no leito e pressdo no leito ¢ possivel observar que em ambos
essa razao se aproxima de 1, sendo mais proxima para a pressdo. Segundo esses resultados a
malha utilizada como referéncia ¢ suficientemente refinada para a aplicagdo do modelo,

resultando em dados semelhantes a malha mais refinada.

Na Figura 5.3 ¢ possivel observar os contornos de fragdo volumétrica, com uma
resolu¢do mais baixa para a malha CM, gerando um menor nimero de bolhas com maior
diametro, diferentemente das malhas REF e RM que apresentam um grande nimero de bolhas

de menor diametro.

Volume Fraction

0.63
. 0.60
0.58
0.50
047
0.44
0.41
0.38
0.35
0.32
0.28
0.25
0.22
0.19
0.16

0.13
0.10
0.06
0.03

0.00

0 0.2 ()

(!

I

CM REF

Figura 5.3 — Diferenca na fracio volumétrica do leito para cada malha utilizada



97

5.2.2 Desenvolvimento do modelo

A geometria e as simulagdes foram realizadas em um computador de 8 nucleos com 16
G de memoria RAM.

O leito inerte do gaseificador € constituido por aluminio s6lido granular de didmetro
de 300 um, considera-se o leito inerte como um segundo fluido. A saida de gas tem 10 cm
localizada no topo do gaseificador.

As condi¢des de controle do modelo sdo 14 entradas para ar (velocity inlet) com
diferentes velocidades de entrada, todas as paredes sdo isoladas (insulated wall), o leito de
material inerte ¢ localizado do 0 a 30 cm por toda a extensdo do didmetro do leito com uma
fracdo volumétrica (volume fraction) igual a 0,6. A regido de saida ¢ configurada como um

fluxo de saida (outflow).

As simula¢des foram realizadas de forma a avaliar a o resultado da variagao da razao
estequiométrica no gaseificador. Assim, serdo utilizados os valores de 0,2, 0,25, 0,3, 0,35 ¢

0,4.

A partir dos parametros apresentados na Tabela 5.2 — Modelo utilizado e métodos de
resolucdo numérica, foi realizada uma segunda simulagdo com variacdo gradual de

velocidades para uma maior faixa, variando de 0,1m/s a 10m/s na entrada

Tabela 5.2 — Modelo utilizado e métodos de resolu¢io numérica

Caracteristicas Meétodo

Multifasico Euleriano
Turbuléncia k-¢ RNG Disperso

Modelos .
Energia
Arraste Syamlal O’Brien
Equacgoes Meétodo numérico
Resolugao Baseado em pressao
Formulagado Implicita
Espacial 2D
Gradiente Green-Gauss baseado em células
Regime Transiente

Formulagao transiente
Acoplamento pressao-velocidade
Discretizagao espacial

Primeira Ordem Upwind
Acoplamento de fase simples
Segunda Ordem Upwind

Solugdo Valor
Passo de tempo 0,05 s
Numero de passos 40
Interacdes por passo 50
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5.2.3 Valida¢ao do modelo

Para a validacdo do modelo a frio, foram utilizados dados experimentais apresentados
por Vejahati et al. (2009). Assim para a validagdo do modelo foi desenvolvida uma nova
geometria segundo as medidas do gaseificador utilizado pelos autores (Figura 5.4).

0 0.5 (m)
I ]

Figura 5.4 — Malha utilizada para as simulacdes de validacio

A malha estrutural, constituida por um corte vertical do gaseificador com uma entrada
de ar na regido inferior e saida na regido superior, tem 0,28 m de largura por 1,2 m de altura,

sendo a altura do leito estatico igual a 0,4 m, com fragdo volumétrica de 0,6.

Para as simulagdes foram utilizadas quatro velocidades de entrada diferentes sendo
0,12, 0,21, 0,38 e 0,46 m/s. As simulagdes foram realizadas segundo o modelo descrito na
Tabela 5.2 — Modelo utilizado e métodos de resolugdo numérica A partir das simulagdes

pode-se entdo comparar os resultados obtidos pelo modelo com os resultados experimentais.

Na Figura 5.5 — Gréfico da queda de pressao no leito pela velocidade superficial do ar ¢
apresentado o grafico da queda de pressao no leito pela velocidade superficial do ar. A queda
de pressdo ¢ a diferenca da pressio absoluta entre as alturas 0,03 m e 0,3 m. E possivel
observar no grafico que os dados do modelo apresentam uma boa correlacdo com os dados

experimentais, resultando em um coeficiente de correlagao de 0,98.
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Figura 5.5 — Grafico da queda de pressao no leito pela velocidade superficial do ar

Para a comparacao também foram utilizados os dados de expansdo percentual do leito
inerte de alumina, no grafico apresentado na Figura 5.6 — Grafico da expansdo percentual do
leito de alumina pela velocidade superficial do ar A partir destes dados também ¢é possivel
observar uma alta correlagio dos dados resultantes das simulacdes com os dados

experimentais, com um coeficiente de correlagdo igual a 0,97.
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Figura 5.6 — Grafico da expansio percentual do leito de alumina pela velocidade superficial do ar
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A partir destes resultados ¢ possivel dizer que o modelo a frio desenvolvido neste
trabalho pode ser utilizado para a modelagem de gaseificadores de leito fluidizado

borbulhante, pois apresenta alta correlag@o entre os dados experimentais.

5.2.4 Resultados das simulacoes

Para a avaliagdo do comportamento do leito de alumina, assim como das condi¢des de
fluidizagdo do leito inerte, foram retirados os dados de velocidade e pressao, assim como as
imagens dos contornos de fragdo volumétrica de alumina no leito. Na Figura 5.7 ¢
demonstrada a expansdo do leito para a faixa de velocidades referentes a faixa de razao
estequiométrica de 0,2 a 0,4. A partir da expansdo maxima do leito para a maxima velocidade
do ar condizente com a gaseificacdo pode-se concluir que o célculo preliminar da altura do
leito esta compativel com a maxima expansao de operacao esperada, ndo havendo necessidade

da alteracao deste parametro.

Fracio
Volumétrica
0.63
. 0.59
0.57
0.53
0.50
0.47
0.41

[ 0.2 {m)
—

Figura 5.7 — Expansio do leito para cada valor de fator de ar adotado.

Na Figura 5.8 - Perfil de velocidades do ar ao longo do eixo vertical do reator ¢
possivel observar o perfil de velocidade do ar ao longo do eixo vertical no centro do reator

para as cinco velocidades de entrada diferentes.
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Figura 5.8 - Perfil de velocidades do ar ao longo do eixo vertical do reator

Nesta figura ¢ possivel observar que as velocidades sdo mais altas na regido do leito,
reduzindo com a expansdo do didmetro para o freeboard e voltando a aumentar na regiao
superior, onde ha a restrigdo do didmetro para a saida do ar. Também se destaca que para
todas as velocidades de entrada existe uma variacdo do perfil de velocidades até 80 cm de
altura, apos este ponto a velocidade se mantém constante até a altura de 210 cm. Este
comportamento ¢ também demonstrado na Figura 5.10 — Perfis de velocidade ao longo do
eixo horizontal para diferentes alturas dentro do reator (velocidade de entrada igual a 1,35m/s)

Além da velocidade a pressdo também se mantém constante ao longo do freeboard,

como mostra a Figura 5.9.
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Figura 5.9 — Perfil de pressao ao longo do eixo vertical no centro do gaseificador
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Figura 5.10 — Perfis de velocidade ao longo do eixo horizontal para diferentes alturas dentro do reator

(velocidade de entrada igual a 1,35m/s)

A partir destes resultados pode-se afirmar que, para o projeto preliminar do
gaseificador, seria possivel a redugdo da altura do freeboard com um posterior aproveitamento
da energia térmica contida no gés devido a estabilidade nos perfis de velocidade a partir de

um metro de altura. Esta reducdo seria aconselhavel uma vez que a redu¢do do comprimento
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resultard em menores perdas e maior temperatura de saida dos gases, além de facilitar a

construcdo e posicionamento do gaseificador em um laboratorio.

Para melhor avaliacdo da fluidizacdo do leito foram realizadas simulagdes para uma
maior faixa de velocidades de entrada, fora da faixa de razdo estequiométricas referente a
gaseificagdo. Dessa forma foram realizadas simulacdes para uma faixa de velocidade de
entrada de 0,01 a 10 m/s. Na Figura 5.11 pode-se observar a expansdo do leito para esta faixa
de velocidades, com os valores de expansdo em porcentagem plotados na Figura 5.12 —

Expansao percentual do leito segundo a velocidade superficial do ar

Fracao
Volumétrica

0.63
. 0.59

0.57
0.53
0.50
0.47
0.41
0.40
0.37
0.34
0.31
0.28
0.52
0.22
0.19
0.16
0.12
0.09
0.06
0.03
0.00

0.5
mis




105

Figura 5.11 — Expansio do leito para diferentes velocidades de entrada
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Figura 5.12 — Expansio percentual do leito segundo a velocidade superficial do ar

Para a determinagdo da velocidade de minima fluidizagdo e da velocidade terminal
dentro do gaseificador construiu-se a Figura 5.13, sendo o grafico construido de forma

analoga a Figura 4.3, para a determinacdo da velocidade de minima fluidizacdo e da

velocidade terminal do gaseificador.
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Figura 5.13 — Grafico de queda de pressdo no leito pela velocidade superficial do ar

A partir Figura 5.13 pode-se determinar a velocidade terminal do reator, correspondente

a velocidade de 1,63 m/s, com inicio do arraste a partir da velocidade aproximada de 0,7 m/s.
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Apesar da insercdo de velocidades baixas para a determina¢do da velocidade de minima
fluidizagdo, ndo foi possivel a determinacdo do gradual aumento da queda de pressao no leito

para estas velocidades, dentro das simulagdes ndo € possivel observar este fenomeno.

Dessa forma, a partir dos dados de altura do leito e da queda de pressao para diferentes
velocidades construiu-se a Figura 5.14, com diferenga da queda de pressao no leito dada pelos
resultados das simulagdes (APs) ¢ a queda de pressao calculada (AP¢) a partir da Equagédo de
Ergun (Equacdo (4.2). Neste grafico foi determinada a velocidade de minima fluidizagdo a

partir do ponto onde a diferenca das quedas de pressdo no leito era igual a zero.

600 -
500
400
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200 -

APS - APC (Pa)

100 -

@ 5 10 15 20 25 30
-100 -

Velocidade superficial (cm/s)

Figura 5.14 — Grafico da diferenca de queda de pressao no leito segundo a Equacio de Ergun pela
velocidade de minima fluidizacgao.

Dessa forma, o valor da velocidade de minima fluidizagdo observado a partir das
simulacdes foi igual a aproximadamente 0,134 m/s. Assim, pode-se dizer que dentre as
equacgoes utilizadas para o calculo desta velocidade no projeto preliminar do gaseificador a

que melhor se aproxima ¢ a equagdo de Kunii & Levenspiel (1991).

5.3 Modelagem a quente
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5.3.1 Metodologia e configuracio do modelo a quente

A geometria e malha do modelo a quente foram basicamente as mesmas desenvolvidas
para o modelo a frio, com a diferenca de que no modelo a quente existe uma entrada de
biomassa de 0,1 m (Figura 5.15), configurada como fluxo de massa com uma entrada de 0,012
kg/s de biomass. O fator de ar adotado para este caso foi de 0,3, com uma velocidade de

entrada de 1,35 m/s, correspondente a uma velocidade superficial de 0,2 m/s.

Devido ao consumo computacional exigido por uma simulagdo transiente com
escoamento multifasico reativo o leito de material inerte ndo foi introduzido no modelo.
Inicialmente foi criado um modelo transiente com trés fases, sendo a terceira fase o leito de
material inerte (alumina), entretanto, devido ao tempo necessario para a simulacdo de um
modelo com trés fases foi necessaria a alteracdo para um modelo com duas fases. Dessa
forma, para observagdo do aparecimento de bolhas e fluidizacdo do leito, foi criado um leito

de biomassa de forma similar ao leito de material inerte presente nas simulagdes a frio.

L o

,ﬁ Insulated wall

|
Biomass inlet /

Mass flow inlet (EOAR

mF0,012 kgfs L
Orifices 3mm

Velocity injet
T=700K
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Figura 5.15 — Esquema simplificado do modelo de combustio a quente
No modelo a quente foram, da mesma forma que no modelo a frio, foi utilizado o

modelo euleriano multifasico com duas fases, sendo uma delas a biomassa e a segunda uma
mistura das espécies quimicas contidas no ar e gas resultante. A mistura foi considerada a fase
continua e a alumina a fase dispersa. Na Tabela 5.3 foi descrita a fracdo massica de entrada
das espécies contidas na mistura dentro do gaseificador e a configuragdo destas entradas, onde
N representa o expoente da taxa de reagdo para cada espécie. As reagdes heterogéneas foram
introduzidas a partir de uma UDF (FLUENT, 2009), utilizada para o calculo da taxa de reagao

considerando o fator pré-exponencial e a energia de ativagao destas reagoes.

Tabela 5.3 — Configuracdo de introducio dos materiais no modelo

Tipo Velocity inlet
0, 0,21

Entrada de ar N 5 0,79
Temperatura 700K
Velocidade 1,5 m/s
Tipo Velocity inlet
C<s> 0,13

Entrada de biomassa Vol 0,65
Temperatura 700K
Velocidade 0,01 m/s

Saida Tipo Pressure outlet
0, 0,21

A biomassa foi introduzida com a mesma temperatura do ar a fim de se igualar a
temperatura das fases, ndo sendo necessario utilizar a energia proveniente das reagdes para o
seu aquecimento. Uma vez que as reagdes quimicas sdo consideradas instantdneas a
introducdo da biomassa a mesma temperatura do ar aumenta a convergéncia da simulacao,

uma vez que todos os reagentes entram no gaseificador 8 mesma temperatura.

Para a introducdo das reagdes quimicas foi utilizado o modelo finite rate/eddy-
dissipation, utilizando as rea¢des quimicas descritas na Tabela 5.3, com os respectivos valores

de fator pré-exponencial, energia de ativacao e o expoente para cada espécie da reacao.
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Tabela 5.4 — Reacdes quimicas utilizadas no modelo

Fator Energia de
Pré- ativacao N1 N2 N3
exponencial (J/kmol)

Reacdes Homogéneas
1 CO+0.50, — CO, 2.239-10" 1.7-10° 1025 05(H,0)
21CO+H,0—-CO +H, 2.35-10"° 2.88-10° 0.5 1 ]
31CH, + H,0—CO+3H, 5.922-10° 2.09-10° 0.5 1 ]
41 H, +0.50, - H,0 9.87-10° 3.1-107 1 | ]
4 H,0—H, +0.50, 2.06-10° 2.278 -10° 1 ; -

Reacdes Heterogéneas

a1
Vol->CO+CO, +CH, +H, +Tar+ H,0
41C(s)+0.50, > CO UDF - . ; ]

UDF - - - -

Fonte: 1. Westbrook & Dryer (1981) 2. Bustamante et al. (2005) 3. Hou & Hughes (2001) 4. ANSYS
(2013)

Um resumo dos modelos e dos métodos de solugdo numérica utilizadas na simulagdo
pode ser observado na Tabela 5.5.

Tabela 5.5 — Modelos e metodologia de solugao utilizados

Caracteristicas Meétodo
Multifasico Euleriano
Turbuléncia k-¢ RNG Disperso
Modelos Energia
Arraste Syamlal O’Brien
Transporte de espécies (finite rate/eddy-dissipation)
Equacgoes Método numérico
Resolugao Baseado em pressdo
Formulagado Implicita
Espacial 2D
Gradiente Green-Gauss baseado em células
Regime Transiente
Formulagao transiente Second Order Upwind
Acoplamento pressdo-velocidade | Phase couple simple
Discretizacao espacial Second Order Upwind
Solugdo Valor
Passo de tempo 0,0001 s
Numero de passos 20000
Interacgdes por passo 50
Tempo total 18s
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5.3.2 Resultados das simulacdes a quente

Ap6s atingir 18 segundos de simulacdo os valores da fragdo massica de cada elemento
foram observados na saida do reator, essa simulagdo teve durou aproximadamente 21 dias,
com a utilizagdo de um computador de 120 nucleos e 130 G de memoéria RAM. A fim de se
comparar os valores encontrados com valores reais, foram obtidos valores na literatura para a
composicao de géas obtido a partir da gaseificacdo de bagaco de cana de agtlicar, os valores
encontrados foram dispostos na Tabela 5.6. Em alguns casos, os autores ndo apresentam o
poder calorifico do gés resultante, assim o poder calorifico foi calculado para as fragdes
massicas apresentadas e entdo transformado para energia por volume, considerando a massa
especifica de 1,225 kg/m’. O mesmo calculo foi feito utilizando as fraces maéssicas

resultantes da simulagao.

E possivel observar a composi¢ao do gés varia significativamente entre os autores
citados, também a forma como os elementos presentes no gas sdo apresentados. Os valores da

simulacgdo sao referentes a fragdo massica obtida na regido de saida do gaseificador.

Tabela 5.6 — Composiciio do gas na saida do reator (%)

Autor H, N, Cco Co, CH, PCI[MJ/m’|
Castro et al. (2009b) 8.3 62.44 11.3 17.96 - 2.26%*
Sordi et al. (2005) 0.73 57.45 12.97 26.74 2.15 3.49
Akay; Jordan (2011) 5.17 - 8.04 14.51 0 2.63
AKkay; Jordan (2011) 7.42 - 11.79 14.89 0.96 2.31
Figueroa et al. (2012) 4.84 - 9.78 12.25 2.51 2.58%
Andrade (2007) 4.2 - 14.4 - 3.2 3.12
Simulacio 0.93 68.51 23.53 0.22 0.07 3.03*

*Calculado com PCS: H,=120,05 MJ/kg; CO=10,11MIJ/kg; CH,=50,052 MJ/kg

Comparando-se os valores obtidos com dados da literatura, os resultados se
aproximam dos resultados experimentais de Sordi et al. (2005), sendo que a simulagdo
apresenta maiores niveis de CO e menores niveis de CO,. Apesar do baixo contetido de H;, o
valor do poder calodrico calculado ficou proximo dos valores experimentais devido a alta

concentracao de CO.

Os contornos de fracdo volumétrica, monoxido de carbono e hidrogénio podem ser
observados na Figura 5.16. E possivel observar que o leito formado de biomassa apresenta o
aparecimento de bolhas assim como no modelo a frio, entretanto a expansdo do leito ¢ maior

quando comparada a mesma velocidade de entrada do leito a frio. Esse fendmeno pode ser
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explicado pela diferenca de massa especifica dos dois materiais, sendo 1900 kg/m’ para

. 3 . . . .
alumina e 400 kg/m” para biomassa. Na imagem pode-se observar que existe uma maior

formacao de hidrogénio na regido do leito, que apresenta temperaturas mais elevadas.
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Figura 5.16 — Fracdo volumétrica do leito de biomassa, fracio massica de H, no gaseificador e fracio
massica de CO, respectivamente.

No modelo transiente os contornos mudam continuamente, as fracdes massicas

utilizadas foram retiradas da regido de saida de gas do gaseificador. Nao foi possivel observar

alteragOes significativas no contorno de temperatura, sao observadas, apenas pontualmente,

regides de maior temperatura proéximas aos bicos de inje¢do. A temperatura distribuida no

gaseificador fica em torno de 700°C, o que pode explicar os niveis mais baixos de hidrogénio

contido no gés de saida.

Devido ao tempo necessario para o desenvolvimento de uma simulagdo a quente nio

foi possivel observar se a simulacdo tinha se desenvolvido, chegando a um ponto de

estabilizacdo do modelo, como pode ser observado na Figura 5.16, onde os contornos de

fragdo volumétrica estdio mudando, sendo observada maior concentracdo dos gases nas

regides superiores e menor concentragdo na regido do leito, contrario ao inicio da simulagao.



112

Em relagdo a velocidade dentro do leito para as condigdes do leito a quente comparou-
se os contornos de velocidade encontrados nas simulacdes a frio com velocidade de entrada
igual a 1,35 m/s com os contornos de velocidade do gas na simulacdo a quente. Na imagem
Figura 5.17 ¢ possivel observar que existe uma maior instabilidade em relacao a velocidade na
simulagdo a quente em relagdo a simulagcdo a frio, na simulagdo a frio se observa uma
velocidade mais constante apds a regido do leito, o que ndo ocorre na simulacdo a quente,

mesmo com a formacao do leito de biomassa.
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Velocidade do ar (m/s)

Figura 5.17 — Velocidade do ar ao longo do eixo central do gaseificador para 1,35 m/s de velocidade de
entrada nas condicdes de leito a frio e a quente

Nas Figuras Figura 5.18, Figura 5.19 e Figura 5. 5.20, de forma analoga a Figura 5.10,
foram dispostos os perfis de velocidade para trés alturas diferentes dentro do gaseificador.
Para a velocidade de entrada de 1,35 m/s, observando-se a variagdo entre a simulagdo a frio e

a quente, sendo mais alta para as simulagdes a quente.
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Figura 5.18 - Velocidade do ar a 0,4 m de altura para 1,35 m/s de velocidade de entrada nas condicdes de
leito a frio e a quente
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Figura 5.19 - Velocidade do ar a 1 m de altura para 1,35 m/s de velocidade de entrada nas condi¢des de
leito a frio e a quente
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Figura 5. 5.20 - Velocidade do ar a 2 m de altura para 1,35 m/s de velocidade de entrada nas condicdes de
leito a frio e a quente

Pode-se concluir que nas simulagdes a frio o perfil de velocidade ¢ estabilizado a partir
de aproximadamente 0,8 m como observado na Figura 5.17, diferentemente das simulagdes a
quente que além de ndo apresentarem perfis uniformes de velocidade também apresentam

maiores valores de velocidade.

Devido ao leito formado de biomassa apresentar menor massa especifica e por
conseqiiéncia menor resisténcia ao ar introduzido no gaseificador esse pode ser um fator de
influéncia na formacao de perfis uniformes de velocidade a partir da altura do leito. A partir
dos graficos pode-se observar a influencia da temperatura e variacao das espécies no campo
de velocidades e na turbuléncia dentro do gaseificador. O aumento da velocidade e da
tubuléncia pode ser comprovado pela vibracdo apresentada por esse tipo de gaseificador

quando esta em operacdo, como observado por Andrade (2007).

6 Conclusoes

Neste trabalho foi desenvolvido o pré-projeto de um gaseificador de leito fluidizado
borbulhante, assim como o desenvolvimento de um modelo para a fluidodinamica do leito de
material inerte na condi¢do a frio e o desenvolvimento do modelo para condi¢des a quente

com posterior avaliagcdo do gas resultante da gaseificagao.



115

No pré-projeto foram utilizadas metodologias encontradas na literatura para o
dimensionamento de cada parte do reator. Nao existindo uma metodologia definida para este
tipo de gaseificador, sdo encontradas diversas formas para o dimensionamento e previsao de

parametros operacionais.

A modelagem em CFD se mostra como uma ferramenta util para a avaliacdo de projetos
preliminares, com a possibilidade da variagdo de pardmetros para avaliar as dimensdes

encontradas no projeto.

As simulacdes foram realizadas com o software ANSYS Fluent v.17.2, inicialmente para
as condi¢des a frio foram realizadas simula¢des em estado transitente variando a razdo
estequiométrica obtida no dimensionamento e avaliando o comportamento do leito € o campo
de velocidades no gaseificador. O aparecimento de bolhas também pode ser observado e
avaliado para encontrar o modelo de turbuléncia e arraste que melhor descrevesse o
comportamento do leito. Chegando a um modelo multifasico k-e RNG disperso com o modelo

de arraste descrito por Syamlal O’Brien.

Também foram realizadas simula¢des para uma faixa de velocidades variando de 0,01 a
10 m/s de entrada no gaseificador para a avaliagdao das velocidades de minima fluidizagao e
velocidade terminal do gaseificador, baseado na variacdo da queda de pressdo no leito. Com
essa avaliacdo foi possivel concluir que a velocidade de minima fluidizag@o ¢ proxima a 0,134
m/s, condizente com a equecdo apresentada por Kunii e Levenspiel (1996) para o calculo

desta velocidade. A velocidade terminal se mostra proxima a 1,63 m/s.

Nao houve resultados que sugerissem a modificagdo da geometria e dos parametros do
leito. Os resultados das simulagdes apontam para uma possivel redugdo da altura do freeboard
com posterior aproveitamento do calor na saida do reator, pois o perfil de velocidade se

mantém uniforme a partir de 1 m de altura para as simulagdes a frio.

As simulagdes a quente resultaram em uma maior turbuléncia no gaseificador, mostrada
por maiores valores de velocidade e maior instabilidade no perfil de velocidades dentro do
leito, ndo sendo observada uma estabilizacdo como nas simulagdes a frio. Essa maior
turbulencia pode ser comprovada devido a maior vibragdo apresentada por reatores em

reatores em operagdes, como o utilizado por Andrade (2007), que constatou esse fenomeno.
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Em projetos posteriores serd necessario avaliar a influéncia do leito nesta variagdo de
velocidades, uma vez que o leito formado por biomassa apresenta menor massa especifica e,

portanto, menor resisténcia que o leito de alumina.

Os resultados para o gas de saida, a partir do modelo reativo, mostram uma concentragao
de CO no géas de saida préximo aos dados da literatura, sendo superior aos dados. Entretanto,
os valores de H, foram muito baixos, assim como os valores observados de CO,. Observando
esta caracteristica e as reacdes utilizadas para a descri¢do do modelo ¢€ possivel concluir que a
reacdo de consumo de CO com formagdo de H, ¢ CO, t€ém menor taxa de reagdao devido a
maior energia de ativacao e fator pré-exponencial dessa reagdo. Devido ao tempo necessario
para a simulacdo nao foi possivel observar o aumento dos niveis de H, no gas. Com o

aumento da temperatura no reator € possivel que os niveis de H, e CHy.

Apesar dos baixos niveis de H,, o valor do PCS do gas resultante foi préximo a média
encontrada para a gaseificacdo de bagago de cana-de-aglcar, entretanto foi inferior ao valor
estimado do PCI do gas no pré-projeto do reator. Com o valor encontrado do PCS do gés de
saida o volume de gas combustivel necessario para a geragao de energia passa a ser proximo a

70 Nm?/h, o que nio altera as dimensdes do gaseificador.

7 Trabalhos futuros

e Desenvolvimento e simula¢do do modelo com uma geometria em 3D para comparagao
com a geometria 2D.

e (Construcao do gaseificador para comparacao dos modelos com dados experimentais.

e Introducdo do leito de alumina como uma fase secundaria no modelo a quente, para
avaliagdo da influéncia do leito nos contornos de velocidade no gaseificador.

e Analisar o aparecimento ¢ desenvolvimento das bolhas no leito de material inerte,
como didmetro e velocidade.
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ANEXO A - UDF

UDF utilizada nas simulagdes

#include "udf.h"

#include "stdio.h"

#include "time.h"

#define SMALL S 1.e-29
#define eps_g small 0.99999
#define spe small 1.e-8
#define TMAX 2500.

static const real Arrhenius_devolatilization = 1.1e+5;

static const real E_Activation_devolatilization = 8.86e+7;

static const real ¢_devol pre=1.,c devol exp=1.;

static const real ¢_char comb = 1; /* control the char combustion rate */

static cxboolean init_flag = TRUE;

static real mw[MAX PHASES][MAX SPE EQNS];

static int INDEX PHASE CH4 = 0, INDEX SPECIES CH4 = 0, INDEX PHASE CO =0,

INDEX SPECIES CO = 0, INDEX PHASE CO2 = 0, INDEX SPECIES CO2 = 0,

INDEX PHASE H2 = 0, INDEX SPECIES H2 = 0, INDEX PHASE H20 = 0

INDEX SPECIES H20 = 0, INDEX PHASE O2 = 0, INDEX SPECIES O2 = 0

INDEX PHASE H2S = 0, INDEX SPECIES H2S = 0, INDEX PHASE CL2 = 0

INDEX SPECIES CL2 = 0, INDEX PHASE NH3 = 0, INDEX SPECIES NH3 = 0

INDEX PHASE N2 = 0, INDEX SPECIES N2 = 0, INDEX PHASE TAR = 0
0
0

o

“

“

-

“

INDEX SPECIES TAR = 0, INDEX PHASE C = 0, INDE)Z_SPECIES_C =
INDEX PHASE VOL =0, INDEX SPECIES VOL =0, INDEX PHASE MOISTURE =0,
INDEX SPECIES MOISTURE = 0, INDEX PHASE ASH = 0, INDEX SPECIES ASH =
0;

DEFINE ADJUST(gasification,domain)

{

int n, ns;

Domain *subdomain;

if(init_flag)

{

#if IRP_HOST

sub_domain_loop(subdomain, domain, n)

{

Material *m_mat, *s_mat;

if (DOMAIN_ NSPE(subdomain) > 0)

{

m_mat = Pick Materia(DOMAIN MATERIAL NAME(subdomain),NULL);

mixture species loop(m_mat,s_mat,ns)

{

if (0 == strcmp(MIXTURE_SPECIE NAME(m_mat,ns),"ch4"))

{

INDEX PHASE CH4 =n;

INDEX SPECIES CH4 =ns;

}

=
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else if (0 == stremp(MIXTURE SPECIE NAME(m_mat,ns),"co"))
{

INDEX PHASE CO =n;

INDEX SPECIES CO =ns;

b
else if (0 == strcmp(MIXTURE SPECIE NAME(m mat,ns),"co2"))

{
INDEX_PHASE CO2 = n;
INDEX_SPECIES_CO2 = ns;

}
else if (0 == stremp(MIXTURE SPECIE NAME(m_ mat,ns),"h2"))

{
INDEX PHASE H2 =n;
INDEX_SPECIES H2 = ns;

b
else if (0 == strcmp(MIXTURE SPECIE NAME(m mat,ns),"h20"))

{
INDEX_PHASE H20 =n;
INDEX_SPECIES_H20 = ns;

}
else if (0 == stremp(MIXTURE SPECIE NAME(m_ mat,ns),"02"))

{
INDEX_PHASE 02 =n;
INDEX_SPECIES 02 = ns;

b
else if (0 == strcmp(MIXTURE_SPECIE NAME(m_mat,ns),"h2s"))

{
INDEX_PHASE H2S =n;
INDEX_SPECIES H2S = ns;

h
else if (0 == strcmp(MIXTURE_SPECIE NAME(m_mat,ns),"cl2"))

{
INDEX_PHASE CL2 =n;
INDEX_SPECIES_CL2 = ns;

}
else if (0 == stremp(MIXTURE SPECIE NAME(m_mat,ns),"nh3"))

{
INDEX_PHASE NH3 =n;
INDEX_SPECIES NH3 = ns;

b
else if (0 == strcmp(MIXTURE SPECIE NAME(m_mat,ns),"n2"))

{
INDEX PHASE N2 =n;
INDEX_SPECIES N2 = ns;

}
else if (0 == stremp(MIXTURE SPECIE NAME(m_mat,ns),"tar"))

{
INDEX_PHASE TAR = n;
INDEX_SPECIES TAR = ns;

}
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else if (0 == stremp(MIXTURE SPECIE NAME(m_ mat,ns),"c"))
{

INDEX PHASE C=n;

INDEX SPECIES C =ns;

b
else if (0 == strcmp(MIXTURE_SPECIE NAME(m_mat,ns),"volatile"))

{
INDEX PHASE VOL =n;
INDEX_SPECIES_VOL = ns;

}
else if (0 == stremp(MIXTURE SPECIE NAME(m_mat,ns),"h20<I>"))

{
INDEX PHASE MOISTURE =n;
INDEX SPECIES MOISTURE = ns;

b
else if (0 == strcmp(MIXTURE_SPECIE NAME(m_mat,ns),"ash-coal"))

{
INDEX_PHASE ASH = n;
INDEX_SPECIES_ASH = ns;

}

CX Message ("\n --- %d %d, %d %d, %d %d, %d %d,%d %d, %d %d, %d %d, %d %d, %d
%d, %d %d,%d %d, %d %d, %d %d, %d %d, %d %d \n",

INDEX_PHASE CO2, INDEX_SPECIES CO2, INDEX PHASE H2,
INDEX_SPECIES_H2, INDEX_PHASE _CH4,
INDEX_SPECIES CH4,INDEX PHASE CO, INDEX SPECIES_CO,

INDEX_PHASE_H20, INDEX_SPECIES H20, INDEX_PHASE 02,
INDEX_SPECIES_02, INDEX_PHASE_H2S, INDEX_SPECIES_H2S,
INDEX_PHASE CL2, INDEX_SPECIES CL2, INDEX PHASE NH3,
INDEX_SPECIES_NH3, INDEX_PHASE N2, INDEX_SPECIES_N2,
INDEX PHASE TAR, INDEX SPECIES TAR, INDEX PHASE C, INDEX SPECIES C,
INDEX_PHASE_VOL, INDEX_SPECIES_VOL, INDEX_PHASE_MOISTURE,

INDEX SPECIES MOISTURE, INDEX PHASE ASH, INDEX SPECIES ASH);
mw[n][ns] = MATERIAL PROP(s mat,PROP_mwi);

}

}

else

{

s_mat = Pick Materia(DOMAIN MATERIAL NAME(subdomain),NULL);
mw[n][0] = MATERIAL PROP(s_mat,PROP_mwi);

}

¥
#endif

init flag = FALSE,;
}
b

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

{
Thread **pt = THREAD SUB_THREADS(t);
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Thread *tp = pt[0]; /* gas phase */
Thread *ts = pt[1]; /* solid phase */
real prod;

real x0_star = 0., x_star =0.;

real T=MAX(273.,C_T(c,ts));

real T SAT =373.15;

*r=0;

prod =0.;

if(T>TMAX) T = TMAX;

if(T>T SAT)

{

if(C_VOF(c, tp) < eps_g small && yi[INDEX PHASE VOL][INDEX SPECIES VOL] >
spe_small)

{

prod=(yi[INDEX PHASE VOL][INDEX SPECIES VOL]-
x_star)*C_R(c,ts)/mw[INDEX PHASE VOL][INDEX SPECIES VOL];

*rr=0.01 * ¢_devol pre * Arrhenius_devolatilization *

exp(- c_devol exp * E Activation devolatilization/(UNIVERSAL GAS CONSTANT*T))
* prod*C_VOF(c, ts); /* kmol/(m3.s) */

}

}

}

DEFINE HET RXN RATE(char combustion,c,t,hr,mw,yi,rr,rr _t)

Thread **pt = THREAD SUB_THREADS(t);

Thread *tp = pt[0];

Thread *ts =pt[1]; real T=MAX(273.,C_T(c,tp));

real T s =MAX(273.,C_T(c,ts));

real T f;

real Rgas = 82.06;

real p 02=0;

real k f k a, k r, diff, Sclo3;

real Pt = MAX(0.1, (op_pres+C_P(c,t))/101325);

real Re, vrel, N_sherwood, rd;

real D p=C PHASE DIAMETER(c,ts);

real y carbon, y ash;

real ash ar=12., fc_ar=45;

real factor;

real ep_a=0.25+0.75*(1-ash_ar/100.);

real f ep a=pow(ep a,2.5);

*r=0;

T = MIN(T, TMAX);

T s=MIN(T s,TMAX);

if(C_VOF(c, tp) < eps g small && yi[INDEX PHASE CJ[INDEX SPECIES C] >
spe_small && yi[INDEX PHASE O2][INDEX SPECIES O2]> spe small)
{

y_carbon = yi[INDEX PHASE C][INDEX SPECIES Cf;
y_ash =yi[INDEX PHASE ASH][INDEX SPECIES ASH];
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p_o2 =
C R(c,tp)*UNIVERSAL GAS CONSTANT*C T(c,tp)*yi[INDEX PHASE O2][INDEX
SPECIES 0O2]

/mw[INDEX PHASE O2][INDEX SPECIES 02]/101325.;

if(fc_ar>0.)

i{f (y_carbon >0.)

r{d =pow( (y_carbon * ash _ar/100.)/(y _ash * fc_ar/100.), (1./3.));
rd = MIN(1., rd);

ilse rd=0.;

ilse rd=0.;

diff =4.26 * pow((T/1800.),1.75)/Pt; /* cm”2/s */
diff = MAX(diff, 1.e-10);
Sclo3 = pow(C_MU_L(c,tp)/(C_R(c,tp) * diff * 1.e-4), 1./3.);
vrel = pow(( (C_U(c,tp)-C_U(c,ts))*(C_U(c,tp)-C _U(c,ts)) +
(C_V(c,tp)-C _V(c,ts))*(C _V(c,tp)-C _V(c,ts)) +
(C_W(c,tp)-C W(c,ts))*(C_W(c,tp)-C W(c,ts)) ), 0.5);
Re =C _VOF(c,tp) * D_p * vrel * C_R(c,tp)/(C_MU_L(c,tp)+SMALL S);
N_sherwood =4.; /*(7. - 10. * C_VOF(c,tp) + 5. * C_VOF(c,tp) * C_VOF(c,tp) )*
(1. + 0.7 * pow(Re, 0.2) * Sclo3) + (1.33 - 2.4 * C_VOF(c,tp) + 1.2 * C_VOF(c,tp) *
C_VOF(c,tp)) * pow(Re, 0.7) * Sclo3; */
if (rd<=0.||C VOF(c, ts) <=0.)
{
*mr=0.;
}
else
{
T £=0.5*(C T(c,tp) + C _T(c,ts) );
T f=MIN(T_f, TMAX);
k f = diff * N_sherwood / D p * l.et2 *
Rgas/mw[INDEX PHASE O2][INDEX SPECIES O2]* T f);,
k r=8710. * exp( -27000/1.987/T s) * rd * rd;
if (rd>=1.)
{
*r=1./(l./k_f+ 1./k r);
}
else
{
ka = 2. * rd * diff * fepa / Dp * let2 * (l-rd) *
Rgas/mw[INDEX PHASE O2][INDEX SPECIES O2]* T s);
*rr=1./(1./k f+1./k r+1./k a);
}
factor =y carbon/ (y_carbon + 1.e-6);
*r="*rr *p 02 *6.* C_VOF(c,ts) * factor / (D_p * 1.e+2 * 32.); /* mol/(cm”"3 .s) */
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*rr=c_char_comb * *rr * 1000.; /* kmol/(m"3 .s) */
}
b
}



