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Resumo

A gaseificacdo de borra oleosa de petrdleo é uma tecnologia relativamente nova e pouco
utilizada, principalmente quando comparada com técnicas de disposicdo como incineracao e
aterramento. Este trabalho apresenta o estudo da gaseificacdo da borra de petroleo utilizando ar
como agente de gaseificacao, através da modelagem CFD, com a otimizacdo das caracteristicas do
gaseificador e parametros de operacdo onde se pretende maximizar o poder calorifico do gas
resultante. A partir da caracterizacdo deste material, foram calculados sua energia de ativacéo e
fator pré-exponencial, também sendo desenvolvido um método de modelagem para a reagdo de
devolatilizacdo da borra oleosa. Estes dados foram introduzidos no modelo CFD para seu ajuste
ao material. A geometria utilizada foi desenvolvida com base no gaseificador presente no
Laboratdrio de Gaseificagcdo de Combustiveis Solidos da UNIFEI. Foi desenvolvido um modelo
reativo multifasico bidimensional Euler-Lagrangiano, utilizando o modelo de transporte de
espécies para a descricdo da cinética quimica dentro do gaseificador. Inicialmente o fator de ar foi
variado dentro da faixa de gaseificacdo, sendo encontrado o maior poder calorifico com 0,38 de
fator de ar, obtendo-se um gas de 3,8 MJ/Nm?®. Apos a andlise inicial, foi realizada a otimizagao
dos parametros de operacao e dimensionais para encontrar o ponto de maior poder calorifico, com
variacdo da altura do gaseificador, didmetro de particula combustivel e temperatura de parede,
além do fator de ar. O maior poder calorifico do gas foi encontrado para 1,85 m de altura do
gaseificador, particula combustivel com 0,1 mm de diametro, temperatura de parede de 337 °C e
0,23 de fator de ar. Neste ponto o poder calorifico foi elevado para 5,32 MJ/Nm?3, sendo um
aumento de 42% em relacdo ao melhor resultado obtido antes da otimizacdo. A otimizacgéo
demonstrou como a variagdo dos parametros pode ajudar a elevar a quantidade de energia
produzida neste sistema ainda que utilizando apenas ar como agente oxidante, assim como
apresenta um ponto de partida para futura aumento de escala na producéo de gas combustivel a
partir de residuos da industria de petroleo.

Palavras-chave: Borra de petrdleo, gaseificacdo, modelagem, otimizacgéo, CFD.



Abstract

The gasification of petroleum sludge is a relatively new and underutilized technology,
especially when compared to disposal techniques such as incineration and landfilling. This study
presents the gasification of petroleum sludge using air as the gasification agent, through
Computational Fluid Dynamics (CFD) modeling, with the optimization of gasifier characteristics
and operating parameters aimed at maximizing the heating value of the resulting gas.
Characterization of this material included the calculation of its activation energy and pre-
exponential factor, and a modeling method was developed for the devolatilization reaction of
petroleum sludge. These data were incorporated into the CFD model for adjustment to the material.
The geometry used was developed based on the gasifier present in the Laboratory of Solid Fuel
Gasification at UNIFEI. A two-dimensional Euler-Lagrangian multiphase reactive model was
developed, using the species transport model to describe chemical kinetics within the gasifier.
Initially, the air factor was varied within the gasification range, and the highest heating value was
found with an air factor of 0.38, resulting in a gas with 3.8 MJ/Nm?. After the initial analysis, the
operational parameters were optimized to find the point of maximum heating value, varying the
gasifier height, fuel particle diameter, wall temperature, and air factor. The highest gas heating
value was found for a gasifier height of 1.85 m, a fuel particle with a 0.1 mm diameter, a wall
temperature of 337 °C, and an air factor of 0.23. At this point, the heating value was increased to
5.32 MJ/Nm3, a 42% increase compared to the best result obtained before optimization. The
optimization showed how these parameters variation can help increase the energy produced in this
system, even when using only air as the oxidizing agent. It also provides a starting point for future
scale-up in the production of combustible gas from petroleum industry waste.

Key words: Oil sludge, gasification, modeling, optimization, CFD.
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1 Introducéo

Até o0 ano de 2050 estd previsto um aumento de aproximadamente 48% da demanda
mundial de energia devido ao crescimento populacional (IEO, 2019). Atualmente, a maior parte
desta energia provém de combustiveis fosseis, como carvéo (21%), gas natural (32%) e petrdleo
(28%). No Brasil, apesar de termos uma grande parte da matriz energética baseada em fontes
renovaveis (48%), devido ao grande uso de hidroelétricas (12,5%), ainda existe uma grande
utilizacdo de derivados do petréleo (35,7%), carvao (4,6%) e gas natural (10,5%) (EPE, 2023).

Nestas condicbes é necessaria a busca por novas formas de producdo de energia, assim
como a busca por diferentes tipos de combustivel e 0 aumento na eficiéncia dos processos ja
existentes. A utilizacdo de materiais considerados residuos, como por exemplo a borra de
petroleo, visando a producdo de energia € uma area de interesse por ao mesmo tempo que agrega
a producdo de energia também da uma destinacdo a um material que seria descartado,
geralmente reduzindo seu potencial dano ao meio ambiente assim como seu volume para

descarte.

No ano de 2021 foram produzidos diariamente aproximadamente 89,9 milhGes de barris de
petréleo em todo 0 mundo, sendo 3 milhdes somente no Brasil (ANP, 2022). Uma quantidade
consideravel de borra oleosa pode ser gerada a partir da industria de refino do petroleo durante
as etapas de exploracdo, producdo, transporte, armazenamento e refino de petréleo.
Aproximadamente uma tonelada de borra de petroleo é gerada para cada 500 toneladas de
petrdleo processado (0,2%) (HU et al, 2013).

Geralmente a borra de petroleo é composta de 40 a 52% de alcanos, 28 a 31% de
hidrocarbonetos aromaticos, 8 a 10% de asfaltenos e 7 a 22,4% de resinas (JOHNSON e
AFFAM, 2019). Como resultado de diversas composi¢des quimicas na borra de petréleo, suas
propriedades fisicas, como densidade, viscosidade e poder calorifico, podem variar
significativamente dependendo da fonte ou tempo (U.S. EPA, 2010).

Segundo a ABNT NBR ISO 10004:2004, a borra de petréleo € classificada como um
residuo perigoso, devido se tratar de um material recalcitrante, com a presenca de
hidrocarbonetos aromaticos policiclicos carcinogénicos, metais pesados e materiais radioativos,
apresentando alto risco ao meio ambiente e a saude humana, sendo considerado o maior

contaminante entre os residuos da industria do petroleo (GAO et al., 2020; HU et al., 2020).
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Devido a natureza altamente toxica desta substancia, um dos maiores desafios do setor é
sua disposicdo adequada. A recuperacdo de 6leo é uma opcdo ambiental desejavel para o
tratamento da borra com alto teor de petrdleo bruto (superior a 10% em peso) (LIANG et al.,
2017).Varios processos térmicos, como pirélise, gaseificacdo e combustdo, foram propostos
para o tratamento de borra de petréleo, uma vez que podem destruir as fragfes organicas do
lodo e converter as fragBes inorganicas em cinza estavel ou escéria. Os processos térmicos séo
considerados 0os métodos mais promissores para o tratamento deste material (GOMEZ et al.,
2009).

Embora a gasificacdo da borra ndo seja comum, esta tecnologia é considerada uma
tecnologia limpa para converséo de energia, com menor impacto ambiental quando comparada
a disposicao direta do material em aterros ou a incineracao. Outra vantagem séo 0s baixos custos
de operacdo e a alta possibilidade de utilizacdo do gas de sintese obtido durante o processo de

gaseificacdo para producéo de energia (AYDIN et al., 2018).

Atualmente a modelagem da gaseificagdo pode ser realizada utilizando diferentes
ferramentas como modelos cinéticos, modelos de equilibrio termodindmico, modelos de
Dindmica dos Fluidos Computacionais (CFD) e redes neurais artificiais (RAMOS,
MONTEIRO, ROUBOA, 2019).

Os modelos de equilibrio termodindmico s8o modelos nos quais se obtém a méxima
concentracdo possivel dos produtos de reagdes quimicas. Apesar de adequados em certos casos,
sdo modelos zero-dimensional, que ndo consideram a geometria do reator e, dessa forma, ndo
é possivel utiliza-los para a analise e otimizacdo do projeto dimensional de um gaseificador
(PATRA & SHETH, 2015; AHMAD et al., 2016).

Diferentemente dos modelos de equilibrio quimico, os modelos CFD tem base na geometria
e na hidrodindmica do gaseificador (BARUAH& BARUAH, 2014). Versteeg & Malalasekera
(2007) definem CFD como a analise de sistemas envolvendo escoamento de fluidos,
transferéncia de calor, associado a fendmenos como reag¢des quimicas atraves de uma simulagéo

computacional.

Os modelos em CFD sdo uma das ferramentas mais avancgadas na andlise da gaseificacéo,
a partir de simulagGes pode-se obter o perfil de temperaturas de fase sélida e gasosa, assim
como obter o acoplamento de modelos quimico e fluido-mecénicos na anélise do leito
(RAMOS, MONTEIRO, ROUBOA, 2019).
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Neste trabalho, a partir de dados da literatura, principalmente de Ashizawa (2005), em
conjunto com uma caracterizagdo experimental da borra de petroleo, foi desenvolvido um
modelo em CFD para a avaliagdo do processo, com a validacdo do modelo através dos dados
experimentais da literatura. As condi¢6es do modelo foram otimizadas em relagéo a altura do
gaseificador, didmetro de particulas de combustivel, temperatura de parede e razdo
estequiométrica, para a geracao de um gas com elevado poder calorifico.

1.1 Objetivo

1.1.1 Ohbjetivo Geral

Desenvolvimento de um estudo da gaseificacdo de Borras Oleosas de Petroleo utilizando
dindmica dos fluidos computacionais (CFD), o qual sera utilizado para a otimizacdo dos
parametros operacionais da gaseificacdo e do dimensionamento do gaseificador para diferentes
cenarios, visando a maximizagdo do poder calorifico do gas produzido.

1.1.2 Objetivos especificos

e Caracterizacdo fisico-quimica e anélise da borra oleosa de petréleo.

e Desenvolvimento de modelo CFD de gaseificacdo de borra de petrdleo, utilizando como
base a geometria e caracteristicas do gaseificador existente no laboratério de
gaseificacdo do NEST/UNIFEL.

e Estabelecimento de cenarios de operacdo, tendo como base possiveis modificacbes no
gaseificador e nas condicdes de alimentacdo e operacdo do gaseificador.

e Otimizacdo dos parametros operacionais e da geometria do gaseificador para cada
cenario determinado, utilizando o modelo CFD desenvolvido, para maximizacéo do PCI

do gas gerado.

1.2 Estrutura da tese

O Capitulo 2 apresenta uma descricdo da borra de petréleo e dos tratamentos disponiveis
atualmente para sua disposicdo final, uma breve revisdo do processo de gaseificagéo,
apresentacdo de trabalhos experimentais e estudos realizados utilizando ferramentas de CFD
para a modelagem do processo de gaseificacdo, com o foco em estudos que utilizam a borra
oleosa de petroleo ou materiais similares como combustivel. Também é apresentada uma breve

revisdo de trabalhos de otimizagéo utilizando modelos CFD para casos de gaseificagéo.
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No Capitulo 3 € descrita a caracterizacdo da borra oleosa de petréleo, apresentando
resultados dos testes experimentais realizados para a determinagéo da composicao elementar e
imediata, poder calorifico superior, viscosidade, analise termogravimétrica e por espectroscopia
em infravermelho por transformada de Fourier (FTIR). A partir desses dados foi possivel a
andlise cinética e também uma andlise qualitativa dos gases resultantes da degradacéo

termogravimétrica do material.

No Capitulo 4 é apresentada a construcdo do modelo de gaseificacdo de borra oleosa de
petrdleo, passando pelas pela construcdo da geometria e malha para o caso de estudo, assim
como os modelos utilizados. Neste capitulo também foi incluido o desenvolvimento do modelo

para determinacdo da reacdo de devolatilizacdo da borra de petroleo.

O Capitulo 5 apresenta a validacdo do modelo, assim como os resultados das simulacfes

obtidos a partir da introducéo da borra oleosa como combustivel.

No Capitulo 6 foi apresentada a otimizacdo da altura do gaseificador, assim como de
parametros operacionais como temperatura de parede, didmetro de particula combustivel e
razdo estequiomeétrica, utilizando o modelo CFD desenvolvido. A otimizacédo foi desenvolvida
a partir de amostras geradas com o método de Amostragem por Hipercubo Latino, sendo gerado

um metamodelo a partir de funcdes de base radial e otimizado utilizando o Algoritmo Genético.

No Capitulo 7 estdo apresentadas as conclusdes do trabalho.
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2 Reviséo Bibliografica

2.1 Borra de petréleo e tratamentos disponiveis

A borra oleosa de petroleo se trata de um material recalcitrante, sendo uma emulsédo estavel
de 4gua e Oleo, contendo solidos, hidrocarbonetos e metais (MAZLOVA &
MESHCHERYAKOQV, 1999) Este material é um produto residual de diversas etapas da
industria de petroleo, como extracdo do petroleo bruto, transporte, armazenamento e refino
(ROLDAN-CARRILLO et al., 2012). Além de um material recalcitrante, é extremamente
toxico a salde e ao meio ambiente. A evaporacao da fracdo volatil deste material pode causar
irritacdo na pele e olhos, assim como dificuldades respiratérias. Em contato com o solo pode
afetar o crescimento de plantas, atingir corpos d’agua subterranea e afetar a microfauna do solo
(GONG et al., 2018). Estima-se que a producdo global de borra oleosa supera 60 milhdes de
toneladas por ano (LI et al., 2020).

A composicdo da borra depende da fonte, do tipo de processo, equipamentos e reagentes
utilizados no refino. Dessa forma, as propriedades fisico-quimicas de um tipo de borra nao
podem ser consideradas constantes para amostras de diferentes fontes, dias ou locais (API,
2010). Em geral, a borra apresenta pH na faixa de 6,5 e 7,5, com total de hidrocarbonetos
podendo variar de 5 a 86,2% em massa, com contetdo de agua variando de 30 a 85% e de
solidos de 5 a 46% (ABDULQAWI et al., 2023). Com relacdo aos hidrocarbonetos, a borra de
petroleo é geralmente composta de 40 a 52% de alcanos, 28 a 31% de hidrocarbonetos
aromaticos, 8 a 10% de asfaltenos e 7 a 22,4% de resinas (HU et al. 2013).

As caracteristicas fisicas como viscosidade, densidade e poder calorifico também podem
variar significativamente. Sdo encontradas viscosidades de 0,89 a 52 Pa.s (HANXUAN et al.,
2023; ZHENG et al., 2017), uma massa especifica média de 930 kg/m® (LIMA et al., 2011;
VDOVENKO et al., 2015) e uma faixa de poder calorifico de 8,3 a 28,3 MJ/kg (CHENG et al.,
2019;QIN et al., 2015).

Atualmente existe maior atengdo as técnicas de tratamento de efluentes da industria de
petroleo, devido a sua composicao perigosa, que exige que as industrias tenham uma destinacéo
adequada para este tipo de residuo. Existem diversos tipos de tratamentos para a borra oleosa
de petroleo (Figura 2.1), sendo que alguns tém como objetivo apenas a disposi¢édo final do
residuo, como, por exemplo, a incineracéo, a estabilizacdo, a oxidacao e a biodegradacéo, com

uso de materiais microbianos e biodegradaveis. Outros tratamentos, além de uma disposi¢éo
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adequada, tém a finalidade de reaproveitamento do residuo, com recuperagdo de combustiveis,
como a centrifugacgéo, extracdo por solvente, uso de surfactantes, liquefagéo por micro-ondas,
tratamento com ultrassom, pirélise e gaseificacdo (HU et al., 2013; JOHNSON& AFFAM,
2019).

HU et al.(2020) apresenta a comparagéo de dois tratamentos tradicionais sem nenhum tipo
de recuperagdo (incineracdo e disposicdo em aterro sanitario) e dois tratamentos com
recuperacdo (extracdo por solventes e pirdlise) através de uma andlise de ciclo de vida (ACV).
O estudo mostra que as técnicas com recuperacao e reutilizacdo da borra de petréleo apresentam
impacto ambiental significativamente menor, principalmente considerando o potencial de

eutrofizacdo, efeitos carcinogénicos e ecotoxicidade.

Processos térmicos, como pirolise, gaseificagdo e combustdo, foram propostos para o
tratamento de borra de petréleo, uma vez que podem destruir as fracGes organicas da borra e
converter as fragBes inorgénicas em cinza estvel ou escéria. Os processos térmicos sao
considerados 0s métodos mais promissores por apresentarem diversas vantagens, como a
auséncia de métodos de separacgdo de alto custo, possibilidade do processamento do material in
natura com alto contetdo de cinzas, evita 0 uso de solventes e microrganismos, reduzem a
quantidade de residuos utilizados no processo, tem a capacidade de processamento de grande
quantidade e um tempo de processamento relativamente rapido (HU et al. 2013; PETROVSKY
etal., 2019).

Chu et al. (2023) definem a gaseificacdo da borra oleosa como uma forma de reducdo,
reciclagem e diminuicdo do risco no processo de tratamento, sendo um método eficiente de
recuperacdo de recursos e aumento da recuperacdo de energia, possibilitando a reducgéo de
emissOes de gases do efeito estufa, apontando que devido a sua complexidade ainda ha uma
lacuna entre testes experimentais em escala laboratorial e escala real, assim como de plantas

industriais de utilizacdo deste método.
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Figura 2.1. Principais métodos de recuperacao e disposicdo de borra de petrdleo (fonte: Adaptado de HU;
LI; ZENG, 2013)

2.2 Gaseificacdo e gaseificadores

A gaseificacdo tem por objetivo a transformacdo de um sélido ou liquido em um gas
combustivel, um insumo que pode ser utilizado para producgéo de energia a partir de sua queima
ou para a sintese de produtos quimicos de valor comercial (BASU, 2013a). Nesse processo, um
combustivel com carbono em sua composicdo € transformado em um gas combustivel através
um processo de degradacdo termoquimica, a partir da oxidacao parcial do combustivel, com o
objetivo de maxima conversdo de carbono e hidrogénio em monoéxido de carbono (CO),
hidrogénio (H2) e metano (CH4), quando se visa a utilizagdo do gés para geragédo de calor ou
energia. As vantagens sdo a reducao do volume de residuos, remocao de compostos organicos

toxicos e fixacdo de metais pesados nos solidos resultantes (SRIVASTAVA, 2013).

As reacOes de gaseificacdo ocorrem a altas temperaturas (entre 500 e 1300°C) e em uma
escala de pressdo que varia da pressao atmosférica até a ordem de 30 bar (MORRIN et al.,
2012). Algumas destas reacdes sdo endotérmicas, sendo necesséria a introducdo de calor no
sistema ou, em geral, a utilizacdo de parte da energia da combustdo para suprir as demandas
energéticas destas reacdes. Ao contrario da pirolise, é necesséria a introdugdo de um agente de
gaseificacdo (ar, vapor de agua e/ou oxigénio) para que ocorra a gaseificacdo em condicGes
abaixo da condicdo estequiométricas, com fator de ar que varia geralmente entre 0,2 e 0,4
(RAMOS; MONTEIRO & ROUBOA, 2019).
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Os tipos de gaseificadores sdo divididos basicamente pelo contato géas-solido e pelo meio
gaseificante (agente de gaseificacdo). Basu (2013) divide os gaseificadores em trés grupos
principais: de leito fixo, de leito fluidizado e leito arrastado, sendo ainda subdivididos em leito
fixo co-corrente, leito fixo contracorrente, leito fixo de fluxo cruzado, leito fluidizado
borbulhante (LFB), leito fluidizado circulante (LFC) e leito fluidizado duplo, leito arrastado
coaxial e leito arrastado de jato oposto. Na Figura 2.2 podem ser observados cinco destes tipos

de gaseificadores.

Contra- Co- corrente Fluidizado Fluidizado Leito
corrente (downdraft) Borbulhante Circulante Arrastado
(updraft)

0,+

Combustivel Combustivel Comb. vapor

. " -
Cinzas Escéria

Figura 2.2. Esquema simplificado dos principais tipos de gaseificadores (Fonte: Adaptado de
BUDHATHOKI, 2013)

Gaseificadores de leito fixo trabalham com materiais de maior granulometria entre (10 e
100mm), formando um leito com maior porosidade que permite a passagem do agente de
gaseificacdo e sua distribuicdo de forma homogénea. A alimentacdo de combustivel é feita em
ciclos pela parte superior do reator, sendo fechado posteriormente para o inicio do processo
(BASU, 2006). Devido a seus parametros operacionais, este tipo de gaseificador ndo €
apropriado para o manejo de combustiveis liquidos como a borra oleosa de petréleo, uma vez
gue ndo haveria possibilidade do contato gas-liquido ao longo de todo o reator. Dessa forma,
os gaseificadores de leito fluidizado e leito arrastado sdo os mais indicados para este tipo de
material, uma vez que neles a alimentacao pode ser feita em forma de aspersédo de goticulas de

forma continua.

Em gaseificadores de leito fluidizado, as particulas do leito e combustivel se comportam
como um fluido, sendo suspensas com a introducdo de um agente de gaseificacdo no reator.
Além de permitir a utilizacdo de combustiveis liquidos, este processo oferece a vantagem de

uma distribuicdo de temperatura uniforme, melhores taxas de contato gas-combustivel e maior
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transferéncia de calor (BASU, 2015).Estes gaseificadores sdo geralmente equipados com
ciclones para remocao de particulas do gas produzido.

Os gaseificadores de leito fluidizado operam tipicamente em temperaturas maximas de 800
a 900 °C para evitar a formacao de cinzas. Outra vantagem deste tipo de gaseificador a sua
elevada inércia térmica e alta mistura das fases sélida e gasosa, permitindo a gaseificacdo de
diferentes tipos de materiais (CANABARRO et al., 2013).

Dentre os gaseificadores de leito fluidizado, o gaseificador LFB € o tipo mais simples em
relacdo a sua construcdo e operacdo, 0 que geralmente significa uma reducdo de custo
(BREEZE, 2015). Um leito de particulas inertes é adicionado para facilitar a fluidizacéo de
particulas do combustivel, melhorando o processo e reduzindo a quantidade de alcatrdo. Além
disso, mantém as particulas de combustivel no leito por mais tempo, evitando que o tempo de

retencdo seja muito curto (BASU, 2013a).

2.3 Gaseificacdo da borra de petroleo

Os tratamentos térmicos para borra de petréleo ainda sdo considerados tratamentos novos,
apesar disso, a gaseificacdo é considerada uma tecnologia de conversao de energia limpa, de
baixo impacto ambiental, que pode utilizar diversos tipos de materiais como biomassa, residuos
industriais, urbanos ou agricolas como combustivel para obtencdo de um gas combustivel rico
em hidrogénio, monéxido de carbono, além da possibilidade de sintese de compostos quimicos
como metanol (HU et al., 2020). Outra vantagem é a possibilidade de comercializacdo do gas
de sintese obtido durante o processo de gaseificacdo, como base para geracdo de energia
(AYDIN et al., 2018).

A gaseificacdo se apresenta como uma das melhores tecnologias para o tratamento da borra
oleosa de petrdleo, pois gera menor impacto ambiental, reduzindo a quantidade de residuos a
serem dispostos e fixando parte dos poluentes nas cinzas resultantes do processo (SPEIGHT,
2020). Alem de um tratamento, a gaseificacdo ¢ uma forma de producdo de energia e
subprodutos como metanol e outros compostos, sendo utilizada principalmente para produgéo
de eletricidade em refinarias na Europa, Estados Unidos e Asia (HU et al., 2013). Neste item
estdo apresentados trabalhos nos quais foi realizada a gaseificacdo direta da borra de petrdleo,
assim como outros que apresentam a pirolise, co-gaseificacdo, sendo estas analises feitas de
forma experimental ou utilizando modelos, para a obtencdo de mais dados do tratamento

térmico da BO.
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O estudo experimental da gaseificagdo de Oleo extrapesado emulsificado, chamado
Orimulsion™, foi desenvolvido por Kidoguchi et al. (2002), em um gaseificador pressurizado
de fluxo arrastado, com capacidade para a gaseificar 100 kg/h, a uma pressao de operacao de
1,9 MPa. Utilizando oxigénio como agente oxidante, os autores realizaram testes com razfes
de equivaléncia de 0,37, 0,39 e 0,41. Os gases resultantes apresentaram poder calorifico entre
9,5 e 10,5 MJ/m?3, com eficiéncia do gas a frio variando de 75 a 80%, e eficiéncia na conversio
de carbono de até 97 %. Como resultado destes testes foi obtido um gas com alta concentragéo
de hidrogénio e monodxido de carbono, 39,4 e 38,7, respectivamente. Com os resultados
experimentais também foi possivel calcular as constantes de equilibrio das reagdes de

gaseificacdo para o material, visando sua utilizacdo em modelos de simula¢do numérica.

Ashizawa et al. (2005) também utilizaram o Orimulsion™ em testes de gaseificacdo em
um reator de bancada. Neste estudo, a gaseificacdo do material foi analisada com diferentes
razBes de equivaléncia, com a medicdo de temperatura, fluxo de calor e calculo da eficiéncia a
frio. Este estudo teve como objetivo obter dados experimentais para serem utilizados na
modelagem e na construcdo de um gaseificador de maior escala. As concentracdes de gases se
aproximam daquelas esperadas com base em calculos de equilibrio para a reacdo de quebra de
agua “shift”. No entanto, a constante de equilibrio (k), calculada a partir das concentragdes dos
gases amostrados no centro do gaseificador, difere da constante de equilibrio tedrica conforme
as reacOes de gaseificacdo do coque progridem. Assim como no trabalho de Kidoguchi et
al.(2002), os autores tinham como objetivo a obtencdo de dados para o desenvolvimento de
modelos para o suporte do desenvolvimento de gaseificadores de diferentes escalas, destacando
que o gaseificador deve ser projetado com base na composicdo e temperatura do gas de saida,
entre outros parametros desejados. Os dados experimentais apresentados foram utilizados no

presente trabalho para a validacdo do modelo CFD desenvolvido.

Molté et al. (2013) estudaram a gaseificacdo e a pirélise de dois tipos de borra residuais de
uma refinaria de petroleo. A “borra fisico-quimica” é produzida apos os efluentes liquidos da
refinaria passarem por um sistema de coagulacao-floculacao, o qual elimina parte dos poluentes
da borra. Depois do sistema fisico-quimico, a agua residual passa por um sistema de
nitrificacdo-desnitrificacdo, para eliminagdo das espécies nitrogenadas e, através de um reator
bioldgico, que decompde a matéria organica, seguido da separacdo de parte da 4gua, é gerada a
“borra biologica”. Foram analisadas duas velocidades de aquecimento (4 e 10 K/s) e diferentes
tempos de contato entre o oxidante e a borra, bem como a presenca de oxigénio, além de

diferentes caracteristicas das borras. A presenca de oxigénio reduziu a quantidade de hidrogénio
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e aumentou a quantidade de monoxido de carbono no gas resultante, sendo assim a pirélise gera
um gés de melhor qualidade. A maior taxa de aquecimento resultou em menor fracdo de

hidrogénio e maior producdo de metano e dioxido de carbono.

Santiago (2020) desenvolveu um estudo sobre a gaseificacdo de borra oleosa de petroleo
de fundo de tanque de 6leo combustivel utilizando o software Aspen Plus. O trabalho foi
validado utilizando os resultados experimentais de Ashizawa et al. (2005). A partir da validagéo
foram realizados diferentes cenarios de gaseificagdo com diferentes agentes de gaseificacéo,
sendo ar, oxigénio, mistura ar/vapor e mistura oxigénio/vapor, com variacdo da razdo de
equivaléncia (RE) de 0,25 a 0,45. Os resultados mostram que as fracbes de H> e CO
apresentaram um comportamento proximo para ar, oxigénio e mistura ar/vapor, com melhores
valores nas faixas de RE entre 0,35 e 0,4, a fragdo de CH4 foi maior para RE de 0,25 e reduzindo
conforme a RE aumenta. Para a mistura oxigénio/vapor os valores das concentracGes de CO e
CH4 se mantiveram relativamente constantes com o aumento da RE, sendo que a de Hz diminui.
Para todos os agentes de gaseificacdo o PCI do gas resultante diminuiu com o aumento da RE.
O gas resultante da gaseificacdo de borra foi fornecido a trés acionadores primario (motor de
combustdo interna, microturbina a gas e ciclo Rankine), sendo que o motor de combustdo
interna apresentou os melhores resultados, com poténcias na faixa de 183 a 335 kW, concluindo
que a gaseificacdo se apresenta como uma alternativa viavel ao tratamento da borra oleosa de

petroleo, permitindo ainda a geragdo de eletricidade.

GADO et al. (2020) analisaram a pirélise de borra oleosa de petréleo com a adi¢édo de cinzas
de carvao (fly ash) em um gaseificador de leito fixo a 600 °C, para a producdo de 6leo e gas. A
adicdo de cinzas se apresenta como um fator positivo na pir6lise da borra, sendo que a maxima
producdo de 6leo e géas foi na razdo de 50 % em peso de cinzas para borra, sendo seguido por
30,43 % e 11,57 %, respectivamente. O hidrogénio foi o elemento dominante no gas resultante,
sendo sua porcentagem de aproximadamente 50 % em volume sem adicao de cinzas e reduzindo
para aproximadamente 30% com a adigdo de cinzas na razdo de 50 %. O poder calorifico do
gés produzido se manteve na faixa de 16,62 e 19,88 MJ/Nm?. O trabalho mostrou que Varios
Oxidos metalicos presentes nas cinzas, tais como o Al20Os, Fe203, CaO, K20 e BaO podem ser

utilizados como catalisadores na pir6lise da borra.
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2.4 Utilizacdo de modelos para descrever a gaseificacao

Para a analise de gaseificadores os modelos se apresentam como uma forma de avaliagdo
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
dimensGes e condicBes do gaseificador de estudo, ou seja, as condi¢bes Gtimas de operacdo
resultantes do experimento ndo necessariamente serdo validas para outros gaseificadores
(BASU, 2013a).

Law (2015) define modelo como a representacdo de um sistema real através de um conjunto
de condicdes operacionais e de hipoteses que retratem de forma simplificada o comportamento
e a estrutura deste sistema. Geralmente o modelo é desenvolvido através de um conjunto de
relacbes matemaéticas ou ldgicas e podem ter solucdo analitica ou solugcdo por meio de
simulacdes. Os métodos analiticos sdo métodos matematicos a partir dos quais se obtém
informacdes exatas sobre 0 modelo; ja as simulacdes sdo métodos estatisticos que consistem na
variacdo de parametros de entrada do modelo para a obtengéo de estimativas das respostas do

sistema a essas variagdes, em sua maioria, feita computacionalmente.

A modelagem matematica se mostra como uma Otima ferramenta para o estudo e
otimizacdo de gaseificadores, uma vez que além de possibilitar a simulacdo de diferentes
condicdes de operacdo, otimizando o processo e reduzindo o risco de dano ao equipamento.
Entre os principais modelos disponiveis atualmente devem ser ressaltados o modelo de
equilibrio termodindmico, modelos cinéticos e modelos CFD (RAMOS; MONTEIRO;
ROUBOA, 2019).

2.4.1 Modelos de equilibrio quimico

Os modelos de equilibrio termodinamico sdo utilizados para o estudo paramétrico e a
analise termodindmica da gaseificacdo, uma vez que é utilizado um sistema de reacbes
complexo e é pouco exigente computacionalmente. A partir deste tipo de modelo é possivel
prever a quantidade maxima de cada componente do gas resultante da gaseificacdo, assim como
realizar a analise da influéncia de pardmetros de operagdo importantes, como temperatura,
agente de gaseificacdo, razdo de equivaléncia, entre outros. Entretanto este tipo de modelo ¢é
zero-dimensional e de estado permanente, sendo, portanto, independente da geometria do
gaseificador, e desconsidera a cinética das reagdes e a hidrodinamica do reator (LOHA et al.,
2014). Basicamente, estes modelos assumem que as reacGes no sistema atingiram um estado

onde as taxas de reacdo diretas e inversas sdo iguais e que a concentracdo dos reagentes e
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produtos se tornam constantes ao longo do tempo, ndo sendo possivel a observagédo da variacéo
da concentragédo ao longo do tempo, assim como do espaco de reacao.

Através de um modelo permanente e zero-dimensional, que tem base na minimizacdo da
energia livre de Gibbs, Beheshti et al. (2014) realizaram o estudo da gaseificacdo de dleo
pesado. Para a andlise foi considerada a influéncia da pressdo, razdo de equivaléncia e
temperatura na composicao do gas, eficiéncia a frio e poder calorifico do gas, assim como a
influéncia da introducdo de calcario para a reducdo da producdo de alcatrdo. Os resultados
mostram que a maior concentracéo de CO, Hz e CH4 séo encontradas na faixa de 0,3 a 0,4 de
razdo de equivaléncia. Os maiores valores de poder calorifico do gas foram encontrados para
maiores valores de raz&o de equivaléncia e maiores valores de pressdo, sendo que a presséo néo

afeta de forma significativa a composicao do gas combustivel.

Com os dados experimentais de Ashizawa et al. (2005), Vaezi et al. (2011) desenvolveram
um modelo de equilibrio termoquimico para a simulacdo do processo de gaseificacdo de éleo
pesado. O modelo utiliza equilibrio quimico e termodindmico da reacdo global de gaseificacdo
para a determinacdo da distribuicdo de espécies no gas resultante. Demonstraram através de
um estudo paramétrico que a gaseificacdo de Oleo combustivel pesado com razdo de
equivaléncia de 0,32 resulta em um gas de sintese com poder calorifico consideravel, em torno
de 15 MJ/ m3. A razdo H./CO foi de aproximadamente 0,76, sendo a fragdo de H: de 42,5%.
Um gas com alta quantidade de hidrogénio pode ser utilizado para a sintese de metanol e para

producdo de gas hidrogénio de alta pureza, para utilizacdo em células combustivel.

A gaseificacdo de borra seca foi avaliada por Ahmed et al. (2014), através de uma avaliagao
termodindmica. Foi analisado o processo em um gaseificador co-corrente a pressao atmosférica,
utilizando ar como agente oxidante e avaliando a injecdo secundaria de ar na zona de
gaseificacdo, com diferentes razdes de equivaléncia (0; 0,5; 1; 1,5), com razéo 6tima de 0,195.
As eficiéncias a frio, eficiéncia energética e eficiéncia exergética da gaseificacdo da borra seca
estdo nas faixas de 22,9-55,5%, 43,7-72,4% e 42,5-50,4%, respectivamente. A injecédo
secundaria de ar aumentou as eficiéncias a frio, energia e exergia, sendo que com a razéo de 0,5

de ar secundario para ar primario resultou nos melhores valores para os trés parametros.

Gonzélez et al. (2019) estudaram a gaseificacdo de borra de petroleo e biomassa pela
ferramenta computacional Aspen Hysys®, considerando-se diferentes modelos cinéticos para
avaliar a producéo de hidrogénio. Os resultados mostraram que a converséo térmica do sistema
operacional precisa de uma temperatura de trabalho acima de 1300 °C para garantir uma alta

conversdo (> 90 %) dos compostos, estimando que a necessidade de energia térmica para
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gaseificacdo esta entre 0,80 e 1,25 kWh/kg borra, considerando a relacdo ar e relacéo
vapor/borra entre 0,25 até 0,37 e 0,2 até 1,5 kg vapor/kg borra, respectivamente. Determinaram
que o rendimento de gas foi de 2,28 Nm®/kg borra, com um teor de Hz préximo a 25 % v/v,
para uma producdo potencial de H2 de cerca de 1,84 Nm® Ha/kg borra. No entanto, quando
misturas de borra de petréleo e biomassa foram utilizadas, a producéo de hidrogénio aumentou
para 3,51 Nm3 Ha/kg borra, significando 37 % de H. necessario para a hidrodessulfuracéo do

Oleo diesel.

O trabalho de Mazzoni et al. (2020) apresenta um modelo de co-gaseificacdo utilizando
borra de petroéleo e residuos sélidos urbanos (RSU) através do software Aspen Plus. O modelo
de Ciclo Combinado Integrado de Gaseificacdo por Plasma (Integrated Plasma Gasification
Combined Cycle - IPGCC) é comparado com o de Gaseificacdo em Leito Arrastado (Integrated
Gasification Combined Cycle - IGCC), através de um modelo de equilibrio. Foram comparadas
seis razdes de borra/RSU, variando de 50 % de até 100 % de RSU, e também diferentes razdes
de ar e oxigénio. Os resultados mostram que a mistura com a mesma quantidade de borra e RSU
(50 % de RSU) apresenta a maior eficiéncia do gas a frio chegando a 73 %, maior fracdo de
hidrogénio, chegando a 28 % e 33 %, e mondxido de carbono, atingindo 47 % e 54 %, para
IGCC e IPGCC, respectivamente. Considerando a mistura com 90% de RSM a quantidade de
energia gerada seria de 81 MW e 100 MW, com eficiéncia de 33,6 % e 41,4 % para IPGCC e
IGCC, respectivamente. Apesar da tecnologia de IPGCC parecer menos atraentes, estes dados

podem variar, dependendo da variedade da composicdo das matérias primas.

2.4.2 Modelos cinéticos

Os modelos cinéticos, diferentemente dos modelos de equilibrio, consideram a cinética
quimica das reacdes que acontecem no processo de gaseificacdo assim como a influéncia da
hidrodindmica, permitindo o célculo da composicao do gas em diferentes posi¢des no interior
do gaseificador, bem como na saida do mesmo, ao longo do tempo. Também pode ser utilizado
para o célculo da temperatura e desempenho de um gaseificador a partir de suas configuracoes

e condicOes de operacdo, no caso de um modelo zero-dimensional (LOHA et al., 2014).

Quando comparado a modelos de equilibrio, 0 modelo cinético tem melhor predicdo
quando o tempo de residéncia das particulas dentro do reator é longo, com taxas de reacao
menores a sob baixas temperaturas. Este tipo de modelo pode ser zero-dimensional (Stirred

Tank Reactor-STR), unidimensional (Plug Flow Reactor-PFR), bi ou tridimensional. Modelos
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cinéticos tém grande acurdcia, entretanto tem alto custo computacional. A complexidade do
modelo aumenta segundo a quantidade de resultados e precisdo esperados. Para uma reducao
do custo computacional é necessaria a introducdo de simplificacbes do modelo (BARUAH;
BARUAH, 2014).

Um modelo cinético da gaseificacdo de Orimulsion™ foi desenvolvido por Ghassemi
et al. (2015) para a avaliacdo da influéncia da umidade do combustivel e da razdo de
equivaléncia na quantidade de alcatrdo, temperatura, poder calorifico do gas de saida, conversédo
de carbono e eficiéncia a frio. Utilizou-se oxigénio como agente de gaseificacdo, com pressao
de 18,75 atm. O modelo foi validado segundo os trabalhos de Ashizawa et al. (2005) e Vaezi
et al. (2011). Os resultados mostraram que a maior eficiéncia a frio é encontrada para as
menores razdes de equivaléncia e umidade do combustivel, entretanto a umidade ndo teve
influéncia significativa na concentracdo de alcatrdo, conversdo de carbono e temperatura de
gaseificacdo. A razdo de equivaléncia mais alta (0,38) resultou nos maiores valores de
conversdo de carbono e menores concentracdes de alcatrao, entretanto o poder calorifico do gas
resultante foi maior com os menores valores de umidade (30 %) do combustivel e razéo de

equivaléncia (0,2).

2.4.3 Modelo CFD (Computational Fluid Dynamics)

A modelagem CFD se baseia na solucdo de equacgdes de conservacdo de massa, momento,
energia, hidrodindmica e modelo de turbuléncia dentro de uma determinada regido, envolvendo
diversos métodos numéricos para a descricdo da fase solida, fase fluida e de suas misturas
(PATRA & SHETH, 2015). Para sistemas reativos, os modelos CFD podem utilizar ambos
modelos de equilibrio quimico e modelos cinéticos para a descricdo das reacdes que acontecem

no gaseificador.

Segundo Versteeg & Malalasekera (2007) os cddigos CFD sao estruturados em algoritmos
numéricos que podem representar casos de escoamentos fluidos, estes cddigos podem ser

divididos em trés fases principais, 0 pré-processamento, solucdo e o p6s- processamento.

No pré-processamento é definida a geometria da regido de interesse do caso, chamada
dominio computacional. Este dominio é entdo dividido em uma malha formada por células
individuais, chamados subdominios ou volumes de controle. A precisdo do modelo, assim como
a demanda computacional séo definidas pelo grau refinamento da malha. Malhas mais refinadas

geram solugdes melhores, que se aproximam mais da realidade, entretanto tem um custo
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computacional muito alto. Dessa forma, é necessario definir o refinamento da malha de forma
a gerar resultados suficientemente representativos, dentro de um espaco de tempo coerente (TU;
YEOH; LIU, 2018).

Em seguida sdo determinadas as propriedades dos fluidos e sélidos que serdo utilizados,
assim como os parametros fisicos e quimicos que devem ser modelados, definindo as condi¢des
de contorno do problema. Neste ponto séo definidos os modelos que serdo utilizados para a
descricdo do escoamento e da transferéncia de massa e calor. Entre as principais técnicas de
solucdo numerica utilizadas, a solucdo pelo método dos volumes finitos é a que esta integrada
na maior parte dos principais codigos comerciais disponiveis, como ANSYS Fluent® e CFX,
PHOENICS, STAR-CD, MFIX, entre outros.

O método dos volumes finitos é fundamentado na integracdo das equacgdes que governam
o fluxo através de todos os volumes de controle que formam o dominio, que sdo convertidas
em um sistema de equacGes algébricas que sdo resolvidas por um método iterativo. A
conservacao de uma variavel qualquer do fluxo dentro de um dos volumes finitos de controle
pode ser expressa como um balanco entre entrada e saida, em outras palavras é expressa pela
analise de fatores que contribuirdo para o aumento ou reducdo dessa variavel. A taxa de
mudanca de um parametro sera igual & um somatério formado pela taxa de variacdo deste
parametro devido a conveccdo, sua taxa de variacdo devido a difusdo e sua taxa de geracao
dentro do volume de controle. (VERSTEEG; MALALASEKERA, 2007).

Quanto a turbuléncia, as principais aproximactes utilizadas sdo a simulacdo numérica
direta (DNS), simulacdo de grandes escalas (Large Eddy Simulation -LES) e modelos que tem
base na decomposicdo de Reynolds (Reynolds Averaged Navier-Stokes-RANS), assim como
modificagdes destes, como o SAS (Scale-Adaptative Simulations). Os modelos SAS e LES,
apresentam uma precisdo maior na descricdo de diferentes tamanhos de escala de um
escoamento turbulento, enquanto os modelos RANS sdo descritos por uma média. Entretanto,
0s modelos SAS e LES tém uma grande exigéncia computacional, ndo justificando sua
utilizacdo em casos que ndo exigem extrema precisdo (ANDERSSON et al., 2012).

Os escoamentos sdo geralmente divididos em laminares ou turbulentos, podendo ser
monofasicos ou multifasicos. Quando se trata de escoamentos multifasicos, mais precisamente
guando se tem a mistura de uma fase gasosa e uma fase solida, os modelos Euleriano-Euleriano
e o Euleriano-Lagrangiano séo as principais abordagens utilizadas. No primeiro, ambas as fases
sdo consideradas como fases continuas, sendo a fase sélida tratada como um pseudo-fluido,

sendo analisado o conjunto de particulas como um todo. No segundo, a fase fluida é tratada
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como uma fase continua, entretanto, a fase solida é tratada como discreta, sendo possivel
monitorar a movimentagdo de um conjunto de particulas atraveés do campo de escoamento,
assim como monitorar as particulas separadamente (ARIYARATNE et al., 2016). Os modelos
Euler-Lagrange tém sido amplamente utilizados para a gaseificacdo de combustivel em leito
fluidizado, assim como para a anélise da decomposicao das particulas atraves do leito (LOHA
etal., 2014, P et al., 2023).

Como trabalhos desenvolvidos com a modelagem CFD utilizando a borra de petréleo ou
materiais similares destacam-se os trabalhos de Watanabe et al. (2002), Sreedharan (2012) e
Bader et al. (2018).

Utilizando o codigo comercial CFX-4 e os dados experimentais de Kidoguchi et al. (2002),
Watanabe et al. (2002) desenvolveram um modelo numérico CFD. O trabalho divide o processo
de gaseificacdo em quatro etapas diferentes: a primeira é a atomizacdo do combustivel, a
segunda sao as reacdes de pirdlise, a terceira as rea¢des de gaseificacdo do coque e, em quarto,
sdo modeladas as reacdes homogéneas, que acontecem apenas na fase gasosa. Foram
comparados os resultados de composicéo do gas, distribuicdo de temperatura ao longo do reator,
poder calorifico, e eficiéncia de conversdo de carbono, concluindo-se que 0 modelo representa
bem os dados experimentais, sendo uma Otima ferramenta para a analise do processo de

gaseificacdo.

Com base nos dados experimentais e de simulacdo de Watanabe et al. (2002) e Ashizawa
et al. (2005), Sreedharan (2012) desenvolveu e validou um modelo CFD bidimensional de
gaseificacdo de 6leo pesado. O modelo foi desenvolvido utilizando o c6digo comercial ANSYS
Fluent® v.12.1, com o0 modelo de fase discreta, sendo a modelagem Euleriana-Lagrangeana. A
variacdo dos resultados da temperatura interna maxima do gaseificador do modelo em relagéo
aos dados reais nao excedeu 5%. As fracGes resultantes de hidrogénio e monoxido de carbono
apresentaram valores até 9% a menos, em relacdo aos dados experimentais, ja as fracdes de
vapor de agua e dioxido de carbono apresentam um valor até 53% superior. O erro na
temperatura maxima observada na zona de combustdo do gaseificador ndo excedeu 5%,
obtendo previsGes mais convincentes para as fragdes de monoxido de carbono e hidrogénio
(menor erro percentual) em comparag¢do com didxido de carbono e hidrogénio. Por outro lado,

0 modelo superestimou as fracdes molares de vapor de dgua e didxido de carbono.

Bader et al. (2018) realizaram um estudo experimental e numerico da gaseificacdo de 6leo
pesado em uma instalacdo industrial HP POX (Gaseificador de Oxidacdo Parcial de Alta

Presséo) com capacidade de 5 MWt. Um modelo CFD bidimensional foi desenvolvido para a
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representacdo do reator. Para a distribuicdo de particulas foi utilizado um modelo Euler-
Lagrange a partir de modelo de particulas discretas. Para a constru¢do do modelo foi utilizado
0 codigo comercial ANSYS Fluent® 17.2 e para a validagdo do modelo foram utilizados dois
casos, 0 primeiro com base em um gaseificador de leito arrastado pressurizado e o segundo com
base em um gaseificador para combustiveis liquidos. Apés a validacdo, foi feita a anélise da
influéncia dos injetores no processo de gaseificacdo e na qualidade do gas de sintese. Foram
utilizadas duas configurac@es de injetores, uma com formato circular e uma centralizada, ambas
com a introducdo de oxigénio. Conclui-se que a distribuicdo do combustivel neste tipo de
gaseificador tem grande influéncia nas caracteristicas de gaseificacdo. O injetor centralizado
resultou em maior conversdo de carbono e menor concentragdo de fuligem no gas resultante. A
distribuicdo do tamanho de particula no gaseificador de leito arrastado tem um alto impacto nas

caracteristicas da gaseificacdo, indicando ser um fator de atencéo neste tipo de simulacéo.

Liu, Jiang e Han (2011) realizaram um estudo da velocidade de devolatilizagdo de amostras
de borra oleosa de petr6leo em um reator de pirélise, através de testes experimentais utilizando
pellets de diferentes didmetros. A partir dos testes foi desenvolvida uma funcdo do tempo de
devolatilizacdo em relacdo ao diametro de particula, sendo observada a maior concentracdo de
gases combustiveis em um tempo em torno de 50 segundos, para particulas de 9,5 mm de

diametro.

Ghezelchi & Wu (2018) analisaram a gaseificacdo de um bio-6leo utilizando vapor através
de um modelo CFD tridimensional. Apesar da diferenca do material, o trabalho apresenta uma
analise interessante da influéncia do didmetro de particula no tempo de retencdo, assim como
dainfluéncia do ponto de injecdo de combustivel na mistura entre as fases e no desenvolvimento
das reacdes. Os resultados mostram que o diametro de particula tem grande influéncia no tempo
de retencdo, assim como na distribuicdo dos gases ao longo do gaseificador, sendo que para
didametros de 500 um houve um carreamento de particulas que nao sofreram a queima para fora
do gaseificador. Os melhores resultados foram obtidos para particulas de 100 um de diametro,

com tempo de retengéo de 0,12 s, se aproximando de dados experimentais.

Os estudos apresentados destacam a relevancia da caracterizagdo completa do material
utilizado como combustivel, a qual deve incluir a determinacdo das suas caracteristicas
quimicas e cinéticas. Para a construcdo de um modelo preciso, é fundamental obter informacdes
detalhadas sobre a distribuicdo de particulas no material e as taxas de reacdo envolvidas no
processo, como taxas de reagdo e reacdo de devolatilizacdo que, por sua vez, referem-se a

velocidade com que ocorrem as reagGes quimicas e a perda de volateis durante o processo. A
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compreensdo dessas taxas é fundamental para o desenvolvimento de um modelo que possa

prever com precisédo o comportamento do material em diferentes condiges.

A distribuicdo de particulas refere-se a analise das dimensdes e formas das particulas
presentes introduzidas no reator, bem como a distribuicdo dos didmetros destas. Isso é
importante porque afeta diretamente as propriedades fisicas do material, tais como a area
superficial disponivel para reacdo e a permeabilidade as substancias envolvidas, o que interfere

na decomposicao do material durante a gaseificacéo.

Portanto, € evidente que a caracterizacdo completa do material é crucial para o
desenvolvimento de um modelo confidvel, capaz de prever com precisdo o0 seu comportamento
em diferentes cendrios. A andlise cuidadosa das caracteristicas quimicas e cinéticas, incluindo
a distribuicdo de particulas e as taxas de reacdo e relacdo de devolatilizacdo, é essencial para
garantir a precisdo e a confiabilidade do modelo construido. Como demonstrado por Watanabe
et al. (2002) e Sreedharan (2012), a analise bidimensional, assim como o0 modelo de turbuléncia
RANS, ¢ suficiente para a analise dos fendmenos que ocorrem dentro do reator, possibilitando
a realizacdo de mudltiplas simulacdes, para a otimiza¢do dos parametros operacionais e

caracteristicas do gaseificador.

Neste trabalho foi realizada a caracterizagdo fisico-quimica da borra oleosa de petréleo,
assim como uma andlise cinética do material, para possibilitar a utilizacdo de um modelo de
cinética quimica para a descricdo das reacdes que ocorrem durante o processo. Foi utilizado o
modelo de transporte de espécies (finite rate/eddy dissipation) que leva em consideracao tanto
os dados cinéticos das reacdes de gaseificacdo quanto as caracteristicas hidrodindmicas do

reator, além do didmetro de particulas combustivel introduzidas no gaseificador.

2.5 Meétodos de otimizacao

No projeto, construcdo ou utilizagdo de qualquer sistema € necessario tomar muitas
decisbes para o gerenciamento do processo. O objetivo dessas decisdes € minimizar o
esforco/investimento ou maximizar um resultado. Uma vez que estes parametros podem ser
expressos como uma funcdo de variaveis de entrada do processo, a otimizacgao pode ser definida
como a metodologia para encontrar as condi¢fes que fornecem o valor maximo ou minimo

desta funcdo. Existem diversos algoritmos que podem ser adaptados para cada tipo de problema.

Uma das definigdes iniciais para a otimiza¢do de um problema € o objetivo. Com base no

objetivo os processos sdo comumente classificados como mono-objetivo ou multi-objetivo. As
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otimizagdes mono-objetivo possuem uma tnica fungéo objetivo, a partir desta funcédo é possivel
encontrar os pontos de maximo ou minimo da funcdo, assim como definir um objetivo
numérico, obtendo-se os possiveis valores das variaveis de entrada. J& nos processos multi-
objetivo existem dois ou mais objetivos a serem atingidos, conflitantes entre si. Dessa forma, o
objetivo € encontrar um conjunto de solugdes que atendam da melhor forma os mdltiplos
objetivos do caso, sendo que nem sempre € possivel realizar a otimizacdo de todos. Dentre as
definicbes de otimizacbes multi-objetivo, dependendo dos objetivos e se possuem ou ndo
restricdes, sdo encontradas sub-categorias como otimizacdo multi-objetivo sem restricdes,
otimizagdo multi-objetivo com restricbes de igualdade e desigualdade e problema de
programacdo convexa. Estas sdo basicamente as divisfes das técnicas cléssicas de otimizacdo
(LOCKETT, 2020).

Estes métodos cléassicos de otimizagdo sdo Uteis para encontrar a solugdo 6tima de funcoes
continuas e diferenciaveis. Esses métodos séo analiticos e fazem uso das técnicas de calculo
diferencial para localizar os pontos de maxima ou minima. Uma vez que alguns problemas
praticos envolvem fungdes objetivos que ndo sdo continuas e/ou diferencidveis, as técnicas
classicas de otimizacdo tém escopo limitado em aplicacdes préaticas. No entanto, o estudo dos
métodos de calculo da otimizacao forma a base para o desenvolvimento da maioria das técnicas

numéricas de otimizacao desenvolvidas nos tltimos anos (RAO, 2020).

Existem métodos de otimizacdo que sdo conceitualmente diferentes das técnicas
tradicionais de programacdo matematica. Esses métodos sdo colocados como modernos ou
métodos ndo tradicionais de otimizacdo. A maioria desses métodos & baseada em certas
caracteristicas e comportamentos de sistemas bioldgicos, moleculares, enxames de insetos e
neurobioldgicos, destacando-se 0s métodos por algoritmos genéticos, de recozimento simulado,
de otimizacdo por enxame de particulas, otimizacdo por col6nia de formigas, otimizagdo de

sistemas Fuzzy.

A maioria desses métodos se tornaram populares para a solucdo de problemas complexos
de engenharia. A maioria deles requer apenas os valores da funcgéo (e ndo das derivadas). Os
algoritmos genéticos (GA) sdo fundamentados nos principios da genética e sele¢do natural,
onde a partir de um conjunto de individuos inicial é procurado o melhor individuo na
reproducéo e evolucdo das geracdes subsequentes. O recozimento simulado € uma analogia a
termodinamica, tomando como base a simulagéo do recozimento térmico de solidos aquecidos

criticamente, sendo um método de busca local probabilistico. Tanto os algoritmos genéticos
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quanto o recozimento simulado sdo métodos que podem encontrar o 6timo global com uma alta
probabilidade e sdo naturalmente aplicaveis para a solucdo de problemas de otimizacéo discreta.
A otimizacao por enxame de particulas é baseada no comportamento de um conjunto de seres
vivos, como um enxame, um bando de passaros ou um cardume. A otimizacgédo por col6nia de
formigas é baseada no comportamento cooperativo de col6nias reais de formigas, que
conseguem encontrar o caminho mais curto do seu ninho até uma fonte de alimento. Em muitos
sistemas praticos, a funcdo objetivo, as restri¢coes e os dados de projeto sdo conhecidos apenas
em termos vagos e linguisticos. Métodos de otimizacdo fuzzy foram desenvolvidos para
resolver esses problemas. Nos métodos embasados em redes neurais, o problema é modelado
como uma rede composta por Vvarios neurdnios, sendo que a rede é treinada para resolver o

problema de otimizacdo a partir de uma base de dados anterior (RAO, 2020).

N&o hd um método Unico disponivel para resolver eficientemente todos os problemas de
otimizacdo. Portanto, varios métodos de otimizacdo foram desenvolvidos para resolver
diferentes tipos de problemas. Neste trabalho foi selecionado os algoritmos genéticos para a
otimizacdo da gaseificacdo da BO. Devido a caracteristica randémica deste método, que néo
precisa da especificacdo explicita das caracteristicas do problema (como derivadas da funcao),
este € um método essencial para aplicacbes complicadas como € o caso do processo de
gaseificacdo, onde os problemas de otimizacdo frequentemente envolvem muitas variaveis ou
solugdes potenciais a serem avaliadas, nos quais os calculos derivativos seriam dificeis ou
impossiveis (ALONSO; DEL VALLE; RAMIREZ, 2020).

2.5.1 Algoritmos genéticos

Os algoritmos genéticos sdo um tipo de algoritmo evolutivo, onde um conjunto de solucdes
ou populacdo de individuos é modificada repetidamente ao longo do processo. Em cada passo,
0 algoritmo genético seleciona individuos da populagdo para serem “pais” baseado em certos
critérios. Os pais sdo entdo utilizados para produzir a proxima geracédo de individuos, chamados

de “descendentes”. Apos sucessivas geragoes, a populagdo evolui para uma solugao 6tima.

Este é um dos algoritmos mais utilizados devido a sua versatilidade, podendo trabalhar com
diferentes tipos de otimizacdo, seja com fungdes objetivo estacionarias e ndo-estacionarias,
lineares e ndo-lineares, continuas ou descontinuas, ou com ruido aleatorio. Os mdaltiplos
descendentes em uma populacdo atuam como agentes independentes, entdo a populacéo (ou

qualquer subgrupo) pode explorar o espaco de busca em varias dire¢des ao mesmo tempo. Essa
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caracteristica faz com que seja ideal para a paralelizacdo do algoritmo para implementacéo,
sendo que diferentes parametros podem ser manipulados ao mesmo tempo (YANG, 2018).

O principio do GA envolve a codificacdo de uma funcao objetivo como uma variedade de
partes ou de linhagens que representam cromossomos, a manipulacdo de operacdes de linhagens
por operadores genéticos e a selecdo destes de acordo com seu ajuste ao objetivo do tratamento
do problema. Geralmente o procedimento é feito seguindo os passos: (1) codificacdo dos dados
em linhagens; (2) criacdo de populagdes de individuos e avaliacdo de seu ajuste a funcdo; (3)
definicdo de uma funcéo e selecdo de critérios; (4) evolucdo da populacdo pela geracéo de novas
solugdes utilizando cruzamento, mutacao, elitismo; (5) selecdo de novas solugbes de acordo
com o ajuste da funcdo e substituicdo da antiga populagdo por melhores individuos; (6)
decodificacdo dos resultados obtidos das solucGes do problema. Como mostrado na Figura 2.3,
é definido um critério de finalizacdo do algoritmo, sendo geralmente a falta de evolucéo nas
préximas geracdes, ou seja, em um numero pré-definido de geracbes ou um namero final de
geracOes obtidas ndo é encontrado um individuo superior ao ultimo encontrado. Quando o

critério de finalizacdo é atingido é obtido o melhor individuo ou ponto étimo.
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Reproducdo
Elitista, Cruzamento, Mutacdo

| Melhor individuo

Figura 2.3. Procedimento do processo do Algoritmo Genético (Adaptado de WILSON; MANTOOTH, 2013)
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O cruzamento entre duas linhas de pais € o principal operador com a maior probabilidade
e é realizado trocando um segmento de um cromossomo por outro segmento correspondente
em outro cromossomo em uma posicao aleatdria. A operacao de mutacéo é realizada invertendo
os bits selecionados aleatoriamente e a probabilidade de mutacdo geralmente é pequena. A
selecdo de um individuo em uma populacéo é realizada pela avaliagdo de seu ajuste e ele pode
permanecer na nova geracao se um certo limiar de ajuste for alcancado ou a reproducéo de uma
populacéo for proporcional ao ajuste. Ou seja, os individuos que melhor se ajusta tem maior
probabilidade de se reproduzirem. Alternativamente, as melhores solu¢cdes com melhor ajuste
podem ser garantidas para serem passadas para a proxima geracao, o que € essencialmente uma
forma de elitismo (MESSAC, 2015). Este é um método comumente aplicado quando o espaco

de busca é amplo e a superficie de resposta € complexa.
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3 Caracterizacao da borra

A caracterizacdo da borra oleosa de petrdleo € uma etapa essencial para o conhecimento
das caracteristicas fisico-quimicas e comportamento do material, assim como das condicdes de
gaseificacdo que serdo utilizadas no estudo. Neste capitulo, foram apresentados dados de
composicdo elementar e imediata, poder calorifico, viscosidade, analise termogravimétrica da
BO, acoplada com uma andlise por FTIR dos gases resultantes da anélise termogravimétrica.
Essas técnicas fornecem informacdes valiosas sobre as caracteristicas do material, como sua
composicdo quimica, caracteristicas cinéticas, sua capacidade energética e sua estrutura
molecular. A partir destes dados foi feita a analise cinética do material, que foi utilizada para o
desenvolvimento do modelo de gaseificagdo da BO.

3.1 Dados da literatura

Para o estudo da gaseificacdo da borra oleosa de petrdleo inicialmente foi realizada a
caracterizacdo do material, para a obtencdo dos parametros de operacdo adequados. Alguns
dados descritos neste item foram apresentados por Santiago (2020). As amostras utilizadas
sdo provenientes de fundo de tanques de 6leo combustivel da refinaria de Gabriel Passos
(REGAP) da Petrobras S.A.

As amostras de borra de petroleo obtidas (Figura 3.1) se apresentam inicialmente como um

material escuro, de alta viscosidade, de consisténcia pastosa a temperatura ambiente.

Figura 3.1. Amostra de borra oleosa de petroleo de fundo de tanque de 6leo combustivel
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3.2 Viscosidade

A temperatura ambiente a borra se apresenta em estado liquido, entretanto tem consisténcia
altamente pastosa. O teste de viscosidade foi realizado em uma faixa de 60 a 80°C. Quando a
amostra atinge 80°C a viscosidade varia de 7,08 Pa.s, chegando ao valor minimo de 2,74 Pa.s
(Figura 3.2). E observado que a viscosidade tem uma queda constante com pontos onde houve
uma répida queda em algumas temperaturas, como observado em 66 °C, 69 °C, 74 °C e,
finalmente, a 80 °C.
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Figura 3.2. Distribui¢do da viscosidade da borra oleosa de petrdleo com o aumento da temperatura.

3.3 Composicao elementar, imediata e poder calorifico

Os testes para analise elementar e imediata foram realizados no Laboratorio de Analise de
combustiveis NEST/UNIFEI, utilizando um analisador elementar Perkin EImer CHNS/O 2400
Série 11, onde foram feitas seis repeti¢des, com uma precisdo de 0,2 %. A analise imediata foi
realizada também com seis repeticdes no TGA Leco 701 (precisdo de 0,03%), seguindo a norma
ASTM D3172 (2013).

Para a determinagdo do poder calorifico superior foi utilizada uma bomba calorimétrica
C2000 do fabricante IKA, com desvio padréo relativo de 0,05 % (ASTM D5865, 2013b). A

média simples dos resultados obtidos pode ser observada na Tabela 3.1.
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Tabela 3.1. Composicao elementar (base trabalho), imediata e poder calorifico da borra oleosa de

petroleo.
Carbono (%) | Hidrogénio (%) | Nitrogénio (%) | Enxofre (%) Oxigénio (%)
33,22 3,56 0 2,76 12,69
Carbono Fixo (C) | Volateis (V) Cinzas (A) | Umidade (W) | Poder calorifico (MJ/kg)
7,99 44,57 40,36 7,08 17,71

A partir da revisdo da literatura de trabalhos anteriores, foi construida a Tabela 3.2 para

comparacdo da composicdo da borra oleosa. Comparando os dados da Tabela 3.1 e da Tabela

3.2, é possivel observar que o poder calorifico da borra se assemelha aos valores apresentados

por Xu et al. (2014), Deng et al. (2016) e Wang et al. (2012). Também vale ressaltar que o

material avaliado (borra de fundo de tanque) apresenta alta quantidade de cinzas e baixa

concentracdo de carbono, o que reduz seu poder calorifico quando comparado a outros tipos de

borra, como a apresentada por Qin et al.(2015).

Tabela 3.2. Composicao elementar e imediata de borra oleosa reportadas na literatura em base de trabalho

Composicéo elementar Composicéo imediata
Poder calorifico
(MJ/kg) C H N S @) CF A Vv W

(%) | (%) | (%) | (%) | (%) | (%) | (%) | (%) | (%)
Liu et al. (2009) 8,53 2085 | 2,7 | 011 | 14 6 2,12 | 51,99 | 28,9 | 16,95

Xu et al. (2014)* 17,73 33,16 | 7,18 | 0,45 | 0,68 - 33 | 861 | 88,09 -
Deng et al. (2016) 17,01 40,81 | 4,6 | 597 | 1,05 | 20,32 | 12,69 | 20,98 | 60,05 | 6,28
Wang et al. (2012)* 16,12 36,27 | 437 | 1,41 | 131 | 27,78 | 8,24 | 28,85 | 62,90 | 84,65
Shie et al. (2000) 27,21 83,94 | 12,01 | 0,81 | 2,06 | 0,96 - 1,88 - 39,15
Gong et al. (2018) 8,53 16,38 | 4,25 | 0,32 | 2,34 | 8,91 | 2,17 | 42,27 | 51,19 | 26,55
Cheng et al. (2019) 11,9 23,86 | 3,07 | 1,16 | 3,16 | 15,25 | 2,43 | 54,59 | 32,72 | 10,26
Li et al. (2020) 21,2 53,8 | 10,1 0,6 0,3 35,2 2,4 51 36,6 | 55,9
Este trabalho 17,71 33,22 | 3,56 0 2,76 | 12,69 | 7,99 | 40,36 | 44,57 | 7,08

*composicdo base seca
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A alta concentracdo de cinzas do material reforca a escolha do gaseificador de leito
fluidizado circulante ou de leito arrastado, visto que este tipo de gaseificador evita o acimulo
de cinzas dentro do reator, uma vez que grande parte dos particulados formados na gaseificacdo
sdo carreados para fora do gaseificador e retirados do gas a partir de um ciclone (RUIZ et al.,
2013).

3.4 Analise termogravimeétrica e analise FTIR

Uma técnica comumente utilizada para obter dados cinéticos é a anélise termogravimétrica,
realizada a partir de uma termobalanca ou analisador termogravimétrico. Esse instrumento
mede as mudancas de massa de uma amostra em funcao da temperatura e do tempo de forma
continua, diferentemente do TGA apresentado no item 3.3. A partir dos dados obtidos por um
analisador termogravimétrico, é possivel realizar andlises cinéticas utilizando modelos

matematicos que descrevem as etapas envolvidas no processo de decomposi¢ao ou reacao.

Para a andlise da degradacdo térmica da BO foi feita uma andlise termogravimétrica de
amostras em uma termobalanca SETSYS Evo (Setaram) acoplada com um espectrémetro IR-
Affinityl para uma anélise de Espectroscopia em infravermelho por transformada de Fourier
(FTIR). Também foi realizada uma anélise TG-DSC utilizando um SDT Q600 TA Instruments,

utilizando uma atmosfera de oxigénio com a taxa de aquecimento constante de 20 °C/min.

A Espectroscopia por transformada de Fourier (FTIR) € uma técnica de analise molecular
que utiliza a interferéncia de ondas eletromagnéticas para medir a absorcdo e emissao de luz
por moléculas de gases. A partir dessa técnica é possivel a identificacdo de gases, no caso deste
trabalho, gases resultantes da pirdlise da BO durante a degradacdo térmica no analisador

termogravimeétrico.

A massa inicial das amostras foi de aproximadamente 20 mg em todos 0s casos, a balanca
tem uma resolugao de 0,0023 pg. Foram efetuadas duas analises para cada taxa de aquecimento,
utilizando quatro taxas de aquecimento diferentes, sendo de 5, 10, 20 e 50 °C/min. As amostras
foram aquecidas a partir da temperatura ambiente (25°C) até 900°C, em uma atmosfera de
nitrogénio em um fluxo de 40 mL/min. Para as analises de FTIR foram estudados os espectros

em uma faixa de nimero de onda de 4000 a 400 cm™, utilizando uma resolugéo de 1 cm™,
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3.4.1 Resultados da analise termogravimétrica

Os resultados obtidos do TG foram tratados e transformados para o formato percentual para
uma comparacao direta de todas as amostras. As curvas de perda de massa em cada taxa de
aquecimento podem ser observadas na Figura 3.3, assim como a curva diferencial das curvas
de perda de massa, nas temperaturas entre 25 e 900 °C. Estes dados referentes a perda de massa
foram utilizados para o célculo da energia de ativacdo do material, apresentado no item 3.5

deste trabalho.

Nas Figura 3.4 e Figura 3.5 podem ser observadas as curvas de conversdo (o) do material
e as curvas diferenciais das curvas de conversdo. A curva de conversdo representa o
comportamento da decomposicdo da parte combustivel do material segundo o aumento da
temperatura, assim como a variacdo do nivel de conversdo com a temperatura. O calculo da
conversao é realizado a partir da Equacéo (3.1).

(mo —m)
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Onde: mg é a massa no instante inicial, m € a massa, m.. € a massa restante no final do processo.
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Figura 3.3. Curva de perda de massa por temperatura utilizando N, com diferentes taxas de aquecimento
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Os resultados mostram que a degradagdo ocorre em uma ampla faixa de temperatura, que
contém multiplos estagios ao longo do processo. Uma maior variacdo de massa pode ser
observada entre 25 e 550 °C, representando aproximadamente 63 % da massa total da amostra
e 86 % da perda de massa. A conversdo total e as taxas de conversdo podem ser observadas nas
Figura 3.4 e Figura 3.5.
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O teor de umidade mostrado na analise imediata (Tabela 3.1) foi de 7,08 % em peso. O
primeiro estagio de perda de massa é considerado principalmente como eliminacéo de umidade
por evaporacdo, embora compostos volateis leves possam contribuir para isso. Este primeiro
estagio varia de 25 a 210 °C, onde as amostras atingem a converséo referente a perda de agua
observada principalmente nas taxas de aquecimento mais baixas, até 160 °C. Observando a
curva para a taxa de aquecimento de 50 °C/min, ha um pico em 185 °C, com uma conversao
maior que o teor de umidade, indicando que em maiores taxas de aquecimento, a liberacéo dos
volateis ocorre mais rapidamente e sob menores temperaturas. Para menores taxas de
aquecimentos (5 e 10 °C/min), os picos correspondentes a liberacdo de umidade e volateis leves
séo observados em temperaturas mais baixas (152-158 °C), como visto na Figura 3.5.

A segunda (de 158 a 400°C) e terceira (de 400 a 660°C) etapas caracterizam a volatilizacéo
e decomposicdo da matéria organica presente na BO, respectivamente. Com base em Barneto
etal. (2014), que considera 0 mesmo padréo de perfis de degradacgéo térmica para petréleo bruto
e borra betuminosa em condi¢des termogravimétricas, € possivel concluir que o segundo estagio
corresponde principalmente a decomposicdo de querosene (180-300 °C) e 0leos de base de
parafinica (300-400 °C). A terceira etapa corresponde a decomposicdo de condensados
aromaticos (400-550 °C) e asfaltenos (550-600 °C). No entanto, ambas as etapas podem ser
consideradas como a descarboxilacdo e despolimerizacdo de PHCs complexos na faixa de 152
a 550 °C, que decompGe uma pequena fragao das estruturas organicas de maior complexidade

e materiais inorganicos ocorridos.

Analisando os resultados experimentais é possivel identificar a influéncia da taxa de
aquecimento no perfil térmico da degradacdo da BO, descrevendo o efeito da taxa de
aquecimento na variacdo de massa. Como visto na Figura 3.4, a taxa de perda de massa (DTG)
depende da taxa de aquecimento e da temperatura. O aumento da taxa de aquecimento gera um
deslocamento nas curvas diferenciais de perda de massa, enquanto os picos sao deslocados para
uma temperatura mais elevada, com comportamento semelhante para as curvas de taxas de
aquecimento de 5 e 10 °C/min. Além de temperaturas mais altas, 0 aumento da taxa de
aquecimento também aumenta a taxa de perda de massa. Também é observado nas Figura 3.4
e Figura 3.5 que as taxas de reacdo aparente atingem o pico em temperaturas mais altas a medida
que a taxa de aquecimento aumenta. As maiores taxas aparentes de reacdo sé@o observadas no
segundo estagio, entre 275 e 323 °C para as taxas de aquecimento mais baixas, com o pico de

50 °C/min aparecendo em 249 °C. Como observado na Figura 3.3, a perda de massa € zerada
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em 600 °C, e como todas as curvas atingem um valor constante, ndo é necessaria a analise para

temperaturas acima deste valor.

Analisando os dados de DSC, juntamente com a converséo e a derivada de massa (Figura
3.6) é possivel observar que a degradacdo da BO é basicamente endotérmica, com pequenos
picos exotérmicos nas temperaturas de 421 °C e 529 °C. Este comportamento estd associado
com a composicdo da BO, sendo que na primeira regido ocorre a decomposicdo dos
componentes de menor massa molar, enquanto a segunda regido corresponde a um
craqueamento térmico de hidrocarbonetos pesados. Dessa forma, ambas regides sdo
intrinsicamente endotérmicas (KOK; GUNDOGAR, 2013). Entretanto, um evento endotérmico
incompleto é evidenciado depois das reacbes de cragueamento, possivelmente relacionados a
quebra da ligacdo C-H dos combustiveis fosseis. Se observa nas curvas DSC da pirélise de 6leo
extrapesado que algumas reacdes de cragueamento também produzem fragdes volateis devido

a evaporacdo progressiva das moléculas maiores.
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Figura 3.6. DSC, conversao e derivada da curva de massa por temperatura para a taxa de aguecimento de
20°C/min em uma atmosfera de nitrogénio.

3.4.2 Resultados da analise FTIR

A identificacdo dos gases liberados durante o tratamento térmico da BO foi possivel através
da Espectroscopia em infravermelho por transformada de Fourier (FTIR). Este método permite
a identificacdo das ligagbes quimicas das espécies de gases formadas durante o processo de

pirolise da BO, obtida a partir do uso de diferentes taxas de aquecimento.
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Os resultados obtidos do TG-FTIR apresentam o espectro infravermelho como uma
sequéncia temporal. A temperatura foi atribuida ao eixo de tempo de acordo com a taxa de
aquecimento selecionada no TG. Os diagramas FTIR tridimensionais do gas produzido a partir

da pirolise da BO a 5, 10 e 20 °C/min sdo mostrados na Figura 3.7.

Tabela 3.3. Picos de FTIR reportados para gases da pirdlise da borra oleosa, com suas faixas de
temperatura e temperaturas maximas de intensidade de pico.

Ndamero 5 °C/min 10 °C /min 20 °C /min

de
Atribuicdo
¢ To-Tt Tpico To-Ts Tpico To-Ts Tpico

°C) o) 49 49 0 (°C)

onda

(cm™)

Deformacéo axial de OH 3983-
3432

Deformagéo angular de OH 2016~ 100-900 900 457-501 479 463-541 497
1282

Deformacéo angular de OH 513

Deformacéo axial assimétrica 2969
(-CHs)

Deformacdo  angular  por 1362
vibracdo (-CHs)

Deformacédo axial assimétrica 2924

415-503 459 435-900 479 452-900 497
(-CH2)
Deformacéo axial simétrica (— 2860
CHz)
Deformacdo  angular  por 1465
vibragdo (-CH2)
Deformacéo axial de CO2 2357-

2318 459 e 490 e 497 e
415-900 457-900 452-900
669 711 741

Deformacéo angular de CO2 671
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Os mesmos picos de absor¢éo séo observados em todas as amostras para diferentes taxas de
aquecimento (Figura 3.7), distintos na intensidade de absorc¢ao e na temperatura de reagdo. I1sso
sugere que ndo ha mudanca no mecanismo de decomposicao térmica. A Tabela 3.3 mostra as
bandas caracteristicas atribuidas a cada pico de absorbancia, as faixas de temperatura (To — T¥)

e a temperatura maxima (Tpico) do pico de maior intensidade.

Os picos de absorbancia observados em comprimentos de onda entre 3983-3432 cm™ séo
atribuidos a deformacéo axial do grupo OH, evidenciado desde o inicio do experimento até o
final do processo de pirolise para a amostra usando uma taxa de aquecimento de 5 °C/min.
Considerando os picos tipicos de absorbancia para este grupo e o perfil do espectro, pode-se
atribuir a formacéo e liberacdo de dgua durante o aquecimento da amostra (CHAN; WANG,
2018). Embora as amostras apresentem perfis de FTIR semelhantes para o aquecimento de OH
em taxas de aquecimento de 10 e 20 °C/min, isso SO ocorre entre a faixa de 182 e 268 °C, e com

menor intensidade.

Na menor taxa de aquecimento (5 °C/min), o0 processo se apresenta como uma pirolise lenta,
onde a taxa de aquecimento lenta maximiza a producdo de material carbonaceo solido e a
producdo de H.O (SILAEN; WANG, 2008). Com o aumento da taxa de agquecimento, 0
hidrogénio contido na amostra tende a formar hidrocarbonetos alifaticos ciclicos ao invés de
H-O. Isso resulta em um gés de pirélise com maior concentragdo de grupo C-H.

Os picos de absorbancia mais altos em nimeros de onda variando de 2357 a 2318 cm™ e em
torno de 671 cm™ podem ser associados a substancias como parafina, naftaleno de alta massa
molecular e dioxido de carbono (CO2), os principais gases na decomposi¢do da borra oleosa
(SOKRATES, 2004).

A liberacio de CO; é identificada na banda de 2357 a 2318 cm™ e pela deformago angular
em 671 cm™. Isso € observado em todas as taxas de aquecimento em temperaturas acima de
400°C. Para esta banda, a absorbancia aumenta com a temperatura até o primeiro pico de 459
°C, depois diminui, apresentando um segundo pico em 679 °C para a menor taxa de
aquecimento. O mesmo comportamento é encontrado para 10 e 20 °C/min em temperaturas

mais altas, com o primeiro pico em 490 e 497 °C e o segundo em 711 e 768 °C, respectivamente.

A deformagdo angular por vibragdo dos grupos metil e metileno (-CHs e —CHo,
respectivamente) séo encontradas em menores faixas de nimero de onda para hidrocarbonetos
saturados. Os grupos —CH3z e —CH. apresentam deformacéo axial simétrica e assimétrica na

faixa de 2980 a 2771 cm™ e deformagdes angulares por vibracio na faixa de 1465 a 1362 cm™.
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Esses picos de absorbancia nesses comprimentos de onda s&o tipicos de grupos alcanos ciclicos,
altamente volateis em temperaturas acima de 350 °C (SILAEN; WANG, 2008).

A5 °C/min, os gases liberados apresentaram menor absorbancia nos comprimentos de onda
associados a deformacdo axial dos grupos metila e metileno em comparagdo com 0s gases
liberados a 10 e 20 °C/min. Além disso, as taxas de aquecimento mais altas mostram uma
liberacdo constante dessas bandas de 435 °C a 900 °C, para a taxa de aquecimento mais baixa

(5 °C/min) essas espécies de alcano se apresentam apenas na faixa de 415-503 °C.

A Figura 3.7 identifica picos de absorbancia de baixa intensidade em torno de 3150 a 3000
cm, associados as vibragdes de estiramento de grupos alifaticos C-H, como metano (CHa)
(BARNETO et al., 2014). Esses picos de nimero de onda sdo mais perceptiveis nos resultados
de 10 e 20 °C/min. Infelizmente, o nimero de onda do grupo OH e a alta intensidade das outras
espécies podem dificultar a identificacdo de outros grupos funcionais. A Figura 3.7 apresenta o
espectro do nimero de onda na temperatura mais alta, onde ocorrem 0s picos maximos de

absorbancia (497, 479 e 459 °C, respectivamente).

A Figura 3.8 mostra trés picos de da/dt, ocorrendo nas temperaturas de 494, 475 ¢ 463 °C
para taxas de aquecimento de 5, 10 e 20 °C/min, respectivamente. Essas temperaturas estdo
proximas das temperaturas onde ocorrem 0s picos maximos de absorbancia, conforme
apresentado na Figura 3.7, mostrando maior intensidade na deteccdo de gas em pontos de
conversdo mais altos. 1sso é esperado pois quanto maior a taxa de aquecimento, maior seré a
taxa de liberacdo de gases da amostra e, portanto, sua concentracdo aumenta. Conforme
mostrado na Figura 3.7, 0s picos em torno das bandas de 2016 a 1282 cm™ e de 3983 a 3432
cmt, que estdo relacionados as deformagdes angulares e axiais de OH, sdo maiores a 5 °C/min
e menores para 10 e 20 °C/min.

Adicionando os resultados cinéticos a analise FTIR, € possivel observar que o0 aumento da
taxa de aquecimento move os picos de desintegracdo para temperaturas mais altas, mostrando
que maiores taxas de aguecimento em uma determinada temperatura podem causar um atraso
térmico durante a pir6lise da borra oleosa. Também pode ser observado na Figura 3.7 que a
decomposi¢éo na menor taxa de aquecimento comega em temperaturas mais baixas, enquanto,
de acordo com as Figura 3.7 (b) e (c), a ocorréncia de picos comega aproximadamente ap6s 400
°C.
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Figura 3.7. Espectro tridimensional de FTIR dos gases resultantes da pirélise da borra oleosa de petréleo

a trés taxas de aquecimento (5, 10 e 20 °C/min)
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Figura 3.8. Espectro FTIR dos gases formados durante a piroélise da borra oleosa de petréleo nas
temperaturas relativas aos picos maximo de absorcéo.

3.5 Calculo da Energia de ativacéo da borra oleosa de petroleo

O modelo de transporte de espécies que sera utilizado para a modelagem do gaseificador
utiliza a energia de ativacdo da BO para calcular a energia liberada ou consumida na reacdo de
devolatilizacdo, assim como determinar a velocidade na qual esta reagdo ocorre, segundo a
temperatura interna do reator. Seguindo as diretrizes do ICTAC (VYAZOVKIN et al., 2011),
foram usados diferentes métodos para a andlise, sendo: o método Kissinger, o0 método
Friedman, o método Ozawa-Flynn-Wall (OFW).

Todos estes métodos utilizam a Equacao de Arrhenius (3.2). Sendok um coeficiente em
funcdo da temperatura, que € necessario para o calculo da taxa de reacdo Equacdo 3.3, a qual é

calculada pela multiplicacdo do coeficiente k por uma funcdo da concentragdo dos reagentes.

—-Ea
k = Ae(F) (3.2)
taxa = k - f(concentracao de reagentes) (3.3)

Onde: A ¢ o fator pré-exponencial; Ea é a energia de ativacdo do material; R é a constante

universal dos gases; T é a temperatura.
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3.5.1 Meétodo Kissinger

Observando a Figura 3.8, é possivel identificar trés picos diferentes de do/dt para cada taxa
de aguecimento e as temperaturas relativas a cada um desses picos. Similar aos resultados de
perda de massa, as trés curvas apresentam trés estagios diferentes, considerando a temperatura
de pico de cada curva. Esses estagios variam da temperatura ambiente até 250 °C, de 250 a 400
C e de 400 a 660 °C, respectivamente, para incluir os principais picos de temperatura de cada
curva de taxa de aquecimento. A T,,, é definida como a temperatura mais alta observada para o

valor maximo de do/dt para cada taxa de aguecimento.

O método Kissinger foi aplicado a cada um dos trés estagios. Os resultados mostram o
processo de devolatilizacdo e degradacdo da BO, a energia de ativacdo variando de 22,36 a
50,48 kJ/mol. Considerando o processo como um todo, a energia de ativacdo principal foi de
50,48 kJ/mol, formada pelas temperaturas relativas aos maiores picos de conversdo. Os
resultados desse método sdo apresentados na Figura 3.10. E possivel observar uma alta
dependéncia da taxa de aquecimento, principalmente para a taxa de 50 °C/min, que mostra a

maior varia¢do quando comparada as outras taxas.
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Figura 3.9. Gréfico de In (B8/T?2,)) vs 1/T,,, utilizando quarto taxas de aquecimento diferentes (5, 10, 20, e
50 °C/min) nos pontos méaximos de conversao T,,
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3.5.2 Metodo Friedman (isoconversional diferencial)

O meétodo Friedman pode descrever a relacdo entre a energia de ativacdo e o nivel de

conversdo. A principal vantagem deste método é a avaliacdo da energia de ativacdo efetiva
desconsiderando 0s mecanismos de reagéo.

Com base na Equagéo (3.2), foi desenvolvida a curva de In(do/dt), vs 1/T (Figura 3.10). A
energia de ativacdo € calculada com base na inclinacdo de cada curva, formada pela regressao
linear a partir dos pontos experimentais. A energia de ativacdo média foi de 78,33 kJ/mol, e a
média do fator pré-exponencial foi de 1.73x 10 min. Entretanto, como pode ser visto na
Figura 3.13, a energia de ativacao € basicamente constante até atingir o ponto de conversdo de
0,6, a partir desse ponto a energia de ativacdo aumenta significativamente com o aumento da

conversdo, resultando em duas zonas quando se relaciona a energia de ativacdo e o nivel de
converséo do material.
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Figura 3.10. Gréafico logaritmo da/dt vs. inverso da temperatura para quatro taxas de aquecimento

usando o método Friedman

3.5.3 Método Ozawa-Flynn-Wall (OFW)

Para a anélise da dependéncia da energia de ativacao no nivel de conversdo do material, um
método integral isoconversional foi aplicado, seguindo os dados obtidos no TGA. A Figura 3.11

mostra as curvas de regressdo formadas pelo logaritmo da taxa de aquecimento pelo inverso da
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temperatura para pontos de conversdo variando de 0,05 a 0,95, com um passo de 0,05. A energia
de ativacgéo foi obtida pela inclina¢do das curvas apresentadas.

Considerando o processo, a energia de ativacdo média foi de 67,42 kJ/mol, com um fator
pré-exponencial médio de 3.14x10% mint. Assim como visto nos resultados do método
Friedman, quando se plota a energia de ativacdo em fungéo da taxa de converséo os resultados
se apresentam na ordem de 50 kJ/kmol e estaveis na faixa de 0,05 a 0,6 de conversdo, com um

rapido aumento na faixa de 0,6 a 0,95. Este comportamento pode ser observado na Figura 3.12,
indicando um processo com mdltiplas etapas.
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Figura 3.11. Logaritmo da taxa de aquecimento vs. inverso da temperatura para diferentes pontos de
conversao

3.5.4 Resultados da analise cinética

A energia de ativacao obtida utilizando os trés métodos pode ser observada na Figura 3.12.
Como dito anteriormente, os métodos isoconversionais (OFW e Friedman) apresentam um
comportamento similar da variacdo da energia de ativacdo com o aumento do nivel de

conversdo. No inicio do processo, a energia de ativacao é mais baixa, com uma menor variagéo,
até a conversao atingir 0,6.

Com base neste comportamento, o processo foi dividido em dois estagios. Um estagio
inicial (Estagio 1), formado pela faixa de converséo de 0,05 a 0,6, e um segundo estagio (Estagio

I1) que compreende a faixa de conversao acima de 0,65. Considerando esta divisao, o Estagio |
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apresenta Ea=44.10 k/mol e A=1.95x10° min*; E.=45.83 kJ/mol e A=1.05x10" min, para os
métodos OFW e Friedman, respectivamente. O resultado do método Kissinger se aproxima dos
valores encontrados para o Estagio I, sendo muito proximo dos resultados dos métodos OFW e
Friedman para 0,5 de conversdo, com variacdo maxima de 2%, sendo a menor variagdo de Ea
entre os trés métodos. No Estégio |1, 0o método OFW apresenta uma média de Ea=107.38 kJ/mol
e A=7.93x10"* min enquanto o método Friedman apresenta em média Ea=134.04 kJ/mol e
A=2.91x10" min.

Ha uma grande coeséo entre os resultados de Ea para a faixa de conversdo de 0,1 a 0,5, com
uma variacdo maxima de 10%. Apos 0,5 de conversdo ha uma maior variacdo dos resultados,
atingindo 30% e voltando a 5% no ponto de 0,95 de conversdo. De 0=0,1 a 0,6, a E4 € menor,
0 que significa que a energia necessaria para iniciar o processo e as reacdes € menor. Na segunda
etapa a energia de ativacdo aumenta, entretanto, o fator pré-exponencial também aumenta,
indicando que apesar de ser necessaria uma maior quantidade de energia para iniciar as reagoes,
as mesmas acontecem com maior velocidade, pois a velocidade de reacdo é diretamente

proporcional ao fator pré-exponencial.
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Figura 3.12. Resultados da energia de ativagdo segundo o aumento da converséo
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Figura 3.13. Distribuicao da energia de ativacdo por conversdo segundo dados da literatura, comparado a
este trabalho.

A Figura 3.14 apresenta a energia de ativagdo aparente da BO segundo diferentes autores e
com o resultado obtido neste trabalho. Pode se observar que ainda que a composicao da borra
oleosa varie, em geral, a energia de ativacdo segue um padrdo similar em referéncia aos niveis
de conversdo, com uma menor variacdo até a conversdo de 0,6 e aumentando a partir desse
ponto. Este comportamento é consistente com a decomposicéo térmica de combustiveis fosseis,

polimeros, e outros materiais organicos complexos devido a refratividade do material aumentar.

Observando a Figura 3.13, segundo os métodos isoconversionais (model-free), o
mecanismo de degradacdo térmica muda, entdo a degradacdo da BO pode ser descrita como
uma reacdo de multiplas etapas. Entretanto, a ocorréncia de um processo de multiplas etapas
ndo invalida a aplicagdo do principio isoconversional. Apesar de baseado em um processo de
uma etapa, 0 método ainda se aplica a uma analise particionada, na qual cada etapa é associada
com uma certa faixa de conversdo. Entdo, um processo de multiplas etapas se torna multiplos
processos de uma Unica etapa. As dependéncias de Ea analisada pelo método isoconversional
permitem a anélise do mecanismo de reagdo e cinética do processo assim como projecdes da
cinética.

Tambem é possivel descrever o processo de pirdlise como um processo de duas etapas. No

estagio inicial, entre 25 e 400 °C, toda a umidade e compostos volateis leves sdo liberados e a



59

energia de ativacdo em geral é mais baixa, na faixa de 42.94 a 62.35 kJ/mol. O segundo estagio
acontece entre 400 a 900°C, no qual a energia de ativagdo aumenta rapidamente (de 62.35 a
175.77 kd/mol) e os principais compostos liberados sdo hidrocarbonetos ciclicos alifaticos e

diéxido de carbono.

3.6 Gaseificador e parametros iniciais de gaseificacéao

Para a definicdo de geometria e condi¢des de operacao do gaseificador, este trabalho tomou
como base o gaseificador de leito fluidizado borbulhante desenvolvido no Projeto Petrobras
proc. n° 2015/00072-7 e n° 23088.019628/2016-37. Na Figura 3.14 pode ser observado um

esquema do gaseificador a direita e uma foto do gaseificador construido (a esquerda).
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Figura 3.14. Gaseificador de leito fluidizado borbulhante (esquerda) e desenho do projeto do gaseificador
com os pontos de tomada de pressdo e temperatura aproximadas (direita)

O sistema é composto por um reator de 0,32 m de didmetro interno e 0,36 m de altura na
regido do leito, o didmetro aumenta para 0,37 m ap0s a se¢do conica, que tem altura de 0,26
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cm. A partir deste ponto se inicia a regido de freeboard, com 1,48 m de altura, atingindo a altura
total interna de 2,1 m. Construido em ago inox AISI 316 de 3/16” de espessura, conta com
isolamento no exterior, composto por uma manta de fibra ceramica de 128 kg/m® de massa
especifica e condutividade térmica de 0,05 a 0,27 W/m°C para temperaturas de 204 a 1093 °C.

Séo utilizadas resisténcias elétricas, para o aquecimento do leito e inicializacéo do processo.

Foram feitos testes iniciais no gaseificador para a avaliacdo da vazéo e queda de presséo no
gaseificador. A vazao de ar dentro do gaseificador foi identificada em uma faixa entre 25 e 54
m3/h, faixa onde era possivel observar a fluidizacdo do leito com ar aquecido. Dessa forma,
para a realizacdo das simulacGes foi considerada uma vazéo de borra de 36 kg/h, para que,
considerando a faixa de vazdes de ar do gaseificador, sejam obtidas raz6es de equivaléncia entre
0,2a0,4.

Baseado na composicdo elementar e imediata da borra oleosa em base de trabalho foi
calculada a quantidade de oxigénio estequiométrica para a queima do material a partir da
equacéo (3.4). Chegando a 1,07 kgar/kgcomn de oxigénio e, considerando a concentra¢do massica

de oxigénio no ar de 23%, 4,63 kgar/kgcoms de ar nas condi¢Oes estequiomeétricas.

~ [C1 [H] [S] [O]\ k9ar
mOzest - 32 (12 + 4- + 32 32) kgcomb (34)

Dessa forma, o célculo da vazdo de ar para uma razdo de equivaléncia de 0,2 a 0,4 com
variacao de 0,05 pode ser observada na Tabela 3.4. Estes dados foram utilizados como condigéo

de contorno para a realizacdo das simulagfes da gaseificacdo de borra oleosa de petroleo.

Tabela 3.4. Vazdes de borra de petrdleo.

Gaseificacgao utilizando ar como agente oxidante
Razéo de equivaléncia 0,20 0,25 0,30 0,35 0,40

Vazdo ar (kg/h) 31,51 39,39 47,26 55,14 63,02
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4 Modelagem computacional

Neste capitulo sera apresentada a metodologia utilizada para o desenvolvimento do modelo
de gaseificacao utilizando borra de petréleo como combustivel, apresentando inicialmente a
construcdo da geometria e da malha do gaseificador, dados da caracterizacdo da borra de
petroleo utilizados, esquema do gaseificador para a realizacdo dos testes experimentais e
configuragdes do modelo para a realizagdo das simulagdes.

Para o desenvolvimento do modelo foi utilizado o pacote comercial de softwares da
ANSYS®, sendo a geometria desenvolvida no ANSYS Design Modeler®, a malha gerada no
ANSYS Mesh® foi exportada diretamente para o software ANSYS Fluent® para o
desenvolvimento do modelo e realizacdo das simulacdes numéricas. Todo esse processo foi
realizado dentro da estagdo de trabalho ANSYS Workbench®.

4.1 Desenvolvimento da malha

A geometria base para a construcdo do modelo foi definida a partir do gaseificador utilizado
no Projeto Petrobras “Estudo experimental da gaseificagdo de biomassa em gaseificador de
bancada de leito fluidizado borbulhante” (proc. n® 2015/00072-7 e n° 23088.019628/2016-37),
com modificacGes para a simplificacdo do modelo. No modelo foi feita uma simplificacdo na
introducdo da borra oleosa, sendo a entrada na parte inferior, como pode ser observado na
Figura 4.1. A geometria considerada é um corte transversal do gaseificador, sem variacdo do

didmetro, inicialmente com um metro de altura.

Com base na geometria do gaseificador foi desenvolvida uma malha estruturada. Este tipo
de malha tem os pontos de cada célula elementar facilmente enderecados em duas (i,j) ou trés
dimensoes (i,j,k). Dessa forma a conectividade destas células é direta, uma vez que duas células
adjacentes tem os indices sequenciais e as arestas das células se unem formando uma linha
unica do ponto inicial até o ponto final da geometria. Como a geometria adotada é relativamente
comum, sendo basicamente o corte vertical de um cilindro com um aumento de didmetro, este
tipo de malha é adequada e torna a programacdo mais simples, assim como reduz o tempo

computacional, uma vez que sua estrutura facilita o gerenciamento de dados (TU et al., 2018).

Uma das melhores formas de uso da malha estruturada é a utilizacdo do metodo de blocos

para a construgdo da malha, este método divide o dominio estudado em blocos adjacentes,
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facilitando a adaptacdo da malha em comparacéo a construcdo com apenas um bloco (TU et al.,
2018).

Para o calculo da largura do elemento deve-se considerar principalmente a influéncia da
parede do gaseificador no escoamento, visto que se trata basicamente de um escoamento interno
em um tubo. A regido central do cilindro, onde o fluxo esta mais distante da parede, é controlada
basicamente por forcas inerciais, podendo-se desconsiderar as forgas viscosas. Entretanto, na
regido adjacente a parede a velocidade do fluxo € igual a zero, formando uma zona que ja nao
depende dos parametros de fluxo livre, mas ¢ influenciada pelos efeitos viscosos, chamada

camada limite.

Para a anélise do escoamento em CFD € necessaria a constru¢cdo da malha com elementos
de dimensdes suficientes para representar o escoamento dentro da camada limite e na
subcamada viscosa. A determinacdo do tamanho de elemento proximo a parede é uma funcao
da densidade e viscosidade do fluido, velocidade e largura da se¢do do escoamento, e também
do Y*, que representa uma distancia normalizada do escoamento até a parede, definido pela Lei
de Parede (Equacgdo 4.1). A subcamada viscosa é fina, equivalente a Y* menor que cinco
(VERSTEEG e MALALASEKERA, 2007).

puzy) wn

frn ===

Onde: U é a velocidade do escoamento, u, é a velocidade de friccdo, y é a distancia da

parede, u é a viscosidade do fluido, p é a massa especifica do fluido.

Para o célculo e construcdo da malha considerou-se o ar como fluido, passando pelo
gaseificador de 0,32 m de diametro interno com velocidade de 0,36 m/s e Y* igual a cinco. A
largura do elemento foi de 3,5 mm, dessa forma a malha foi definida com elementos de
espessura de aproximadamente 3,3 mm proximo a parede, com pequeno aumento em direcao
ao centro. A partir da dimensdo do minimo elemento, proximo a parede, a malha foi gerada de

forma a manter os elementos o mais uniforme possivel.

Assim, a malha utilizada é composta por 52224 elementos hexaédricos e 104984 faces, a
qualidade ortogonal da malha é de aproximadamente 99,85%.
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Saida de Pressao
(Pressure outlet)
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0 0.5m

Figura 4.1. Malha e geometria definidas para o desenvolvimento do modelo com as condi¢des de contorno
do modelo.

4.1.1 Teste de convergéncia de malha (GCI)

Para a verificagdo da representatividade da malha foi calculado o indice de Convergéncia
de Malha (Grid Convergence Index — GCI). A partir deste indice é possivel definir se a malha
é refinada o suficiente para representar o caso proposto, sendo calculado a partir de diferentes

simulagfes do mesmo modelo, aumentando o refinamento da malha a cada simulagéo.

Sdo utilizadas duas ou mais malhas para comparagdo, sendo que a taxa de refinamento entre
as malhas deve ser maior ou igual a 1,1 para garantir que o erro de discretizacdo possa ser
diferenciado de outras fontes de erro (ANDERSON et al., 2021). Com o aumento do
refinamento da malha, ou redugédo do tamanho de elemento, os erros de discretizacdo espacial
sdo reduzidos, se aproximando de zero. Neste caso foram utilizadas inicialmente trés malhas,

apenas para a observacdo de um escoamento simples ao longo do reator. As malhas podem ser
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observadas na Figura 4.2, sendo a malha intermediaria ou de referéncia (REF) a utilizada nas
simulagOes, a malha a esquerda é mais grosseira (GR) e da direita mais refinada (FN).

0 0.5 (m)

Figura 4.2. Trés malhas desenvolvidas para o estudo de convergéncia de malha, com a malha menos
refinada a esquerda e a malha mais refinada a direita.

As simulagdes foram realizadas com o modelo k-epsilon realizable e com a equacéo de
energia para observacéo do escoamento de ar a 300 °C e 0,5 m/s ao longo do reator, parametros
de entrada de agente de gaseificagdo considerados no projeto. Apds a convergéncia do modelo
os dados de velocidade foram observados no centro do reator, na regido inferior. Os dados das
malhas assim como os resultados das simulacbes sdo apresentados na Erro! Fonte de
referéncia ndo encontrada., com o calculo do GCI. Como pode ser observado o indice final
foi igual a 1,02, como este nimero estd préximo de 1 é possivel afirmar que a malha de

referéncia esta refinada o suficiente para este caso.
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Tabela 4.1. Dados das malhas e resultados do GCI

Elementos | Taxa de Refinamento Velocidade média [m/s] GClI [%]
GR 51880 - 0,5018 -
REF 102928 3,92 0,5098 2,018
FN 205639 4,04 0,5099 0,0279
indice 1,02

4.2 Desenvolvimento do modelo

O modelo foi desenvolvido utilizando o codigo comercial ANSYS Fluent®, considerando
0 modelo de gaseificagdo como um modelo de combustdo sem pré-mistura, com razdo de
equivaléncia abaixo da razao estequiométrica. O modelo cinético considera parametros como
temperatura, pressdo, concentracdo de reagente, energia de ativacdo e fator pré-exponencial de
cada reacdo para a determinacdo das velocidades de reacdo e célculo da concentracdo de cada

elemento no reator.

O combustivel e o agente de gaseificacdo sdo inseridos na entrada (parte inferior) do
gaseificador, de forma que a mistura é feita dentro do reator devido a turbuléncia. O modelo
considera uma fase continua, constituida pelos gases, e uma fase discreta, constituida pelas
particulas combustiveis que séo introduzidas no gaseificador.

Para a modelagem da turbuléncia foi utilizado o modelo k-¢ realizable, considerando a
conservacdo de energia e quantidade de movimento. Este modelo é a derivacdo das duas
equacOes de propriedades de turbuléncia em duas equacdes de transporte. As propriedades
foram a energia cinética turbuléncia (k) e a taxa de dissipacdo da energia cinética turbulenta ().
Este é um modelo utilizado para escoamentos turbulentos, que tem convergéncia mais rapida,

com uma boa predicao para varios tipos de fluxos turbulentos.

Também foi considerada a conservacdo da quantidade de energia e foi utilizado o modelo
de radiacdo por ordenadas discretas, que permite o calculo da radiacdo entre uma fase discreta

e uma fase continua, de forma que pode ser considerada a interacdo entre as fases.

Para a descricdo do processo de combustdo foi selecionado o modelo de transporte de
espécies de dissipacdo por vortices/taxa finita. Este € um dos modelos que simula de forma
mais fidedigna o processo de gaseificacdo/combustéo, devido a conter as varias etapas que 0
combustivel passa durante a gaseificacdo, que sdo a secagem, devolatilizacdo e queima do
carbono fixo (GAO et al., 2019). A introducdo de combustivel foi feita como particulas
combustiveis, com composi¢do definida a partir da composicdo elementar e imediata do

material. Estas fases sdo explicadas em maiores detalhes nos proximos itens.
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4.2.1 Fase continua

A fase continua é uma mistura de gases, incluindo volateis, Oz, N2, Hz, CO, CHa4, CO2, SO3,
H-O e alcatrdo (tar). Para esta fase € resolvida a equacdo da continuidade, assim como a
equacdo da conservacdo de massa para cada uma das espécies, com excecdo do N2 que é
calculado por diferenca. O gaseificador opera a pressdo constante, considerado que opera a
pressdo atmosférica, sendo que a massa especifica dos gases varia em funcdo apenas da
temperatura, considerados como gases ideais incompressiveis. Como apontado anteriormente,
para a descri¢do desta fase foi utilizado o modelo de transporte de espécies de dissipacdo por

vortices/taxa finita.

O modelo de dissipacdo por vortices utiliza a taxa média de reacdo, considerando que as
reacGes quimicas sao rapidas e limitadas apenas pela mistura do material. Este tipo de modelo
oferece uma boa predi¢do da composicdo dos produtos de reagdes quimicas e pode ser adotado
em varios casos onde a mistura ndo sofre grande influéncia cinética, onde a velocidade de
reacao € muito alta ou em condi¢Ges em que o processo atinge uma condi¢cdo permanente, mais
préxima do equilibrio quimico. Este tipo de modelo representa melhor reagdes homogéneas,
ndo sendo muito adequado para regides cineticamente controladas como em regides proximas
a chama, ou regides de ignicdo, dessa forma é necesséaria uma abordagem diferenciada para
estas regides (TOPOROV, 2014). Para a representacdo das reacBes de gaseificacao
heterogéneas, foi introduzido o modelo de taxa finita, que se baseia na equacdo de Arrhenius
para o célculo da taxa de reacdo. Este modelo cinético é indicado para escoamentos com
ignicdo, chamas, variacdo de combustivel e combustao de vérias espécies (YANG et al., 2019).
No caso do modelo integrado apresentado pelo ANSYS Fluent®, a taxa de reacdo € calculada

utilizando ambos os modelos, sendo utilizada a menor entre as duas (ANSY'S, 2017).

4.2.2 Fase discreta

A fase discreta é composta por uma particula combustivel, criada a partir da composicéao
elementar e da composigdo imediata do material. Esta particula é introduzida no gaseificador a
partir de uma injecdo de superficie, pelo Modelo de Fase Discreta (DPM), onde foi definido
que a particula interage com a fase continua, com seu ponto de ebuli¢do sendo dependente da

pressdo, além da temperatura.
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Para a descricdo da combustéo, foi utilizado o modelo de multiplas reacdes de superficie,
onde a fracdo combustivel da particula passa a ser uma espécie de superficie de particula que
constitui a massa reativa de carvado (char) na mesma, portanto se a espécie de superficie de
particula € consumida, o carvdo da particula é consumido. Esse modelo permite que reagdes
heterogéneas sejam introduzidas, utilizando a espécie de superficie de particula como reagente.
Também foi utilizado o modelo de combustdo Umida, que considera a liberacdo de umidade da

particula para a fase continua.

Desta forma, em relacdo a fase discreta, sdo introduzidas reacdes de devolatilizacdo da
particula, assim como reacGes de superficie de particula, que consideram a transformacéo do

carbono fixo encontrado na particula em espécies como CO, CH4 e CO..

A decomposicdo de uma particula combustivel dentro do modelo € controlada por quatro
leis dentro do codigo ANSYS Fluent®: a lei de aquecimento/resfriamento (Lei 1/Lei 6), a lei de
devolatilizacdo (Lei 4) e a lei de superficie (Lei 5). Como pode ser observado no esquema
apresentado na Figura 4.3, a decomposicao se inicia com o aquecimento gradual da particula,
passando da temperatura de entrada até chegar a temperatura de vaporizacdo da BO, durante
este aquecimento a particula perde massa referente a sua umidade, que passa a ser liberada na

forma de vapor de agua.

Quando a particula atinge a temperatura de vaporizacao, a parte volatil do material passa a
ser liberada e se inicia a interacdo dos volateis com a fase gasosa, ou seja, € iniciada a
devolatilizacdo do material, que tem seu fim quando toda a massa de volateis é perdida e a
massa restante da particula se resume a soma do carbono fixo e das cinzas. Neste ponto a lei de
devolatilizacdo ndo atua sobre a particula e passa a governar a lei de superficie, iniciando o
desenvolvimento das reacGes heterogéneas, que acontecem entre o carbono fixo e 0 meio
gasoso, até que toda a fracdo ndo volatil seja consumida, restando apenas cinzas. Neste ponto,
onde ndo ha material reativo, a temperatura das cinzas volta a ser controlada pela lei de
aquecimento/resfriamento, dependendo da temperatura do meio. A descricdo matematica destes
modelos pode ser observada no ANEXO A.
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Aquecimento da particula
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H,O Volateis C<s>

Particula
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p_ | inicial p ' vaporizacdo

Figura 4.3. Esquema da decomposicéo de particula seguindo o modelo.

Para quantidades baixas e médias de solidos (fracdo volumétrica de solidos menor que
10%), o espaco entre as particulas € alto, entdo a interacdo entre particulas pode ser
negligenciada, devido a menor probabilidade de colisdo e interagdo entre as mesmas.
(ARIYARATNE et al., 2016). Dessa forma o modelo de fase discreta (DPM) foi utilizado para
a modelagem do comportamento das particulas dentro do gaseificador, utilizando o método de
distribuicdo Rosin-Rammler. Neste método de distribuicdo € estabelecida uma faixa de

didametros para as particulas, assim como um diametro médio, definida pelo usuario.

4.2.3 Configurac6es do modelo e métodos de solugéo

Neste foi utilizado um método de solucdo bidimensional para a solucédo de um conjunto de
equacdes regentes das fases solida e gasosa. Equacdes RANS para massa, momento,
turbuléncia, energia e conservacao de espécies foram resolvidas segundo o método Euleriano
para a fase gasosa. As goticulas de borra, consideradas como particulas combustiveis, foram

monitoradas com o método Euleriano-Lagrangiano utilizando o modelo de fase discreta.

O leito de material inerte ndo foi introduzido no modelo, assim como descrito por P et al.
(2023), as particulas solidas introduzidas no leito sdo autossuficientes para a fluidizacéo. A alta
quantidade de particulas contidas no leito levaria a uma grande exigéncia computacional,
elevando ainda mais o tempo necessério de cada simulagéo. Assim considerou-se a entrada de
combustivel e de ar pelo mesmo local e ndo foi considerada a interagdo entre as particulas,
devido a relativamente baixa quantidade de particulas, reduzindo a influéncia entre particulas

devido a menor probabilidade de colisao.
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As equacbes foram resolvidas pelo método baseado em pressao (pressure-based solver),
em regime permanente. Devido as altas temperaturas e as baixas velocidades dentro do reator
é recomendavel utilizar o método de acoplamento de pressao e velocidade, considerando dessa
forma a influéncia da presséo e temperatura na velocidade das fases. As reac6es homogéneas e
heterogéneas de gaseificacdo introduzidas no modelo podem ser encontradas na Tabela 4.2. Na
Tabela 4.3 foi feito um resumo geral dos modelos e métodos de solucdo utilizados neste
trabalho.

Tabela 4.2. Reagdes utilizadas no modelo

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

Reacdes Homogéneas
[ €O + 0,50, = €O, 2,239.10%2 | 1,7 %108 1 |0,25| 0.5 (H,0)
(21CO + H,0 - CO, + H, 2,35-10%° | 2,88%10% | 05 | 1 -
BICH, + H,0 — CO + 3H, 5,922 - 108 2,09 % 108 0,5 1 -
(4 H; + 0,50, - H,0 9,87 - 108 3,1 %107 1 1 -
(4 H,0 = H; + 0,50, 2,06-10% |2,278+10% | 1 - -
[ CHy + 1,50, = CO + 2H,0 5,12 - 10" 2 %108 0,7 | 08 -
(4 CO + Hy,0 = CHy + 0, 2,35-101° | 2,88 108 1 1 -
41 CO, +H, - CO + H,0 1,79 - 1012 3,26 = 108 1 0,5 -
4 Tar + CO, - 2C0 2240 93900 1 1 -
ReacOes Heterogéneas
51 C + 0,50, = CO 300 1,3%10% | 0,65 | - -
51 C + 0, = CO; 2224 2,2 % 108 0,6
[5) ¢ + H0 - €O + Hy 42,5 1,42+10% | 04 | - -
51 C +2H, — CH, 1,62 1,5 * 108 1

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

5. Wu et al.(2010)
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Tabela 4.3. Resumo dos modelos e métodos de solugéo utilizados

Modelos

Turbuléncia k-¢ Realizable
Equacdo da energia
Radiacdo por Ordenadas discretas

Finite rate/eddy-dissipation
Reacdes volumétricas e de parede
Particula combustivel
Modelo de rea¢Ges maltiplas de superficie
Injecdo de superficie
Método de distribuicdo Rosin-Rammler

Modelo de fase discreta Interacdo particula-radiacao
Ebulicdo dependente de pressao

Modelo de combustéo Umida

Modelo de transporte de espécies

Métodos de solugéo

Acoplamento pressdo-velocidade Acoplado
Formulagéo Implicita
Espacial 2D
Gradiente Least square cell based
Regime Pseudo-transiente
Pressdo Segunda Ordem
Momento Segunda Ordem Upwind
Energia cinética turbulenta Segunda Ordem Upwind
Taxa de dissipacao turbulenta Segunda Ordem Upwind
Espécies Segunda Ordem Upwind
Energia Segunda Ordem Upwind
Ordenadas discretas Segunda Ordem Upwind
Dados de calculo
Fator de escala de tempo 0,001
Interacdes 10000

4.2.4 Desenvolvimento do processo de devolatilizacdo

Uma das principais reacdes na modelagem da gaseificacdo é a reacdo de devolatilizacao,
para a previsao da composi¢do do gés resultante. A decomposi¢do dos volateis € um processo
complexo que envolve um grande numero de produtos gasosos que sdo liberados na
decomposicdo de um combustivel. Este processo se inicia a temperaturas mais baixas (entre
100 e 300 °C) e pode ocorrer até altas temperaturas (de 800 a 900 °C). A devolatilizagéo varia
de acordo com o combustivel, dependendo da taxa de aquecimento, da pressao, da temperatura

inicial e final, do tamanho de particula e do tempo de retencéo particula (BASU, 2013a).
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Como nao foi possivel realizar testes experimentais para a determinacdo da concentracdo
dos gases de saida da devolatilizacdo do material, é necessario um modelo para a determinagéo
dos coeficientes estequiométricos da reacdo de devolatilizacdo. Como o modelo padrdo do
ANSYS Fluent® é um modelo primariamente de combust&o, as espécies produto consideradas
no balango da reacdo de devolatilizacdo sdo apenas CO, CO2 e H20, dessa forma é necessaria
uma modificacdo para a introducao das espécies referentes a gaseificagao.

Nakod et al. (2013) desenvolveu e validou um modelo de decomposicao de volateis. Neste
modelo, diferentemente do método padrdo do ANSYS Fluent®, sdo incluidas espécies
referentes a gaseificacdo, sendo resultantes da devolatilizacdo as espécies: CO, CO2, H20, CHa,
H> e H2S. Com base no trabalho desenvolvido pode Nakod et al. (2013), foi desenvolvida uma
metodologia de célculo para a definicdo da reacdo de devolatilizacdo. No presente trabalho as
espécies resultantes da reacdo de devolatilizacdo foram: CO, CO2, H20, CH4, H, e SOz e

alcatrdo. Assim, como pode ser observado na equacao (4.2), tem-se:
volateis - aCO + bCH, + cH, + dSO, + eH,0 + fN, + alcatrao 4.2)

Onde: a, b, ¢, d, e, fsdo os coeficientes estequiométricos da reacao.

O célculo dos coeficientes estequiométricos da reacdo de devolatilizacdo foi realizado
segundo o fluxograma apresentado na Figura 4.4. O célculo é iniciado com a definicdo da
composicdo elementar e imediata do material em base seca e sem cinzas. E calculada a
composic¢do elementar da fracdo combustivel do material, ou seja, volateis mais carbono fixo.
Da fracdo combustivel é obtida a fracdo massica de cada elemento (C, H, N, S e O) a partir de
sua massa molar, sendo o carbono da fracdo volatil calculado como o carbono total menos o
carbono fixo. Inicialmente assumiu-se que 90 % do oxigénio contido nos volateis da origem a

CO e todo o enxofre forma SO..

Apbs a determinacdo da composicdo dos volateis e feito o calculo do coeficiente
estequiométrico, com base na divisao da massa final relativa pela massa molar de cada uma das
espécies. Este célculo foi feito para a determinacdo dos coeficientes estequiométricos da reacao

de devolatilizacao, os dados cinéticos desta reacao foram determinados no item 3.5.
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Figura 4.4. Fluxograma de determinacéo dos coeficientes estequiométricos da reagdo de devolatilizagao
(Modificado de NAKOD et al., 2013)
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5 Resultados do modelo de gaseificacao de borra oleosa

Nesta secdo sdo apresentados os resultados das simulagdes do modelo de gaseificacédo
desenvolvido para a gaseificacdo da borra oleosa de petréleo. Inicialmente foram apresentados
os dados referentes a validacdo do modelo, assim como os dados utilizados no modelo
utilizando a BO e os resultados das simulagOes da gaseificacdo da BO, com variacdo da razéo
estequiométrica (ER).

5.1 Testes para validacdo do modelo

Para a validacdo do modelo, foram utilizados os testes e resultados experimentais
apresentados por Ashizawa (2005). Neste trabalho foi utilizado um 6leo pesado chamado
Orimulsion™ em um gaseificador de leito arrastado, de 0,32 m de diametro e 2 m de altura. E
utilizado ar enriquecido com oxigénio como agente de gaseificagdo, com uma taxa de oxigénio
variando de 0,37 a 0,41.

A composicio do Orimulsion™ pode ser observada na Tabela 5.1. A partir da composicéo
do material foram calculados os coeficientes estequiométricos da reagdo de devolatilizacdo,
seguindo o fluxograma apresentado na Figura 4.4 chegando a equacdo (5.1). Esta reacédo foi
introduzida no modelo, em adi¢do as reacfes da Tabela 4.2. Os resultados da composi¢édo do
gas obtida através da simulacdo do modelo desenvolvido podem ser observados na Tabela 5.2,
bem como os desvios (erros) relativos em relacdo aos dados experimentais fornecido por
Ashizawa (2005).

Tabela 5.1. Composi¢do do Orimulsion™ (ASHIZAWA, 2005)

Composicdo Elementar (% base seca) Composigédo imediata (%)

< 84,28 Umidade 28,8
H 10,33 Cinzas 0,18
@) 0,55 Carbono Fixo 12,84
N 0,64 S (total) 2,81
S 3,95

Cinzas 0.25 PCS (MJ/kg) 29,76

vol + 0,680, — 1,3C0O + 0,14H, + 0,66CH, + 0,001H,0 +
(5.1)

+0,03750, + 0,0069N, + 0,14Tar
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Os dados experimentais de Ashizawa (2005), além das espécies apresentadas na Tabela 5.2,
apresenta valores para as concentragdes de H.S e de COS, néo incluindo os dados de SO- e de
alcatrdo. Neste trabalho, considerou-se o SO2 como produto final das reacdes de oxidagdo do
enxofre presente no combustivel e também foi incluido o alcatrdo como produto da
gaseificacdo. Devido a esta diferenca, para uma melhor comparagdo, estas espécies foram

respectivamente somadas e incluidas a categoria “outros”.

A Tabela 5.2 apresenta a composicdo do gas resultante da gaseificacdo de
Orimulsion™ encontrados na literatura, assim como a temperatura e agentes de gaseificacdo
utilizados pelos autores, para comparagdo com os resultados da composi¢cdo do gas obtido a
partir do modelo desenvolvido neste trabalho. Os resultados das simulagGes do modelo
desenvolvido tém valores proximos aos resultados experimentais de Ashizawa et al. (2005),
especialmente quando se observa a concentragdo de CO, Hz e CO,. O modelo apresenta valores
mais altos de CHa, H20 ¢ “outros” com erro relativo de -24%, 10% e -29%, respectivamente.
Apesar destes valores mais altos de erro relativo, os maiores valores estdo relacionados a gases

com menor representacao dentro da composicéo total do gas.

- — 12
40 — _
% -
2
30 — |
w
e
&
@]
PU —
e 20 —
o
8
&, — — 4
g
O 10 —
H»o CO CO2 H»0 oOutros CHy4 PCI

Figura 5.1. Avaliacdo comparativa entre os resultados experimentais de Ashizawa et al. (2005) e dos
resultados obtidos com o modelo neste trabalho.

PCI (MJ/Nm3)
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Tabela 5.2. Composicao do gas de saida experimental em relagdo ao modelo, erro relativo dos resultados
deste trabalho em comparacéao aos dados experimentais de Ashizawa et al. (2005)

Ashizawa et Ghassemi : Presente | Erro
al. Watanabe et al. t Santiago todoloai | relati
, (2002) e (2020) metodologi | relativo
(2005) al.(2015) a &5
H, (%vol) 39,40 32 37,53 37,2 37,07 6%
CO (%vol) 38,70 38 36,14 40,8 40,97 6%
CO: (%vol) 8,67 10 10,93 75 7,94 8%
CHs (%vol) 0,08 - 0,10 0,03 0,06 24%
H,0 (%vol) 11,85 16 14,90 13,3 13,02 10%
Outros (%vol) 1,30 4 0,40 1,03 0,93 29%
Ael 10,42 9,85 10,18 10,61 10,59 1,7%
(MJ/Nmd) : ' ’ ' : (70
Tipo Experimental CFD qu{lllprlo qu{lllprlo CFD
quimico quimico
. Leito . Leito
Tipo de reator arrastado Leito arrastado - Fluidizado
Oxidante Air+0, Air+0O, 0, Air+0, Air+0,
Faixa de
temperatura | 1050-1430 1227-2130 723-2727 1208 897-2230
interna (°C)
ER 0,38 0,4 0,4 0,4 0,38

*Em relacdo a Ashizawa et al. (2005). ** Calculado

Comparando estes os dados de Ashizawa et al. (2005) com os resultados apresentados na

Figura 5.2 é possivel observar que a distribuicdo de temperaturas é compativel com as faixas

de temperaturas apresentadas por Watanabe et al. (2002) e Sreedharan (2012). Ambos 0s

trabalhos utilizaram a modelagem CFD da gaseificagdo de Orimulsion™ e ¢é possivel observar

uma aproximacdo maior dos resultados dos modelos CFD apresentados por estes autores com

os resultados iniciais obtidos neste trabalho, com uma porcentagem muito proxima de H20.

Entretanto estes trabalhos ndo consideram a quantidade de CH4 presente no gas.

Entretanto, os gases combustiveis de maior representatividade em gas de saida de

gaseificacdo (CO e H») apresentam baixo erro relativo (x6%). Quando calculado o PCI do gés,

parametro de interesse principal neste trabalho, o erro relativo € de menos de 2%. Com base

nestes resultados.
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As temperaturas encontradas através das simulagdes estdo dentro da faixa de temperatura
apresentada por Ashizawa et al. (2005), se aproximando muito dos resultados de Watanabe et
al. (2002), que também utilizou o Orimulsion™ em um modelo CFD. As temperaturas mais
altas (1720-2230°C) estdo na regido do leito, proximo a entrada de combustivel, com uma
temperatura média de 1177°C ao longo do reator. Esta temperatura se aproxima da apresentada
no modelo de Ghassemi et al. (2015).

Temperatura co H,
2511 0.45 0.38
2410 0.42 0.36
2309 0.40 0.34
2208 0.38 0.32
2107 0.35 0.30
2006 0.33 0.28
1905 0.31 0.26
1805 0.28 0.24
6 .2 .2

'- 1502 i 0.21 F 0.18
1401 0.19 0.16
1300 0.16 0.14
1199 0.14 0.12
1098 0.12 0.10
997 0.09 0.08
896 0.07 0.06
795 0.05 0.04
694 0.02 0.02
593 0.00 0.00

[K]

0 0.300 0600 (m)

Figura 5.2. Contorno de temperatura, fracdo volumétrica de monoxido de carbono e hidrogénio,
respectivamente.

5.2 Modelo utilizando a borra oleosa de petroleo

A partir da geometria do gaseificador foi desenvolvida uma malha bidimensional,
correspondente a um corte transversal do gaseificador, com 0,32 m de didmetro e 2 m de altura.

As condi¢des de contorno podem ser observadas na Figura 5.4.

Para o desenvolvimento do modelo foi utilizado o pacote comercial de softwares da
ANSYS®, sendo a geometria desenvolvida no ANSYS Design Modeler®, a malha gerada no
ANSYS Mesh® foi exportada diretamente para o software ANSYS Fluent® para o
desenvolvimento do modelo e realizagdo das simulagdes numericas, como demonstrado no
fluxograma da Figura 5.3. Todo esse processo foi realizado dentro da estacdo de trabalho
ANSY'S Workbench®.
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Figura 5.3. Fluxograma da geracao dos resultados do modelo CFD desenvolvido

O método de solucdo pseudo-transiente foi utilizado para facilitar a convergéncia, que
geralmente é dificultada pelas variagdes inerentes ao sistema, no caso deste trabalho, devido
principalmente as reacdes quimicas que estdo constantemente acontecendo, causando a
variacdo constante da composicdo do gas, assim como de outras caracteristicas do escoamento,
como temperatura, pressdo, etc. Entretanto, este método ndo se encerra a simulacéo ao reduzir
os valores residuais minimos para a convergéncia, sendo necessaria a observacdo da
estabilizacdo dos resultados, além dos residuais, para a determinacdo da convergéncia. Dessa
forma, as simulacGes foram realizadas utilizando 6000 iteracdes, sendo observado que os
valores dos residuais atingiam os valores minimos padrées do ANSYS Fluent® e a composicéao
do gas na saida do gaseificador estava estavel, ou seja, a variagdo na composicdo de cada
espeécie se estabilizava. Para o resultado de composicéo final foi realizado a média dos valores

dentro de uma faixa apo0s atingir a estabilidade, utilizando as Gltimas 100 iteracdes.
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Figura 5.4. Condicao de contorno inicial das simulacdes utilizado borra de petréleo como combustivel.

O modelo foi desenvolvido considerando uma alimentacdo constante do gaseificador com

36 kg/h de BO, esta borra foi introduzida na forma de particulas discretas pela superficie inferior

do gaseificador, mesma entrada utilizada para o ar. O local de introducdo foi mantido 0 mesmo

de acordo com o caso base utilizado para validacdo. Inicialmente foi avaliada somente a

variacdo da quantidade de ar introduzida, sendo variada a razdo estequiométrica dentro da faixa

estimada para gaseificacdo, de 0,2 a 0,4, com um passo de 0,05.

A partir do calculo apresentado pelo fluxograma na Figura 4.4 e considerando a composi¢éo

da borra de petroleo apresentada na Tabela 3.1, foi desenvolvida a reacdo de devolatilizagédo

para a borra oleosa de petréleo. Pode-se observar na equacédo (5.2) que, devido a auséncia de

nitrogénio, ndo ha producéo de nitrogénio.

volateis + 0,0570, — 0,487C0 + 0,055H, + 0,492CH,, + 0,054H,0 +

+0,05850, + 0,454 Tar

(5.2)
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Essa reacéo foi introduzida em conjunto com as equagOes apresentadas na Tabela 4.2. Em
relagdo aos dados cinéticos da borra, foi utilizado o modelo de duas taxas de rea¢éo, onde foram
introduzidos os valores de E,=44,10 kJ/mol e A=1,95x10° min'e de E.=107,38 kJ/mol e
A=7,93x10® mint, seguindo os valores encontrados para o primeiro e segundo estagio no item

3.5, apds a analise do comportamento cinético do material.

5.3 Resultados da modelagem da borra de petréleo

5.3.1 Distribuicéo de temperatura

Os contornos de temperatura interna do gaseificador sdo apresentados na Figura 5.5. Pode
se observar que as maiores temperaturas se encontram na regido de injecdo de particulas. As
maiores temperaturas e maior variacao se localizam na regido de entrada de combustivel (Figura
5.6), estabilizando na média de 400°C a partir de 0,6 m de altura do gaseificador, comecando a
reduzir a 1,8 m. Com o aumento da quantidade de ar no gaseificador, a temperatura no
gaseificador aumenta principalmente na regido inferior, para a RE de 0,35 e 0,4 as temperaturas
sdo proximas a 1100°C, entretanto a temperatura média destes pontos foi de 470 e 457 °C, com
temperaturas na saida do gaseificador de 345 e 292 °C, respectivamente, como pode ser
observado na Figura 5.7. As maiores temperaturas no gaseificador se devem as reacgoes

exotérmicas, que liberam calor e aumentam a temperatura local.

Temperaturas mais altas favorecem as reacdes endotérmicas, como as reacdes primarias e
secundarias gas-agua (water-gas shift reactions), craqueamento secundario e reforma de
hidrocarbonetos. Além disso, como demonstrado no item 3.5, as reacdes primarias de quebra
da borra sdo basicamente endotérmicas. Dessa forma, maiores temperaturas irdo favorecer estas
reacOes, favorecendo a devolatilizacdo, também as reacbes de formacdo de H, e CO
(AKYUREK et al., 2019). As reacdes de quebra de CO. também sdo favorecidas em maiores
temperaturas, aumentando a producéo de CO, melhorando a qualidade do gés de saida para a
producdo de energia (IRFAN et al., 2019). A temperatura ndo é um fator dominante na
concentracdo de CH4 no gés de saida, o que faz com que a concentracao fique quase constante
com temperaturas altas ou baixas, sendo controladas apenas pelas reacGes de metanizagéo e
reforma a vapor de CHa. Entretanto o aumento de temperatura tem um efeito positivo nessas
reacOes. Maiores temperaturas também tem efeito positivo reduzindo a concentragdo de N e
alcatrdo (KIRSANOVS et al., 2014).
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Figura 5.7. Distribuigdo das temperaturas na saida do gaseificador segundo o RE utilizado

5.3.2 Tempo de residéncia de particula

O modelo de fase discreta permite que as particulas combustiveis introduzidas no
gaseificador sejam acompanhadas, dessa forma é possivel observar dados como o tempo de

residéncia de particula.

O tempo de residéncia de particula em um gaseificador é definido como o intervalo de
tempo médio que uma particula sélida permanece dentro do reator de gaseificagdo antes de ser
convertida em um gas combustivel. E um pardmetro importante para o processo de gaseificagio

devido a sua influéncia na eficiéncia da conversao do combustivel em gas combustivel.

As linhas de corrente geradas pelas nuvens de particula de combustivel podem ser
observadas na Figura 5.8. E possivel observar que os maiores tempos de residéncia de particula
sdo encontrados em maiores niveis de RE. Uma maior quantidade de ar injetada no gaseificador

resultou em uma maior quantidade movimentacao das particulas e maior contato gas-solido.
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Figura 5.8. Contorno do tempo de residéncia de particulas dentro do reator

Na maioria dos casos o tempo de residéncia tem valores muito baixos, préximos de zero, o
tempo de particula aumenta com o aumento da RE, chegando a 50 segundos para algumas
particulas no limite da RE. Ainda assim a maior parte das particulas tem um tempo de residéncia
menor que 10 s.

5.3.3 Composicéo do gas de saida

A composicdo do gas de saida do gaseificador foi obtida a partir da fracdo volumétrica de
cada espécie diretamente na saida do gaseificador. O poder calorifico do gas de saida foi
calculado a partir da Equacéo (5.3).

n

PClsintese = inPCIi (5.3)

i=1

Onde: x; é a concentracdo da espécie i, PCI; é poder calorifico inferior da espeécie i.
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Tabela 5.3. Composicao volumétrica do gas de saida seco e poder calorifico inferior do gés

RE | CO (%) | Hz(%) | CHi(%) | CO2(%) | SO2(%) | N2 (%) A('SSEL‘;‘O (M;,C\l'ms)
02 | 117 | 000 | 173 | 28 | 021 | 9399 | 57,3 | 050
025 | 7.75 | 001 | 659 | 7.67 | 079 | 7685 | 14748 | 310
03 | 726 | 001 | 680 | 1012 | 082 | 7475 | 10575 | 329
035 | 898 | 555 | 567 | 1593 | 095 | 6290 | 02 | 381
04 | 550 | 000 | 742 | 1802 | 095 | 6744 | 30339 | 280

83
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A partir da Figura 5.9 e da Tabela 5.3 é possivel observar que as fra¢cdes dos principais
gases de gaseificacdo CO, H. e CH4 variam significativamente com a varia¢do da RE. Os niveis
de CO foram em media de 6,14 %, sendo a melhor condicdo a RE de 0,35, com 8,98 %.
A RE de 0,35 foi a Unica condi¢do de concentracao significativa de Hz, com 5,56 % em volume,
sendo que as outras condic¢des resultaram em uma concentragdo de 0,01 % ou menos, devido a
baixa concentragdo de hidrogénio na borra aliada a utilizagcdo de ar como agente gaseificante.
A baixa concentragdo de Hz é completada por uma maior concentragcdo de CHa, podendo ser
observado que, excluindo a primeira condi¢do (RE=0,2), o RE de 0,35 € a resulta na menor

concentracdo de CHs (5,68 %), sendo mais alta com o FA igual a 0,4.

Nas Figuras Figura 5.11, Figura 5.12 e Figura 5.13 sdo observados os contornos de metano,
monoxido de carbono e didxido de carbono, respectivamente, para as diferentes razbes de
equivaléncia analisadas. A concentracdo de hidrogénio, como pode ser observado na Tabela
5.3, foi significativa apenas para o0 ER de 0,35, dessa forma apenas esta condicdo esta
apresentada na Figura 5.14. E possivel observar que, com a excecdo do ER de 0,2, a formagéo
dos gases se da basicamente na regido mais baixa do gaseificador, apds um metro de altura a

composicdo é aparentemente constante.
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Figura 5.11. Contorno de fragdo volumétrica de metano dentro do gaseificador.
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Figura 5.12. Contorno de fracdo volumétrica de mondéxido de carbono dentro do gaseificador.
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Figura 5.13. Contorno de fragdo volumétrica de diéxido de carbono dentro do gaseificador.
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Figura 5.14. Contorno da fracdo volumétrica de hidrogénio para o RE de 0,35.

Em relacdo aos poluentes contidos no gas, o alcatrdo teve uma menor concentragao para a
RE de 0,35, com uma concentracdo de 0,20 ppm, com uma maior concentra¢do observada nos
valores de menor RE, tendo seu maximo a 0,2 de RE, com 57,3 ppm. A concentracdo de SO-
no g&s aumentou com o aumento do RE, com uma média de 0,74%, tendo o méximo a 0,4 de
RE e minimo no pondo de RE igual a 0,2. O CO,, também aumenta com o aumento da injecdo

de ar no gaseificador, chegando a 18,02% de concentragéo.

A partir da realizacdo de mais simulagdes com maior variacdo da RE (Figura 5.15), é
possivel observar que o ponto maximo de CO e CH4 se mantém na faixa de RE entre 0,30 e
0,35. Entretanto, 0 comportamento do H2 se aproxima do esperado para gaseificacdo, sendo
superior para REs mais baixas, diminuindo e estabilizando até a RE de 0,4.
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Figura 5.15. Composic¢éo volumétrica do gas na saida do gaseificador

Sendo assim, a RE que apresenta 0 maior poder calorifico é de 0,35, devido a uma maior
concentracdo de CO e Hy, ainda que o CHs ndo seja o mais alto neste valor. O calculo da
conversdo de carbono (CC) e da eficiéncia do gés a frio (CGE) foram realizados a partir da

equacdo 5.4 e 5.5, respectivamente. Os resultados foram apresentados na Figura 5.16.

12 12 12 .
([co1- 32 +1C01 35+ [CHi 12) “ Pgas V

CC(%) = 5.4
2 Mgo * [Clpo ¢4
Mmpo * PCI
PCSgo - I{qas '

Onde: [CO] é a fracdo volumétrica de CO no gas de saida; [CO-] ¢ a fracdo volumétrica de
COz no gas de saida; [CH4] € a fracdo volumétrica de CH4 no gas de saida; py,s € a massa
especifica do gés de saida; V é a vazdo volumétrica do gas de saida; mp, é a vazao massica de
BO introduzida no gaseificador; [C]p, € a concentragdo massica de carbono da BO; PCly, €

o0 poder calorifico inferior do gas de saida; PCSg, € 0 poder calorifico superior da BO.
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Figura 5.16. Converséo de carbono (CC) e eficiéncia do géas a frio (CGE) calculadas para as diferentes
faixas de RE.

E possivel observar que a conversdo de carbono aumenta com o aumento da introducéo de
ar no reator, tendo maxima conversdo a 0,4 de RE, sendo de 20,35 %. Apesar disso, 0 maximo
PCI do gés foi encontrado para o RE de 0,35. Isso se deve a maior concentracdo de CH4 no a
0,4, que € o suficiente para elevar a conversao de carbono das amostras, mas ndo € o suficiente
para elevar o poder calorifico a niveis superiores aos apresentados a 0,35. Sendo assim, a CGE
segue o padrdo apresentado pelos resultados do poder calorifico, com menor eficiéncia para
menores RE iniciando em 3,64 % para 0,2, com seu pico em 0,35 com 20,28 % e reduzindo
para 19,25 % para 0,4.

Como observado na Figura 5.8, o tempo de residéncia de particula aumenta com o0 aumento
da quantidade de ar introduzida no gaseificador, dessa forma também foi observada uma maior

conversdo de carbono.

5.3.4 Taxa de reagdo

As taxas ou velocidades de reacao influenciam diretamente na composic¢éo do gés resultante
da gaseificagdo. A Figura 5.17 apresenta a taxa de reacdo global média de cada reacédo
adicionada ao modelo, segundo a variagdo de RE, que corresponde ao menor valor entre a taxa
cinética e a taxa turbulenta de reacdo. As reacOes de maior taxa global sdo as reacGes
denominadas R1, R2, R3 e R13, mostrando que estas rea¢cdes acontecem com maior velocidade,

gerando uma maior quantidade de seus produtos. Também pode ser apontado que com o
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aumento da quantidade de ar adicionada ao gaseificador a velocidade da reacdo R2 aumenta,

favorecendo a formacéo de CO..

As taxas das reacfes R9 e R10 tem um aumento com o aumento da RE, com um pico em

RE=0,35, assim como da reacdo R12. As reacdes R9 e R10 sdo as reacdes water-shift e

controlam de forma mais objetiva a producdo e consumo de H>O, sendo observado um leve

favorecimento da producédo, devido ao valor da taxa de R9 ser maior. A reacdo R12 é uma

reacdo de consumo de metano e H>O, com a producéo de CO e Hz. Um aumento da taxa desta

reacao leva a um aumento destes produtos e, por consequéncia, eleva o poder calorifico inferior

do gés. Este pico para a reacdo R12 pode explicar o aumento da producdo de H. nessa regido,

assim como a reducéo da concentracéo de CHa.
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Figura 5.17. Taxa de reacdo média das reacdes de gaseificagéo utilizadas no modelo segundo a RE.
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6 Otimizacao

Ap0s as simulacdes da gaseificacdo de borra oleosa utilizando as condicdes iniciais foram
observados parametros que poderiam ser alterados com o objetivo de maximizar o poder

calorifico do gas resultante, para futura conversao em energia.

Como observado na distribuicdo de temperatura e das fragdes volumétricas dos gases
resultantes (Figura 5.5, Figura 5.11, Figura 5.12, Figura 5.13 e Figura 5.14), ap6s um metro de
altura ndo ha alteracdo significativa na composicdo do gas, dessa forma foi avaliada a
possibilidade de reducdo da altura do reator, reduzindo a razdo altura diametro (H/D),
analisando a influéncia deste pardmetro na qualidade do gas resultante. A altura do reator foi

variada entre 1 e 2 m.

O diametro de particula também foi analisado, durante simulacdes para validacdo do
modelo foi observado que este parametro tem influéncia significativa na composicao do gas
combustivel, como ressaltado nos trabalhos de Liu, Jiang e Han (2011), Bader et al. (2018) e
Ghezelchi & Wu (2018). Inicialmente o diametro de particula foi de 0,5 mm, dessa forma foi

avaliada a variacdo de 0,1 mm a 1 mm para a composicao do gas de saida.

A temperatura do processo € um parametro que influencia diretamente na ocorréncia de
reacdes e consequentemente na composicdo do gas resultante da gaseificacdo. A gaseificacdo
geralmente ocorre em uma faixa de temperatura entre 600 e 900°C, sendo que as maiores
temperaturas ocorrem dentro do reator, na regido de introducéo de combustivel (BASU, 2013b).
Com base nestes valores e observando os contornos de temperatura encontrados na Figura 5.5,
a faixa de temperatura de parede para avaliagdo escolhida foi de 200 a 700°C, considerando
valores abaixo da faixa, até valores acima dos encontrados proximo a parede nos contornos
avaliados. Com o objetivo de analisar a influéncia da manutencdo da temperatura interna do
gaseificador, possivelmente utilizando métodos de isolamento térmico ou até mesmo a
utilizacdo de resisténcias ao redor do gaseificador, a temperatura de parede também foi
avaliada.

Finalmente a avaliacdo da RE foi mantida para toda a faixa de gaseificacdo, variando entre
0,2 e 0,4, visto que valores menores de razdo de equivaléncia quando se usa ar como agente de

gaseificacdo resultam em menores concentracdes de nitrogénio no gas resultante.

Todos estes parametros foram avaliados de forma conjunta, de forma a ser possivel

determinar a influéncia da correlagdo entre estes parametros, ou seja, se cada pardmetro
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funciona de forma isolada ou se estes tém impacto uns sobre os outros. Foram obtidos os
melhores pontos em relacdo a estes parametros no caso de estudo deste trabalho, assim como
foi realizada uma analise de sensibilidade para a avaliacdo da influéncia real destes parametros
nos resultados obtidos. O processo adotado a obtencdo do ponto otimizado pode ser observado

na Figura 6.1.
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[ Ponto otimizado ]

Figura 6.1. Fluxograma de obtenc¢éo do ponto otimizado

6.1 Design experimental (DOE) e geracao do banco de dados

O DOE foi desenvolvido utilizando os quatro parametros citados. Devido a complexidade

do caso utilizado, 0 método selecionado para o design experimental foi a Amostragem por
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Hipercubo Latino (Latin Hypercube Sampling), presente no ANSYS Workbench™. Esta é uma
técnica de amostragem eficiente para pardmetros em espacos multidimensionais em
experimentos e simulacgdes, devido a ser um método que reduz o0 nimero de amostras necessario
para a avaliacdo da regido de estudo (MESSAC, 2015).

Este design é uma sequéncia do método de amostragem de Monte Carlo, no qual os pontos
do DOE sdo gerados de forma aleatéria dentro da rede formada pelo cruzamento dos valores de
cada parametro. Os pontos de amostragem ndo compartilham o mesmo valor, dentro de uma
linha ou de uma coluna, garantindo que se obtenha uma variagdo Unica de valores de parametros

em cada dimenséo.

A LHS funciona considerando um experimento com p pontos em n dimensdes seja escrito

. T .,
comoumamatrizpxd X = [x1 Xy e xp] , onde cada coluna representa uma variavel, e cada

linha x; = [xi(l) xl.(z) xi(d)] representa uma amostra. A LHS foi desenvolvida de forma que

cada dimenséo d é dividida em p niveis e tem apenas uma amostra (ou ponto) para cada nivel.
O melhor tipo de distribuicdo de pontos para este tipo de desenho experimental € um com uma

distribuicdo uniforme ao longo do espaco em todas as direcdes.

Para a determinacdo do numero de amostras geradas inicialmente pelo algoritmo foi
utilizado o método de amostragem por Arranjo Composto Central (Central Composite Design),
dentro da LHS, a partir desse método foram criados 26 pontos iniciais para a anéalise e
otimizacdo. O ANSYS Workbench possui diferentes métodos de geracdo de superficie de
resposta, podendo ser utilizado o método Polinomial de segundo grau, Regressdao néo
paramétrica, Krigagem (Kriging) ou Método dos minimos quadrados (Moving Least Squares),
O método de agregacdo genérica automatiza o processo de selecdo, configuracédo e geracdo do
tipo de superficie de resposta que melhor se adequa a cada parametro de saida do caso dentro
dos métodos mencionados. O método de agregacao genérica tem como objetivo reduzir o erro
associado a geracéo de uma superficie de resposta com base no modelo CFD. Este é um modelo
iterativo que, apos a geragdo da superficie de resposta inicial e calculo do erro associado ao
modelo, cria novos pontos de forma automatica para melhorar a superficie de resposta, fazendo
com que esta represente o caso de estudo de melhor forma. Assim, foram gerados 230 pontos

de amostragem, que posteriormente foram utilizados no desenvolvimento do metamodelo.
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6.2 FuncOes de base radial utilizadas

Para a otimizagdo foi utilizado o método baseado na construcdo de um metamodelo Unico
(estanque), sendo construido um metamodelo com fungdes de base radial (RBF - Radial Basis
Functions em inglés) utilizando os dados obtidos através das simulacdes dos pontos gerados no

DOE, com o objetivo de maximizar o PCI do gas de saida do gaseificador.

Foram comparadas trés fungdes diferentes de base radial, com variagcbes da ordem da
funcgéo, com e sem polindmios de extensdo. Dessa forma, foram construidos seis metamodelos
com as funcdes de base radial: poliharmdnica linear, poliharmdnica cubica e Thin Plate Spline
(TPS), todas estas com e sem polinémio de extensdo. A descricao completa destas funcdes pode
ser observada no ANEXO D.

Para cada RBF foi calculado o Erro Médio Quadratico (RMSE - Root Mean Square Error),
calculado a partir da raiz quadrada da média do quadrado da diferenca entre o valor da fungéo
real (f) e o valor da funcdo aproximada (f) para todos os pontos do DOE, sendo calculado

segundo a equacdo (6.1).

1

2

Np
RMSE = Nip; (£(s) - f(S))2 6.1)

Onde: Np é o numero total de pontos de amostragem.

Para a definicdo da funcdo de base radial que mais se aproxima do modelo desenvolvida
foi calculado 0 RMSE para cada uma delas e também os parametros do ponto 6timo e o poder
calorifico. Os valores do RMSE para cada um destes pontos estdo dispostos na Tabela 6.1, 0
codigo Matlab utilizado para o célculo pode ser observado no APENDICE A e B. Como pode
ser observado na tabela, o erro foi baixo independente da fungéo utilizada, sendo menor para a
fungdo poliharmonica. Dessa forma, foram obtidos os pontos oOtimos considerando o

metamodelo gerado por cada uma das RBFs.
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Tabela 6.1. Resultados do Erro Médio Quadratico (RMSE) para cada func¢éo de base radial utilizada

Funcéo de base radial RMSE (kJ/Nm?3)
Poliharmonicas sem polindbmio 1,389
Poliharménicas com polindmio 1,391
Splines Poliharmdnias sem polinémio 3,257
Splines Poliharmdnias com polinémio 3,219
Thin Plates Spline sem polinémio 1,725
Thin Plates Spline com polindmio 1,718

6.3 Resultados da otimizacdo com algoritmos genéticos

Para a otimizagdo da funcdo objetivo gerada a partir do DOE, utilizou-se o Algoritmo
Genético (GA: Genetic Algorithms). Como os resultados de RMSE apresentados foram baixos
e muito proximos entre si, este processo foi realizado utilizando as trés funcdes de base radial
mencionadas no item anterior e estas func¢6es foram otimizadas, obtendo-se o ponto de maximo
PCI utilizando cada uma das funcbes. Os pontos 6timos encontrados para cada um destes
metamodelos foram simulados novamente, para a obtencdo do valor determinado pelo modelo
CFD desenvolvido. O resultado do PCI do gas gerado no metamodelo e do PCI apresentado
pelo modelo CFD foram comparados. O metamodelo construido a partir da RBF poliharménica
cubica (B=2) com polindbmio de extensdo foi o que melhor representou 0 modelo CFD
desenvolvido. A partir do metamodelo construido por esta funcdo o ponto 6timo foi

determinado como o ponto apresentado na Tabela 6.2.

Tabela 6.2. Ponto 6timo para o caso de estudo

Parametro Resultado
Altura (m) 1,85
Diametro médio de particula (m) 0,0001
Temperatura de parede (°C) 537
ER 0,23
PCI (MJ/Nm3) 5,32
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Quando introduzido no modelo CFD, este ponto apresentou um poder calorifico de 5,56
MJ/m3. A diferenca entre o ponto apresentado pelo metamodelo e o resultado da simulagéo foi
de 3,9 %. Quando se compara 0 ponto 6timo obtido a partir do metamodelo com o ponto de
méaximo PCI obtido com as configuracGes inicias do gaseificador é possivel observar um
aumento significativo, no poder calorifico do gas de saida, sendo que inicialmente o valor
maximo de PCI do gas seco foi de 3,81 MJ/m?3, sendo otimizado para o valor de 5,32 MJ/m?,

um aumento de 39,65 %.

Observando trabalhos como de Santiago et al, (2021) e de Gonzélez, Lora e Palacio (2019)
que avaliaram a gaseificacdo de BO utilizando vapor e ar enriquecido com vapor como agentes
de gaseificacdo sdo encontrados valores de PCI na faixa de 3-10MJ/Nm?3, em grande parte
devido a alta concentracdo de hidrogénio no gas produzido. Yang e Chen (2015) apresentam a
composicdo e poder calorifico do gas resultante da gaseificacdo dependendo do agente de
gaseificacao, apresentando que o PCI do gés gerado utilizando ar na gaseificagdo se apresentava
na faixa entre 3,7 e 8,4 MJ/Nm?3, Considerando que neste trabalho utilizou-se apenas ar como
agente de gaseificacdo os valores encontrados para a gaseificacdo de BO se enquadram nesta

faixa de PCI encontrada na literatura.

O aumento do PCI no ponto 6timo pode ser observado pelo aumento na concentracdo de
CO e Hz no gas de saida, como pode ser observado na Tabela 6.3, com aumento de 9,2 % e 136
%, respectivamente. Este aumento pode ser explicado pelo aumento da temperatura, aliado a
um menor didametro de particula que, além de agilizar o aquecimento, favorecem a
decomposicdo da mesma. Como o hidrogénio possui o0 maior poder calorifico entre as espécies
combustiveis presentes no gas, este aumento significativo de hidrogénio explica a geracdo de
um gas de maior poder calorifico, principalmente quando se observa que a conversao de
carbono ficou em 12,94 %, um valor médio em relacdo ao encontrado anteriormente, mas a

eficiéncia do gés a frio foi elevada para 39,24 %.

Os poluentes avaliados, como SO e alcatrdo, ainda que tenham aumentado, ainda
representam menos de 2 %vol. do gas de saida. Como pode ser observado na Figura 6.2, a maior
geracdo de CO, H, e CH4 acontece na regido do leito, sendo onde ocorrem as maiores
temperaturas encontradas no gaseificador. Apesar da reducédo na altura do gaseificador o tempo
de residéncia de particula (Figura 6.3) foi 0 mesmo ou até maior que o tempo de residéncia de
particula observado na Figura 5.8, variando de 1 a 50 segundos, proximo a 15 segundos para a

maioria das particulas.
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Espécie Resultados anteriores (ER=0,35) Ponto otimizado Variacao (%)
CO (%) 8,98 18,79 109,24
H> (%) 5,55 18,67 236,37
CH4 (%) 5,67 3,25 -42,66
CO2 (%) 15,93 8,85 -44,44
SO, (%) 0,95 1,24 30,23
N (%) 62,90 46,03 -26,82
Alcatrdo (ppm) 0,20 87,00 43300,00
PCI (MJ/m®) 3,81 5,44 42,78
CC (%) 18,04 14,90 -17,40
CGE (%) 22,08 38,42 74,00
H2/CO 0,61 0,99 62,29
co H, CH, Temperatura
0.17 0.19 0.08 1284
0.15 0.18 0.07 1199
- 0.14 0.16 0.07 H 1113
013 0.14 | 0.06 1027
- 0.1 0.13 0.06 942
0.10 0.1 0.05 856
0.08 0.10 0.05 771
0.07 0.08 0.04 685
0.06 0.06 0.04 600
0.04 0.05 0.03 514
0.03 0.03 0.03 428
0.02 0.02 0.02 343
0.00 0.00 0.01 260
rcl
=24 —

0.250

Figura 6.2. Contorno das fracfes de mondxido de carbono, hidrogénio e metano, e contorno de

temperatura
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Figura 6.3. Tempo de residéncia de particula resultado do ponto 6timo

Comparando-se as médias das taxas global reacdo (Figura 6.4) no ponto 6timo em
comparacdo aos dados encontrados anteriormente é possivel observar uma queda nas taxas de
reacao das reaces R2 e R3, entretanto houve um aumento significativo para R1, R8, R9, R10
e R12, além de um leve aumento nas reacdes R7 e R11. Quanto as taxas cinéticas (Erro! Fonte
de referéncia ndo encontrada.) houve um grande aumento para a reacdo R2, e também
aumento das taxas de reacdo de R9, R10. Em relacdo a média da taxa turbulenta de reacéo
(Erro! Fonte de referéncia ndo encontrada.) destacam-se a sua elevacdo para a reac6es R8
e R10. O conjunto destas variagoes em relacdo aos resultados anteriores levaram a um aumento
geral das concentraces de CO e H: e a reducdo de CH4 e CO2. Uma das reacGes que se destaca
é a R10, com aumento da taxa turbulenta, , devido a maior quebra de H20, o gas resultante

possui maior concentracdo de Ho.
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Figura 6.4. Taxa de reacdo média das reaces de gaseificacdo utilizadas no modelo segundo a RE, adi¢éo
do ponto 4timo.

6.4 Analise de sensibilidade

Em problemas complexos de otimizagdo envolvendo multiplas variaveis, como no caso
deste trabalho, uma anélise de sensibilidade é necessaria para a compreensao da influéncia de
alteracdes nos parametros de entrada no resultado geral. Também € necesséria a avaliacdo da
correlacdo entre estes parametros, de forma a determinar se os parametros poderiam ser
avaliados de forma isolada ou se é necessaria a andlise conjunta destes pardmetros. Avaliando
a sensibilidade local do ponto 6timo encontrado durante a otimizagdo (Figura 6.5), € possivel
observar que o diametro de particula e a razdo estequiométrica sao inversamente proporcionais
a resposta do PCI, ou seja, um aumento nestes parametros para estes pontos pode causar uma
reducdo do poder calorifico do gés. Enquanto isso, a temperatura de parede e a altura do
gaseificador sdo diretamente proporcionais, indicando que um aumento nestes parametros
poderia causar um aumento do PCI do gés gerado. Entretanto esta avaliagdo dos parametros de
forma isolada sé pode ser realizada quando os parametros ndao tém relagdo entre si, ou seja,
quando a reposta do parametro de saida esta relacionada a resposta de forma isolada, ndo
dependendo ou sendo afetado por outros parametros.
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Figura 6.5. Sensibilidade Local no ponto de maxima encontrado pelo metamodelo,

A Figura 6.6 apresenta os valores de correlacdo entre os parametros de entrada e saida do
processo de otimizacao, o calculo foi realizado utilizando o método de correlacdo de Spearman
presente no ANSYS Workbench®, descrito no ANEXO F. Pode ser observado que para o
resultado, o PCI do gés de saida, os parametros que apresentam a maior correlagdo sdo a
temperatura de parede e a razdo estequiométrica, com correlacdo de 32,92 % e -14,74 %,
respectivamente. As Figuras Figura 6.7 e Figura 6.8 mostram a variacdo do PCI do gas somente
em relacdo a RE e a temperatura de parede, os fatores que mostraram maior correlagdo com o
PCI. E possivel observar que o PCI é maior para os menores valores de RE, tendo uma leve
reducao em relacdo ao menor valor, de 0,2. J& para a temperatura pode-se destacar um ponto de
méaxima em torno da temperatura de 537 °C, mas as maiores temperaturas de parede refletem
um maior poder calorifico do gés. Isso indica que para esta configuracdo é importante manter
a temperatura do gaseificador mais alta, a partir do uso de resisténcias térmicas ou de um
isolamento térmico adequado. Além disso, como a correlagdo é negativa em relagdo a razéo
estequiométrica, pode se observar que menores valores de vazao de ar estdo correlacionados a

um maior poder calorifico do gas.
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Figura 6.6. Matriz de correlacdo entre os pardmetros estudados no caso.
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Na Figura 6.6 também é possivel observar uma correlacdo de -15,51 % entre a razdo de

evidente ou previsivel.
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equivaléncia e a altura do gaseificador, indicando que o ponto 6timo se deve a relacdo entre 0s
dois pardmetros de forma conjunta. As correlagdes entre 0s outros parametros apresentaram
valores menores, abaixo da faixa de 10 %, indicando uma correlacédo fraca e a possibilidade de

analise destes fatores de forma mais isolada, uma vez que a correlagdo entre eles é menos

Figura 6.7. Variacéo do poder calorifico inferior com a varia¢io da RE para os valores otimizados
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Figura 6.8. Variacéo do poder calorifico inferior com a variagao da temperatura para os valores
otimizados

Apesar do metamodelo ser construido sobre a metodologia da geracéo e otimizacdo de uma
superficie de resposta, ndo é possivel a observacdo de uma Unica superficie de resposta, uma
vez que somando 0s quatro parametros de entrada ao parametro de saida (PCI), seria necessario
um espago com cinco dimensdes para a apresentacdo destes dados de forma visual unificada.
Dessa forma, foram obtidas seis superficies de resposta, combinando os parametros de entrada

de dois em dois, para a observacdo na resposta do parametro de saida.

Na Figura 6.9a, 6.7b e 6.7e pode ser observado um ponto 6timo global, com pontos de
minimo também mais facilmente observados, em regides diretamente opostas ao ponto de
méaxima. Ja para as outras relacdes, como observado na Figura 6.7c, 6.7d e 6.7f, é possivel
observar maior variacdo ao longo da superficie, encontrando pontos de maximo e minimo local.
Na Figura 6.7d e 6.7f é possivel observar pontos que também apresentam um maior PCl mesmo
com a variacdo dos parametros. Entretanto, é importante ressaltar que estas variacdes sao
variagOes apenas em relagdo aos dois parametros apresentados em cada gréfico, ndo sendo

representativas do modelo de forma global.
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7 Conclusao e trabalhos futuros

7.1 Conclusoes

Neste trabalho foi desenvolvido um modelo multifasico reativo CFD de gaseificacdo de
borra oleosa de petréleo, proveniente de fundo de tanque de 6leo combustivel. Apés a obtencéo
e validacdo do modelo, foi realizada a otimizacdo do mesmo para maximizacdo do poder

calorifico do gas gerado no processo.

7.1.1 Conclusoes caracterizacdo da borra

Para o desenvolvimento da geometria do modelo foi tomando como base o gaseificador de
bancada presente no Laboratério de gaseificacdo de combustiveis solidos da UNIFEI. Com base
nas caracteristicas da BO, é possivel concluir que este tipo de gaseificador € adequado para sua

disposi¢do, uma vez que se trata de um fluido com alta concentracdo de cinzas.

A BO utilizada apresenta alta viscosidade, com consisténcia pastosa a temperatura
ambiente, sendo necessario seu aquecimento para uma maior fluidez e possibilitar a aspersdo
do material em forma de gotas de menor didmetro. Entretanto, observando a concentracdo de
volateis, vale ressaltar que este aquecimento deve ser feito de forma controlada para evitar a

oxidacdo do material antes de sua introducéo no gaseificador.

Outro fator a ser observado € a quantidade de cinzas presentes no material e a coesdo entre
as cinzas. Esta alta coesdo ressalta a importancia da introducdo do material no gaseificador
utilizando uma aspersdo uniforme no leito, com gotas de baixo diametro, para evitar a
aglomeracéo das particulas inertes, assim como facilitar o carreamento das cinzas para o ciclone

do sistema de limpeza, evitando o acimulo de cinzas no leito do gaseificador.

Foi realizada a avaliacdo cinética do material, para determinagdo do comportamento do
material durante o aquecimento. Segundo os resultados encontrados é possivel concluir que a
degradacdo térmica da borra ocorre em duas etapas, sendo que a energia de ativagao no inicio
do processo, até 60 % de conversdo do material, € menor, com uma média de 45 kJ/mol, com
um comportamento ascendente a partir deste ponto, chegando a 170 kJ/mol até o final da
conversdo. Isto indica que a quantidade de energia necessaria para ativar as rea¢fes no inicio
do processo serd menor, facilitando a devolatilizacdo do material, necessitando maior energia

conforme a particula é degradada. Durante a anélise cinética também foi possivel concluir que
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0 aumento na taxa de aquecimento das particulas resulta em um gas com maior concentracao
de espécies relacionadas & gaseificagdo como COg, grupos metil e metileno e de grupos
alifaticos, como o0 CHg4, 0 que favorece o processo de gaseificagdo, uma vez que as particulas
de combustivel serdo introduzidas no reator ap6s o aquecimento do mesmo. Estes sdo essenciais
para 0 modelo CFD, uma vez que diferenciam o comportamento do material durante seu

aquecimento.

7.1.2 Modelo Computacional

O modelo desenvolvido foi validado utilizando os dados experimentais obtidos por
Ashizawa et al. (2005), com um erro relativo abaixo de 10 % para as principais espécies de
interesse como CO, Hz e COy, entretanto para o poder calorifico calculado o erro relativo foi de
1,7 %, sendo o principal parametro observado para a realizacao da otimizac¢éo do modelo. Outro
ponto validado foi 0 método de determinacdo dos coeficientes da reacdo de devolatilizacdo de
materiais, desenvolvido a partir da modificacdo do método apresentado por Nakod (2013), que
foi introduzido no modelo para a determinacdo da degradacdo dos volateis nas espécies

componentes do gas de saida.

Inicialmente foi avaliada a gaseificacdo direta da borra utilizando ar como agente de
gaseificacdo, sendo variada a razdo estequiométrica para gaseificacdo de 0,2 a 0,4, com 0s
parametros iniciais de 2 m de altura, didmetro médio de particulas de 0,5 mm e 300 °C de
temperatura de parede. Nesta configuracdo, os resultados mostram o melhor ponto de
gasificacdo com uma RE de 0,35. Nesse ponto, obtém-se um gas com maior poder calorifico e
menor concentragdo de alcatrdo, sendo 3,8 MJ/Nm? e 0,53 ppm, respectivamente. O aumento
da RE causou um aumento direto na conversao de carbono e na eficiéncia a frio do gas, com
um pico desta Gltima para uma RE de 0,35. Esse seria 0 ponto de operacdo ideal para a

gasificacdo de borra de petroleo usando ar como agente de gaseificag&o.

O aumento na RE também causou um aumento no tempo de residéncia de particulas, o que
auxilia na geracdo de um gas combustivel de maior poder calorifico, sendo que a maior parte
das particulas tem um tempo de residéncia menor que 10 segundos. Para maiores RE,
particularmente 0,35, também foram encontradas maiores temperaturas na regiao do leito,
demonstrando o favorecimento de reagdes exotérmicas como a reacdo de queima do carvao
(char), reagédo de formacéo de CO e da reacdo gas-agua, que favorecem a formacao de H, e CO

e, portanto, produzem um gas de poder calorifico mais elevado.
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7.1.3 Otimizacao da gaseificacéo

Para a otimizacdo do gas obtido com a gaseificacdo de borra, foi avaliada a variacdo da
altura do gaseificador, do didametro das particulas combustiveis, temperatura de parede, além
da variacdo de RE na faixa de gaseificacdo. O objetivo da otimizacdo foi a maximizacéo do

poder calorifico do gas gerado.

O ponto 6timo obtido apresentou uma reducdo de altura em 0,15 m, passando para 1,85 m.
Essa variacdo mostra que a reducdo da altura do gaseificador seria positiva neste caso,
aumentando a quantidade de energia gerada a partir do gas. Essa avaliagdo mostra que,
avaliando a escalabilidade do processo, seria possivel a construcdo de um gaseificador para
maiores quantidades de combustivel utilizando um reator com uma menor razédo
altura/diametro, resultando em uma economia de material e espaco de producdo. A altura do
gaseificador tem correlagdo negativa em relacéo a razao estequiométrica, durante a otimizacao
0 ponto 6timo encontrado para a RE foi de 0,2, tendo uma reducdo em relagdo as configuracdes
iniciais que era de 0,35, sendo também uma das causas do aumento das concentracdes de CO e
H>, sendo um processo com menos oxidante e maior geracdo das espécies intermediérias da

combustao.

A otimizagdo mostrou que maiores temperaturas de parede favorecem a formacdo de um
gas com maior PCI, ressaltando a importancia de um isolamento térmico adequado do
gaseificador, assim como apontando a possibilidade da utilizacdo das resisténcias elétricas para

manter a temperatura mais alta durante todo processo.

Quanto ao diametro de particula, o ponto 6timo foi obtido para um didametro de particula
médio de 0,1 mm, a reducdo do tamanho das particulas combustiveis, além de aumentar o PCI
do géas gerado, também evita a aglomeracao de particulas do leito ou a geracdo de um bloco de
material muito grande no caso de um gaseificador de leito fluidizado borbulhante, assim como
facilitando o carreamento das cinzas resultantes para fora do reator, sendo removidas
posteriormente no ciclone, tanto em gaseificadores de leito fluidizado quanto em gaseificadores

de leito arrastado.

7.2 Trabalhos futuros

- Teste e avaliacéo de diferentes bicos de injecdo de material para possibilitar a injecdo do

material em forma de um spray de particulas ou goticulas.
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-Realizacdo de testes experimentais com a borra de petroleo.

-Analise técnico-econdmica do scale-up da planta de gaseificacdo para a geragéo de energia

e coprodutos a partir da borra oleosa de petroleo.

-Analise multiobjectivo com a insercdo de um sistema de limpeza de gases para a remocao

de alcatrdo e SO..

- Desenvolver uma metodologia de um modelo multifidelidade para a otimizagdo do

gaseificador.
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APENDICE A

CODIGO MATLAB PARA O CALCULO DO RMSE PARA CADA RMSE

clear

cle

format long
nomeRBF={'Lin_pur','Lin_pol','Cub_pur','Cub_pol','TPS_pur','"TPS_pol'};
NPE_Vec=[010101];

nRBF_Vec=[445566];

aux1='CoeffPopfil _';

namesdados=cell(2,1);

o/ |
/70 .

% Input dados !

o/ |
/70 .

Vecang={'LHV'};

%Na=7;
nomearg='Tabela_Resultado.xlsx’;
nomeshet='Pasta_dados’;
posex={'Dadol:Dadox'};
gratex='_LHV";

o/ |
/0 .

namesdados{1l,1}=nomearq;[Na,~]=size(Vecang);

for k=1:Na
posexcel=posex{k};
namesdados{2,1}=posexcel;
namesdados{3,1}=nomeshet;
[RMSEt,Coefft,Popfilt]=CalcmelhRBF(namesdados);
[minrmse,Indmin]=min(RMSEt);
[minrmse,~]=min(RMSEt);
Coeffdef=Coefft{Indmin};
Popfildef=Popfilt{Indmin};
nomeRBFdef=nomeRBF{Indmin};

nRBF=nNRBF_Vec(Indmin);
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NPEt=NPE_Vec(Indmin);

nomeSave=[aux1,gratex,Vecang{k},',mat'];

save(nomeSave,'Coeffdef','Popfildef','nomeRBFdef','nRBF','NPEt','RMSEt',,,,
'minrmse’)

end
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APENDICE B
CODIGO PARA OTIMIZAC;AO DA FBR OBTIDA

clear;close all; clc

tic

% !
% OtimizaA§Afo trabalho !

o/ |
/0 .

% Variavel a ser otimizada: !

% iV=1: Delta de pressAfo !

% iV=2: Eficiencia !

% iV=3: Torque !

% !

% !
global iv % globalizaA§Afo iV !

% !
ivV=2; % variavel iV !

% !
fun=@LHVCalc; % FunA§Afo Objetivo !
nvars=4; % Numero de variaveis !
Nobj=1; % Numero de objetivos !
A=[]; % RestriA§Apes ineq !
b=[]; % RHS RestriA§Apes ineq !
Aeq=[]; % RestriA§Apes equal !
beq=[]; % RHS RestriA§Apes equal !
Ib=[0,0,0,0]; % Limites inferiores !
ub=[1,1,1,1]; % Limites superiores !
X0=[0,0,0,0]; % Chute fmincon !

o/ |
/70 .

aux1='CoeffPopfil__LHVLHV3,mat’;
load(aux1,'Popfildef');
Ne=length(Popfildef(:,1));
IPM=Popfildef;clear Popfildef
IPM(:,nvars+Nobj+1)=[];IPM(:,1)=[];

o/, |
/0 .

% FunA§Afo de otimizaA§A£fo por algoritmo genetico !

o/, |
/0 .

options =
optimoptions('gamultiobj','MaxGenerations',Numero_geracoes,'PopulationSize',,,,
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Ne,'InitialPopulationMatrix',IPM,'MaxStallGenerations',Max_Numero_Geracoes);
% options = optimoptions('gamultiobj','MaxGenerations',400,'PopulationSize',,,,
% Ne,'InitialPopulationMatrix',IPM,'MaxStallGenerations',100);
[X_optn,fvaln]=gamultiobj(fun,nvars,A,b,Aeq,beq,lb,ub,options);

o/, |

/0

%[X_opt,fval]=fmincon(fun,X0,A,b,Aeq,beq,lb,ub);

o/, |

/0

fvaln=-fvaln;fvaln=fvaln’; % Cambio minimizar !

X_optn=X_optn’;

o/ |
/70 .

mindel=xIsread('Tabela_Dados,xlsx','Pasta_dados','114:118');
X_opt=X_optn,*mindel(1:4,2)+mindel(1:4,1);
fval=fvaln,*mindel(5,2)+mindel(5,1);

%fval=fvaln;

o/ |
/0 .

save('XoptFval_LHVSensiNEW','Ib','ub’,'fvaln','X_optn','fval’,'X_opt')

toc
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ANEXO A

Modelagem numérica

As principais equacgdes que descrevem o caso de estudo sdo baseadas em trés principios: o
Principio da Conservacdo de Massa, o Principio da Conservagdo da Quantidade de Movimento
e o Principio da Conservacdo da Energia. Todas as equacgdes apresentadas nessa se¢do foram
baseadas no Guia Teorico para utilizacdo do Fluent® (ANSYS, 2017).

As premissas do modelo a ser estudado foram:
- Se trata de um reator isolado termicamente.

- As particulas que compde o leito, tanto do material inerte quanto do combustivel séo

perfeitamente esféricas e homogéneas.

Neste trabalho foi utilizado o modelo de turbuléncia k-e realizable para a modelagem
da turbuléncia no reator, 0 modelo de transporte de sésseis para a modelagem das reacdes
quimicas. Também foi utilizado o modelo de ordenadas discretas para a introducao de particulas

combustiveis no reator, utilizando assim reacdes volumétricas e reacdes de parede de particula.

A solucéo dos modelos para 0 ANSYS Fluent v18,2™ é baseada nas premissas de que
todas as fases estdo na mesma pressdo e que as equacdes de momento e continuidade s&o

resolvidas separadamente para cada fase.

1 Equacoes de continuidade e momento

1.1.Conservacado de massa

A equacéo de conservacdo de massa, ou continuidade, pode ser escrita segundo a equacéo
Al. Esta equagdo tem como base o balango de massa do elemento fluido, sendo que a taxa
liquida de fluxo de massa no elemento é igual & taxa de aumento de massa no mesmo.

dp ,
—+ V- (pv) =S, (A1)
ot

Esta é a equacgdo geral de conservacdo de massa, sendo vélida para fluidos compressiveis.
O termo fonte Sm é a massa adicionada a fase continua pela fase discreta ou outras fontes
secundarias. Para fluidos incompressiveis, onde a massa especifica p é constante, a equagdo Al

ficaiguala V- (v) = S,,,.
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1.2. Conservacédo de momento

A segunda lei de Newton afirma que a taxa de variagdo do momento de uma particula de
fluido é igual a soma das forcas sobre a particula. A conservacdo de momento em um frame

inercial de referéncia é descrita pela equacao A2.

a _ > -
a(pﬁ)+v-(pﬁﬁ)= —-Vp+V-@)+pg+F (A2)

Onde p é a pressdo estatica, T € o tensor de stress, pg e F sdo a forga gravitacional e as

forcas externas (como alguma forca proveniente da interacdo com a fase dispersa),

respectivamente, F também contém outros termos fonte dependendo do modelo como de meios

porosos e fontes definidas pelo usuario. Sendo o tensor de stress 7 é definido como:

2 Equacdo da Energia

A equacdo de energia é derivada da primeira lei da termodindmica, que determina que a
taxa de variacdo de energia de uma particula de fluido é igual a taxa de adicdo de calor a
particula de fluido mais a taxa de trabalho realizado sobre a particula, O ANSYS Fluent®

resolve a equacao da energia seguindo a equacao (A3).
a N =4 = -
S P+ V- (B(PE +p)) = V| kepfVT — Z Wi+ (Tepr - ¥) |+ Sn (A3)
j

Onde: k. condutividade efetiva, k, condutividade térmica turbulenta, Sy termo que inclui as

fontes volumétricas de calor definidas, ]: Fluxo difusivo da espécie j, E é calculado a partir da

equacéo (A4), sendo h calculado a partir da equacdo (A5) considerando um gas ideal.

p v’
E=h—’;+7 (A4)

(AS)
h = Z,- Yih
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3 Modelo de Turbuléncia

O modelo utilizado para o célculo dos tensores de Reynolds da turbuléncia no gaseificador
foi 0 modelo k-¢ realizable. Este modelo contém formulac@es alternativas modelo padrao do
Fluent® para o calculo da viscosidade turbulenta, assim como uma equacdo de transporte
modificada para a taxa de dissipacdo de épsilon. Dessa forma, este modelo satisfaz algumas
restricbes matematicas do tensor de Reynolds, condizentes com a fisica de escoamentos

turbulentos. Este modelo também inclui os efeitos de vorticidade no escoamento.

O modelo k-¢ utiliza a hipdtese de Boussinessq para a modelagem do tensor de Reynolds,

para relacionar o tensor de Reynolds aos gradientes de velocidade, atraves da equacgéo (A6).

— 6ui+0uj 2<k+ auk)(S
pu lu] = Ut ax] axi 3 p U axk ij (AG)

Onde: p é a massa especifica do material, u, é a viscosidade turbulenta.

No caso do modelo realizable, a viscosidade de turbulenta u, é calculada. Segundo a
equacdo (A7), sendo que no caso deste modelo a constante C, € calculada segundo a equagéo

(A8). O tempo caracteristico da turbuléncia de Foucault é definido pela equacao (A9).

k2
e =pCu— (A7)
oo 1
oA+ A (A8)

&

Onde:

U* = ’SUSU + ﬁllﬁll (Ag)

Qij = Qyj — 2¢;j w0 (A10)
Qij = Qyj — jrwy (A11)

Onde: Q;j é a taxa média de rotacdo do tensor em uma célula em movimento com velocidade

angular ok. As constantes Ao e As sdo Ao=4,04 e AS=6" coso .



1
¢=3 cos~H(Vew)

_ SijSjkSki

g = SUSU

S = 1 au] n 6ui
u- 2 6xl- 6x]

Onde: S, termo que inclui as fontes de entalpia.

As equacOes (A16) e (Al7) sdo equacdes transporte escalares parak e .

d = Hiq
ot (aqpgkq) + V- (agpqUgkq) = V- (l‘q (“q + 0_k> qu) + aqGrq

ta,Gp — Yy — agpq€q + aqpql'[kq + Sk
d = Hiq
E(aqpqsq) +V- (aqquqeq) =V- (aq (,uq + 0_> Vsq) + R, +
&

&
+a, k_z (C1sGk,q — C2ePqéq + C1£C3£Gb) + agpqlle, + Se

Sendo:

— 0u;
G = —pu,u;, Iz
L

G auj

k= He ox;

Gk = 1eS
S = ZSijSL]

Onde, para baixos valores de Reynolds:

p%k D
d(—) L
Ve JrE—1+G,
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(A12)

(A13)

(A14)

(A15)

(A16)

(A17)

(A18)

(A19)

(A20)

(A21)

(A22)
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5= Herr
u
C, =~ 100

3.1 Transferéncia convectiva de calor e massa

A transferéncia de calor turbulenta é modelada baseada no conceito andlogo a transferéncia

de momento turbulento. A equacédo de energia utilizada é a equacao (A23).

oT

d d d
g(PE) + o, [w;(pE + p)] = ox, <keffa_xj + ui(Tij)eff) + Sn (A23)

Sendo:

au] aui 2 Ouk
(ij) oy = Hers ax, "ox,) " 3Met 9%, 0 (A24)

Kefr = aCpllesr

Uy = 1/Pr

Onde: (ri-) tensor de stress, k. rcondutividade térmica efetiva.
I erf ff

4 Modelo de transporte de espécies

Entre os modelos disponibilizados pelo ANSY'S Fluent® esta o modelo de transporte de
espécies, que pode ser utilizado para a modelagem de reagdes quimicas através da utilizacdo de
equacOes de conservacao descrevendo a conveccdo, difusdo e reacdo para cada espécie dentro

do modelo.

Neste trabalho foram utilizadas reacBes volumétricas para a descri¢do das reacGes de
gaseificacdo, de forma que se considerou que as reagdes ocorrem de forma instantanea,
ocorrendo simultaneamente ao longo do gaseificador. Utilizando este tipo de modelo a fragédo

massica de cada espécie (Y;) através da solucdo da equagédo para a espécie i.
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9 - .
a(ﬂyi) +V-(pvY) = -V Ji+R; +S; (A25)

Onde: R; taxa de producdo da espécie i, S; taxa de criacdo por adigdo das fases dispersas
somada a outras defini¢des do modelo da fase i.
4.1 Difusividade massica em escoamentos laminares

vTr

Ji=—pDiVY; — DT,i? (A26)

Onde: D;,, coeficiente de difusividade massica para a especie i, Dr; coeficiente de

difusividade térmica para a espécie i.

4.2 Difusividade massica em escoamentos turbulentos

2 He vr
Ji=~— (pDi,m + S_ct) VY; — D, T (A27)

Onde: Sc; numero de Schmidt (definido por 0,7 por padrao)

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

equacéo (A28).

V- n'jr (A28)

n
> hi,
i=1

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 é utilizado quando ndo ha
modelos de interacdo turbuléncia/quimica, a variagdo da turbuléncia é desconsiderada e as taxas
de reacdo sdo determinadas pela equacdo de Arrhenius, com a energia de ativacao e fator pré-
exponencial. Dentro do Fluent esse modelo utiliza a equagdo (A29) para o célculo da taxa molar

de producédo ou consumo das espécies i na reacao r.

Ja no modelo eddy-dissipation somente assume-se que as rea¢des sdo controladas pela
turbuléncia, ndo se considera a equacdo de Arrhenius. Neste caso a taxa molar de

producdo/consumo das espécies é calculada a partir das equacgdes (A30) e (A31).
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Para 0 modelo utilizado, que combina os dois modelos (finite rate/eddy-dissipation), as
trés equacdes citadas sdo utilizadas, o valor da taxa de reagdo € calculado como o minimo valor

das duas taxas.

j=1

N
lir N "jr
R, = I‘(v"i,r —V'ir) | K | |[Ci,r]17 "= Kpy | | ) 1[Ci,r]v " (A29)
]=

Onde: C;, concentragdo molar da espécie j na reagéo r, n';, expoente para a espécie j

reagente na reagdo r, n"; . expoente para a especie j produto da reacao r.

R { M, ;Ap—mi ut.
iy = Vi Ap—-ming | ——
ir irMw,idp k R vliR,r Mw,iR (A30)
2pYp
R;, =v; .M ABp ——————
ir ir"w,i kY ;v v, MW,j (A31)

Onde: Y, fracdo massica das espécies produto P, Yy fracdo massica da espécie reagente R,

A constante empirica (= 4), B constante empirica (= 5).

5 Modelo de fase discreta

O modelo de fase discreta se baseia no modelo Euler-Lagrange, que considera a fase fluida
como um meio continuo modelado pelas equacBes de Navier-Stokes e uma fase discreta
composta por particulas acompanhadas através do meio continuo. Ha troca de momento, massa

e energia entre a fase discreta e 0 meio fluido.

5.1 Equacdo de movimento de particulas

A trajetoria das particulas € calculada pela integragdo do balango de forga das particulas,
que equaciona a inércia das particulas com as forcas atuando sobre as particulas, segundo a

equacao (A32).

dup _ -ty | Glep-p) | 2
@~ o T, TF (A32)

Sendo:
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_ Ppdp 24
Tr = 18u CgRe (A33)
pd,|u, — U
Re = % (A34)

u—up

Onde: F é um termo adicional de aceleragéo, é a forca de arrasto por unidade de massa, T, €

Tr
o tempo de relaxacdo de particula, i € a velocidade da fase fluida.
Se F se refere a forca necessaria para acelerar o fluido em torno da particula, entdo F ¢

calculada segundo a equacdo (A35), se Féa forca adicional devido ao gradiente de presséo,

entdo é calculada segundo a equacdo (A36).

F=Cyn E u,Vu — at (A35)
- p — —

5.2 Modelo de coeficiente de arraste
Foi utilizado o modelo de arraste considerando as particulas como perfeitamente esféricas.
O coeficiente de arraste é calculado pela equacédo (A37).
CD=a1+_e+_ (A37)
Onde: a4, a, e a3 sdo constantes aplicadas por Morsi e Alexender.

5.3 Leis de troca de calor e massa

As leis de troca de calor e massa modelam o comportamento de particulas e sua interagdo
com a fase continua. A modelagem de particulas combustiveis é feita a partir da introducao das
Leis1,4,5€e6.

5.3.1 Lei1/Lei 6 - Lei do aquecimento/resfriamento inerte

Estas leis sdo aplicadas enquanto a temperatura de particula T, é inferior a temperatura de
vaporizacdo T,,, (Lei 1) e apos as fragbes volateis e combustiveis serem completamente

consumidas (Lei 6).
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Lei 1: Ty < Tyap (A38)

Lei 6: m, < (1= fr0)Mpo (A39)

Onde: m, , € a massa inicial da particula, m, é a massa atual da particula.

ANSY S Fluent® usa um balango simples de calor para relacionar a temperatura de particula
com a transferéncia de calor por convecc¢éo e a absorcao/emissao de radiacdo na superficie da
particula, demonstrado na equacdo (A40). Essa equagdo assume que a temperatura de atraves
da particula é constante.

daT,
myCp d_tp = h4, (Too - Tp) + ‘91114100(‘91‘%’1 - Tzf) (A40)

Onde: ¢, € o calor especifico da particula, A,é a area de superficie da particula, T € a
temperatura local da fase continua, h € o coeficiente de transferéncia de calor, ¢, é a

emissividade da particula, o é a constante de Stefan-Boltzmann (5,67 - 1078 W /m? — K*), €

a temperatura de radiagéo.

A equacdo (A40) é integralizada no tempo, segundo a equacdo (A41), utilizando uma
aproximacao que assume que a temperatura de particula varia lentamente de um incremento de

tempo para o proximo.

dr,

Mmycp—F = Ap{—[h + &,0T3|T, + [ATw + £,002]} (A41)

Conforme a trajetdria da particula é calculada, a equacdo (A41) é integralizada para o
calculo da temperatura de particula no proximo incremento de tempo, produzindo a equacgao
(A42).

T, (t + At) = a, + [T, (t) — a,|e Pt (A42)
Onde:

hTs, + €,00%

% = h + &,0T; (t) (A43)
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A, (h + 8poTp3(t))

By = — (Ad4)

O coeficiente de transferéncia de calor (h) é calculado usando a correlagdo de Ranz e
Marshall (equacéo (A45)).

hd 1 1
Nu = k—: =2,0+ 0,6Red/ 2pyi/3 (A45)

Onde: g € o diametro de particula, k, € a condutividade térmica da fase continua, Re,éo

numero de Reynolds baseado no didametro de particula e velocidade relativa, Pr € o nimero de

Prandtl da fase continua.

Por fim, a variacao de calor na particula conforme esta passa cada célula é computada como
variacdo de calor na fase continua no célculo de energia subsequente desta fase.

5.3.2 Lei 4 - Devolatilizacdo

A lei de devolatilizacdo é aplicada a uma particula combustivel quando a particula atinge a
temperatura de vaporizacdo até 0 momento que a massa da particula seja maior que a massa

inicial de particula menos a fracdo volatil e a fracdo de umidade da particula.
Ty = Tyap € Ty < Ty (A46)
my < (1 - fv,o)(l - fw,O)mp,O (A47)
Onde: f,,, € a fracdo massica de material que evapora, f,, € a fracédo massica de material

volatil.

Existem quatro modelos diferentes de devolatilizagdo no ANSYS Fluent®, o modelo
utilizado neste trabalho foi 0 modelo de taxa Unica, que assume que a taxa de devolatilizagéo é
uma funcéo de primeira ordem que depende da quantidade de volteis restantes na particula,
segundo a equacéo (A48).

dmp

T Tde k[mp = (1 = fu,0) (1 = fu,0)Mp,o] (A48)

A taxa cinética k é definida pela equacdo de Arrhenius (A49).
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k = Ae~CE/rr) (A49)

O valor do fator pré-exponencial ( A) e da energia de ativacdo do material ( E ) podem ser

introduzidos manualmente no modelo.

5.3.3 Lei 5- Combustéao de superficie

Apo6s a completa decomposicdo dos volateis e da umidade do material, as reacGes de

superficie sdo iniciadas para a reacdo da fracdo combustivel do material (equacdo (A50)),
segundo a lei 5, que permanece ativa até que toda a fragdo de material combustivel ( fcomb) seja

consumida (equagéo (A51)).
My < (1= fr,0)(1 = fw0)Mp,o (A50)

my, > (1 - fv,O - fcomb)(l - fw,O)mp,O (A51)

Neste trabalho o modelo de combustdo da Lei 5 utilizado foi 0 modelo de multiplas reagdes
de superficie de particula. Neste modelo se define as espécies quimicas correspondentes a
fracdo combustivel do material e sdo definidas reaces quimicas que tenham a participacéo
destas espécies. Assim, se essas espécies sdo consumidas, a fracdo combustivel ndo volatil

(“char”) é reduzida, até que restem apenas cinzas.
5.4 Taxas de reacao

5.4.1 Taxa de reacgao:

A taxa de reacdo ou taxa de reacdo global geralmente se refere a taxa de reacdo global na
qual uma reacao quimica ocorre no sistema. E basicamente a velocidade com que os reagentes
sdo transformados em produtos. A taxa de reacdo (R) é geralmente descrita pela equacdo A52

de taxa de reagédo de ordem n em relagéo aos reagentes.

R = k[A]™[B]" (A52)

Onde: R é ataxa de reacdo, k é a constante da taxa de reacéo, [A] e [B] sdo as concentracfes
dos reagentes e m e n sdo os expoentes da ordem da reagdo para oS reagentes A e B,

respectivamente.
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5.4.2 Taxa cinética de reacao

A taxa cinética de reacdo é geralmente se refere as taxas de reacdo especificadas por um
mecanismo cinético quimico detalhado. Esse mecanismo inclui informacdes sobre as vias de
reacdo, constantes de taxa e espécies envolvidas nas reacdes quimicas. A taxa de reacdo cinética
é essencialmente a taxa na qual ocorrem as rea¢fes quimicas individuais com base em sua

cinética especifica, podendo ser descrita pela equacdo A53.

R; = k; H}_[Cj]"”’ (A53)

Onde: R; é a taxa de reagdo para a reagdo i, k; € a constante de taxa da reagéo i, C; é a

concentragdo da espeécies j e v;; € o coeficiente estequiomeétrico da espécie j na reacao i.

5.4.3 Taxa turbulenta de reacao

A taxa de reacdo turbulenta em ANSY'S Fluent é geralmente modelada usando o modelo
de Eddy Dissipation Concept (EDC), que incorpora a turbuléncia na cinética quimica. Esta taxa
se refere especificamente a modelagem de reacdes quimicas em fluxos turbulentos. Fluxos
turbulentos podem afetar o transporte e a mistura de reagentes e produtos, e a taxa de reagdo
turbulenta leva em consideracao esses efeitos. A equacdo para a taxa de reacdo turbulenta €

dada pela equacdo A54.

Ry = pDY) (A54)

Onde: R; é a taxa turbulenta de reacdo, p € a massa especifica do fluido, D € a taxa de

dissipacdo de energia turbulenta e Y;, € a fracdo massica de uma espécie combustivel.
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ANEXO B

METODOS DE ANALISE CINETICA DE CONVERSAO TERMICA

A taxa de reagdo priméaria em particulas sélidas pode ser descrita como um coeficiente (k)

multiplicado por uma funcéo da concentracdo do reagente:

rate = k 'f(reagentsconcentration) (B1)

Ambos os estudos cinéticos isotérmicos e ndo isotérmicos sdo desenvolvidos com base na
Equacéo (B2)

k = Ae (%E;l) (Bz)

Esses métodos que tem base no grau de conversdo, ou seja, a, cujos valores variam de 0 a
1, parametro que descreve o progresso da reacdo desde o estado inicial (o.=0) até o estado final
(o =1). Isso pode ser determinado experimentalmente em funcdo da mudanca geral de uma
propriedade fisica que acompanha um processo (massa, COnversao, entre outros)
(VYAZOVKIN et al., 2014). O grau de conversdo a ¢ definido como a perda de material
dividida pela perda total de massa conforme T ou t tende ao infinito:

o= o™ (83)
My — My

Onde: mo é a massa inicial da amostra, m é a massa do material no tempo t e m. é a massa

final. A conversdo é a base para todos os métodos cinéticos selecionados para o célculo da

energia de ativacao.

1 Metodo Kissinger

O método de Kissinger (KISSINGER, 1957) é uma abordagem sem modelo usada para
determinar parametros cinéticos por meio de analise térmica. E um método de analise de reagéo
cinética de primeira ordem bem conhecido devido ao seu uso simples, rapido e confiavel.
Baseia-se no calculo do pico de temperatura (7,,) para experimentos ndo isotérmicos usando
diferentes taxas de aquecimento. A energia de ativacao aparente é determinada pela inclinagdo
da linha de regresséo de ajuste formada no grafico do logaritmo de S /T2 versus o inverso da

temperatura T,,,. O método pressup&e que o termo f’(a,,) é constante, significando que o termo
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é independente de S e T,,. Inicialmente 0 método é derivado para reacdo de primeira ordem
(f(o)=1-0) (BLAINE; KISSINGER, 2012). Este método € baseado na temperatura diferencial

0, conforme descrito por:

g (da) d*a (84)

dt 7 \dt) dt?
Quando 6 é maximo, do/dt é igual a zero; nesse ponto, a taxa de reacdo pode ser expressa
como:
d’a [EBn,

da
= ! —E/RT _ — B5
dtz |RT? TAf (ame ](dt)m 0 (89)

Onde Bm € igual a dT/dt no ponto de maxima taxa de reacdo, pm Sera constante e igual a 8
(dT/dt) apenas quando o experimento ocorre a uma taxa de aquecimento constante. Assim, a

partir da Equacgéo B5:

EBm

prz = —Af (am)e /T (B6)

Organizando a Equacdo B6 e aplicando o logaritmo, a seguinte equacao é obtida:

l (ﬁm> =1 Ak "(a,,) E B7
n\rz) =g lem) ) = (B7)
No caso de reacdes de primeira ordem, f(a) = 1 — a, entdo f'® = —1. Assim a Equacéo
B7é transformada em:

In (%) =In (%) - % (B8)

Portanto, considerando uma reacdo de primeira ordem e Bm > 0, 0 grafico de In (i—?) VS

m

1/Tm resultara em uma linha reta. A partir da inclinacdo desta curva, a energia de ativagéo é
calculada independentemente da taxa de aquecimento utilizado para atingir a taxa maxima de

reagdo e o valor da fragdo de conversdo (am) neste ponto m.

O método de Kissinger fornece principalmente um valor Unico para a energia de ativacdo
para qualquer processo, independentemente de sua complexidade cinética real. Como a cinética

multi-etapas requer mais do que um Unico valor para a energia de ativacdo, um metodo
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isoconversional é necessario para suportar os resultados obtidos com o método de Kissinger
(STARINK, 2003).

2 Método Friedman

O principio isoconversional afirma que a reacdo em uma extensdo constante de conversao
é apenas uma funcdo da temperatura. Este método pode ser demonstrado pelo logaritmo da
funcdo da taxa de conversdo (Equacdo B9) considerando uma conversdo continua, conforme

visto na Equagéo B10.

W kr (89)
7 = k(Df (@)
0ln oln k(T) dln f (@)
ATt SoTt |, (B10)

Onde: da/dt é a taxa de reacdo instantanea e o subscrito o indica os valores relacionados a

uma determinada extenséo de conversao. Como a é constante, f(a) também é constante, assim

[%] = 0. Portanto, a Equacdo B10 pode ser reescrita como a Equacéo B11.
(74
Jln (d—a) E
dt _ a
ot | TR (B1)

a

Da Equacdo B11, a taxa de isoconversdo pode ser usada para avaliar valores de
isoconversdo de energia de ativacdo sem assumir ou determinar a forma do modelo de reacéo.
Os principios isoconversionais sdo a base de muitos métodos computacionais isoconversionais

que séo normalmente divididos em diferenciais e integrais (FRIEDMAN, 2007).

O método de Friedman é provavelmente o mais geral e amplamente conhecido de todos 0s

métodos isoconversionais diferenciais e € descrito pela Equagdo B12:

din (Z_‘:)a Eq (B12)

daT-1 ~ R



136

Onde: o € a extensdo da conversdo, t é o tempo, T é a temperatura absoluta, R é a constante
universal do gés e Ea é a energia de ativacdo efetiva para um valor de conversdo constante.

Reorganizando a Equacdo B12, é possivel obter a Equacéo B13:

da E,
In (E)a = In(F(@)4g) — o (B13)

Esta expressdo permite o calculo da energia de ativacdo efetiva a partir da inclina¢do do
grafico In(da/dt), vs 1/T para cada valor de conversdo, a, onde a inclinacéo é -Ea/R. A vantagem
deste método é que ele ndo usa aproximacdes e pode ser aplicado a qualquer arranjo de
temperatura. Sua desvantagem € que ele é muito sensivel a ruidos ou erros experimentais da
variavel fisica escolhida (o) para descrever a dependéncia da velocidade do processo com a

temperatura.

3 Ozawa-Flynn-Wall method

Conforme descrito em Ozawa-Flynn-Wall, um método de cinética ndo isotérmica foi
aplicado para determinar a energia de ativacdo do material e o fator pré-exponencial (FLYNN,
1983; STANDARD, 2007). Equacéo B2 pode ser reescrita como:

da —Ea
- = k(T)f(a) = Ae(RT)f(a) (B14)

Em condicBes ndo isotérmicas, a dependéncia de tempo explicita da equacdo de taxa

cinética pode ser aproximada usando f. Considerando uma taxa de aquecimento linear, da/dT

pode ser escrito como um f:

da 1 (da) (B15)

dt ~ p\dt

Combinando Equagdes B(B14) e B(B15), obtém-se a seguinte expressdo, para o calculo da
variacdo da conversdo com a variagdo de temperatura, que pode ser reescrita como a Equagéo
B17:

2 e ©10
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% _ (g) . exp (— %) aT (B17)

Integrando a equacdo (B17), com a conversdo variando de O (zero) a conversdo (a) € a

temperatura variando da temperatura inicial (To) a temperatura (T), tem-se:

9= foa (V)= fTTa (A7) exp(=E/pp)ar = fotaA cexp(~F/pr)dt  (gg)

Considerando taxas de aquecimento lineares, a temperatura em um momento em um
momento t pode ser calculada a partir da taxa de aquecimento e da temperatura inicial da

amostra, segundo a Equacdo B19.

T=Ty+p-t (B19)

Considerando (E/RT )como uma variavel x a fungéo g(«) € reescrita como a Equacéo
B20.

9@ = (4E/pp) - p(x) (820)

Considerando a aproximacao de Doyle (Equacdo B21), pode-se escrever a Equacgédo B20.

Log(p(x)) ~ -1,315—b - x (B21)
Sendo: b=fE/pr) (B22)
Log(B) =c—(b-E./R)-(1/T) (B23)

Onde—(b-E,/R) = AlogB/A(1/T) é a inclinacdo da curva e ¢ é uma constante.
Rearranjando a Equacdo B23, tem-se:

Eq = =R (AlogB/A(1/T))/b (B24)

O valor da constante de integracdo b, assim como os valores de x sdo tabelados neste

método, a tabela completa pode ser encontrada na Tabela B1.



Tabela B1. Constantes numéricas de integragdo do método ASTM E 1641-04

x=E/RT a b(1/K)
15 8,018 0,491
16 9,406 0,488
17 9,890 0,484
18 10,372 0,482
19 10,851 0,479
20 11,3277 0,477
21 11,803 0,475
22 12,276 0,473
23 12,747 0,471
24 13217 0,470
25 13,686 0,469
26 14,153 0,467
27 14,619 0,466
28 15,084 0,465
29 15,547 0,463
30 16,0104 0,4629
31 16,472 0,462
32 16,933 0,461
33 17,394 0,461
34 17,853 0,459
35 18,312 0,459
36 18,770 0,458
37 19,228 0,458
38 19,684 0,456
39 20,141 0,456
40 20,5967 0,4558
41 21,052 0,455
42 21,507 0,455
43 21,961 0,454
44 22,415 0,454
45 22,868 0,453
46 23,321 0,453
47 23,774 0,453
48 24,226 0,452
49 24,678 0,452
50 25,1295 0,4515
51 25,5806 0,4511
52 26,0314 0,4508
53 26,4820 0,4506
54 26,9323 0,4503
55 27,3823 0,4500
56 27,8319 0,4498
57 28,2814 0,4495
58 28,7305 0,4491

138
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A partir dos dados de conversdo para cada taxa de aquecimento € possivel construir as
curvas do logaritmo da taxa de aquecimento pelo inverso da temperatura para diferentes
percentagens de conversdo, iniciando em 5% até chegar ao limite de conversdo do material,
com incremento de 5%. A temperatura para cada ponto sera a temperatura em que foi atingido

o valor de conversdo correspondente.

Com a inclinacéo das curvas e possivel calcular um valor inicial de energia de ativacdo
utilizando um valor tabelado de b, a partir da Equacdo (B17), A partir dos valores iniciais
encontrados é recalculado o valor de x e, com o auxilio da Tabela B1, sdo encontrados 0s novos
valores para b e se recalcula a energia de ativacao. Este processo é repetido até que a variagdo
entre os valores da energia de ativagéo seja inferior a 1%.
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ANEXO C
FUNCOES DE BASE RADIAL

Para a otimizagdo foi utilizado o método baseado na constru¢do de um metamodelo Unico
(estanque), sendo construido um metamodelo baseado em funcdes de base radial (RBF - Radial

Basis Functions em inglés).

As RBF séo funcbes de aproximagdo que dependem da disténcia da origem ¢(X) =
¢ (IX1]), ou alternativamente da distancia de outro ponto qualquer X; chamado centro, ¢(X) =
¢(IX — X;]|), onde X e X; € R™ar (SANTOS et al., 2018). As RBF utilizadas para as
construcdo dos metamodelos para fungéo f(X) a partir de interpolagdes a partir de um conjunto
de pontos distintos X;, i = 1, ..., Ney,, com valores funcionais conhecidos f(X;) = f;, Uma
funcdo de aproximacdo interpolante S(X) (Eq. E1) é dada pela soma ponderada das RBF

associadas aos diferentes centros X;.

Nexp

S = ) ab(lIx =Xl D

=1

A utilizacdo das condigGes de interpolagdo S(X;) = f;,i = 1, ..., Noxp, Segundo a Equagéo
E1 leva a um sistema de equacdes lineares ([¢]{a} = {F}) onde sdo calculados os coeficientes
a;. As RBF utilizadas neste trabalho podem ser observadas na Tabela E1, onde r é a distancia
do ponto ao centro. Em alguns casos, para melhorar a precisdo da aproximacao e a suavidade
das RBF apresentadas, é necessario adicionar um polinbmio de extensdo a aproximacdo da

Equacéo E1, resultando na Equagéo E2.

Tabela E1. Funcgdes de base radial utilizadas (SANTOS et al., 2018)

RBF ¢(r)
Poliharmdnicas r?f~-1 peN
Splines Poliharmdnias r?flog(r) BEN

TPS r2log(r)
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Nexp Nyar
SO0 = > ad(UX = Xl + o+ ) )
i=1 i=1

Onde: x; séo as varidveis de decisdo atuais ou as componentes do vetor de decisdo X =
(x1 Xy .. xnm) e u; séo os coeficientes do polindmio de extensdo linear. A determinacéo dos
coeficientes a; e y; € feita a partir das N,,,, condi¢des de interpolacéo e n,,, + 1 condigdes de
compatibilidade para o polinbmio de extenséo. Isso resulta no sistema de ordem Ny, + My, +
1 da Equacdo E3 apresentada de forma matricial, os componentes destas matrizes séo
apresentados na Tabela E2. O vetor nulo 0 e a matriz P refletem a insercéo das condicbes de
compatibilidade: o vetor dos valores de cada base polinomial 1, x4, x5, ,,,, X, calculados nos

pontos de interpolacdo, deve ser ortogonal ao vetor o dos coeficientes das RBFs.

ool =0) &

Tabela E2. Componentes das matrizes componentes da Equacéo E3

@ € RNexp X Nexp Q= [(pl]] = d)(”Xl —X]”), l,] =1,2, ---fNexp
1 %11 Xnpar1
P € RNexpx(nvar+1) P=]: Xij :
1 xl'Nexp xnvar'Nexp
F € Rt F= (o £ - f (%))
= 1 2) Nexp
a € RNexpx1 a= (a1 ay ... aNexp)T
p € RUwartx1 w= (Ho Hy f2 - Hnpay)

Foram comparadas duas funcdes diferentes de base radial, com varia¢des da ordem () da
fungéo, com e sem polindmios de extenséo. Dessa forma, foram construidos seis metamodelos
com as fungOes de base radial: poliharmonica linear (8 = 1), poliharmdnica cubica (8 = 2),

Thin Plate Spline (TPS), todas estas com e sem polindmio de extensao.

Devido as caracteristicas da interpolacdo das RBFs elas podem envolver uma estimativa do
erro entre a aproximagao e a fungéo real. Para cada RBF foi calculado o Erro Médio Quadréatico
(RMSE - Root Mean Square Error), calculado a partir da raiz quadrada da média do quadrado
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da diferenca entre o valor da funcéo real (f) e o valor da funcio aproximada (f) para todos os

pontos do DOE, sendo calculado segundo a equacdo E4.

1
Np 2

RMSE = NLZ (f(S) - f(S))2 (E4)

Pi=1

Onde: Np € o numero total de pontos de amostragem.

A andlise utilizando o RMSE é frequentemente usada na construcao de metamodelos, mas

requer uma grande quantidade de amostras para um calculo mais preciso.
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ANEXO D
METODO DE CORRELAGCAO DE SPEARMAN

Uma definicdo do coeficiente de correlagdo de Spearman r; pode ser feita através da
correlagéo de Pearson (LOONEY & HAGAN, 2011) , calculado a partir da observagéo dos
valores x e y terem sido ordenados do menor para 0 maior e substituidos por sua colocagéo.
Onde u4, u,, ..., u, Sao as colocacgdes de n valores observados de X e v;, v,, ..., v, denotam as

colocacdes para os n valores observados para Y. Assim, 7, é definido a partir da Equacéo F1.
Suv
VSiSH

Onde: S,,,, € a covariancia entre os valores de u e v, S2 é a variancia dos valores de u, e S2

Ts = (F1)

¢ a variancia dos valores de v.

Para cada valor de correlacdo é calculado o valor p da correlacdo, a partir deste valor é
calculada a relevancia da correlacdo. O teste t de hipdtese nula é obtido pela Equacédo F1, onde
a variavel t é aproximadamente distribuida como a Distribuicéo de Student A(t, df) onde df =

n — 2 graus de liberdade.

= reyVn —2

Onde: n é o nimero de amostras, ryy correlacdo observada entre X (parametro de entrada)
e Y (parametro de saida); pyy € a correlacao real entre os valores de X e Y; H, € a hipdtese nula
para ryy: pxy = 0.

O valor p corresponde a probabilidade de se obter a mesma ryy assumindo-se a hipdtese

nula como verdadeira. O valor p é dado por 1 — A(t, df).



