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Este trabalho apresenta o desenvolvimento de uma modelagem matematica
detalhada para simulacdo computacional do processo de gaseificacdo de bagaco de
cana-de-acUcar em leitos fluidizados borbulhantes a partir de uma abordagem Euler-
Euler. O uso da metodologia desenvolvida pode auxiliar no projeto de novos
gaseificadores e também no entendimento do escoamento no interior de gaseificadores
ja existentes. Aqui sao investigados os efeitos da utilizacdo dos modelos de fechamento
termofluidodindmicos e do mecanismo cinético sobre a capacidade preditiva de
grandezas de interesse do processo de gaseificacao de bagaco de cana. Um dominio
bidimensional é utilizado para descrever as situacfes avaliadas. Os mecanismos
cinéticos utilizados sédo desenvolvidos a partir de esquemas disponiveis na literatura. A
implementacdo do modelo é realizada através do codigo MFIX (Multiphase Flow with
Interphase eXchange). Os resultados da modelagem s&o primeiramente validados
através de comparagédo com dados experimentais disponiveis na literatura. A influéncia
destes modelos cinéticos € quantificada pela contribuicdo percentual de cada reacao
para formacdo dos gases produzidos na gaseificacdo do bagaco de cana. Além da
modelagem do processo de gaseificacdo, também sdo desenvolvidas equacgfes de
transporte de entropia e exergia para descrever o escoamento do processo de
gaseificacdo. As equacdes derivadas permitem uma investigacédo detalhada das fontes

de irreversibilidades em escoamentos gas-particulas reativos.
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This work presents the development of a detailed mathematical modeling to
describe the sugarcane bagasse gasification process in bubbling fluidized beds using
an Euler-Euler approach. The use of the developed methodology may help the future
design of new gasifiers as the understanding of the flow behavior inside some already
existent gasifiers. Here, the effects of the use of thermofluid dynamics closure models
and chemical mechanisms on the model predictive capabilities of the quantities of
interest in the sugarcane bagasse gasification process are studied. A two dimensional
domain is used to describe the investigated situations. The chemical reaction
mechanisms are developed from schemes available in the literature. The numerical
implementation of the mathematical model is realized through the open code
MFIX (Multiphase Flow with Interphase eXchange). The modeling implementation
is first validated by comparing simulation results with experimental data available in the
literature. The influence of the chemical models is quantified by calculating the
percentage contribution of each reaction to the production of the gases yielded in
the sugarcane bagasse gasification. In addition to the modeling of the sugarcane
gasification process, the entropy and exergy transport equations are also developed
here. The obtained equations allow a detailed investigation of the sources of

irreversibility in gas-particle reactive flows.
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Posicao radial adimensional.

Taxa dareacaor.

Constante universal dos gases.

Tolerancia para o residuo das equacgdes de continuidade e
de quantidade de movimento.

Tolerancia para o residuo das equacdes de conservagao
de espécies quimicas.

Taxa de geragédo/consumo da espécie n da fase k devido
as reacdes homogéneas e heterogéneas

Tolerancia para o residuo das equacdes de conservagao
de temperatura.

Numero de Reynolds para o escoamento em torno da
particula da fase k.

Taxa de geracdo ou consumo de massa da espécie n da
fase k.

Entropia especifica.

Entropia especifica da fase k.
Numero de Schmidt.
Numero de Sherwood em torno da particula da fase k.

Tensor tenséo da fase k.
Taxa volumétrica de geracéo de entropia da fase k.

Coordenada tempo.

Temperatura da fase k.

Temperatura do meio que ocorre a reacao r.

Vetor velocidade média da fase k.

Componente da velocidade da fase k na direcéo x.
Velocidade terminal referente a fase solida m.

Componente da velocidade da fase k na direcéo y.
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Vsup,ar

Velocidade superficial do ar na entrada do gaseificador.
Componente da velocidade da fase k na direcéo z.
Termo de transferéncia de energia entre as fases k e |.
Fracdo massica da espécie n.

Fracdo molar da espécie n.
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Expoente de taxa do produto n na reacao r.

Parametro da expressao de exergia de biomassa

Coeficiente de transferéncia de energia entre a fase gas e a
respectiva fase sélida m.

Coeficiente de transferéncia de energia entre a fase gas e a
respectiva fase sélida m na auséncia de transferéncia de
massa.

Taxa de formagdo/consumo da espécie n da fase k devido a
reacdes heterogéneas.

Comprimento da aresta do volume de controle na direcao X.

Comprimento da aresta do volume de controle na direcéo y.

Taxa de geracdo de energia devido as reagfes quimicas da
fase k.
Volume ocupado pela fase k.

Volume total ocupado pela mistura.
Fracdo volumétrica da fase k.
Fracao volumétrica critica da fase k.

Constante usada no calculo do tensor tensdo das fases
sélidas.
Eficiéncia de conversdo de massa.

Eficiéncia a frio.
Temperatura granular da fase sélida m.
Condutividade térmica da fase k.

Coeficiente da expressdo de condutividade térmica das
fases sélidas.

Constante usada no calculo da viscosidade cisalhante da
fase s6lida m no escoamento plastico.

Viscosidade dindmica da fase k.

Massa especifica da fase k.
Componente anisotrépico do tensor tensao da fase k.

Dissipacdo de energia granular devido as colisbes
inelasticas.
Taxa de dissipacéo viscosa
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b Termo de transferéncia de energia granular entre as fases k [J/m3s]

el
o Angulo de atrito interno das particulas.
[0)] Funcéo de transicdo suave sigmoidal e grandeza escalar ou
vetorial qualquer.
\Y Operador gradiente. [m]
W Eficiéncia exergética
Wi Taxa de transferéncia de massa entre as fases | e k [kg/m3s]
I Potencial quimico da espécie n. [J/kg]
w Fator de sub-relaxacéo.
(o) Termo da equacao de energia interna da fase sélida m. [W/m?3]
Subscrito
2D Refere-se ao valor na simulacdo bidimensional.
3D Refere-se ao valor real do caso tridimensional.
ag Refere-se ao agente gaseificador.
ar Refere-se ao ar.
a Refere-se as cinzas.
bag Refere-se ao bagaco de cana-de-agucar.
bio Refere-se a biomassa.

bio,seco Refere-se a biomassa seca.

char Refere-se ao char formado na gaseificacao.
comb Refere-se ao combustivel.

f Denota agente fluidizante

g Refere-se a fase gas.

ap Refere-se ao gas produzido na gaseificacao.

i indice da notac&o tensorial.
int Refere-se a interface.
j indice da notaco tensorial.

k Fase do escoamento.

Fase do escoamento, sendo / # k.

o] Denota ambiente de referéncia.

p Refere-se as particulas.

m Refere-se a fase sélida m.

max Refere-se ao valor maximo.

mist Refere-se a mistura de gases.

n Refere-se a espécie quimica n e a componente normal de um

vetor.
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r NuUmero da reacao.

ref Refere-se ao estado de referéncia.
s Refere-se ao enxofre presente na biomassa
t Refere-se a componente tangencial de um vetor.
w Refere-se ao valor da grandeza no contorno.
u Refere-se a umidade presente na biomassa.
Sobrescrito
ch Refere-se a exergia quimica.
exp Refere-se a resultados experimentais.
int Denota interagéo.
num Refere-se a resultados obtidos numericamente.
o] Denota ambiente de referéncia.
p Refere-se ao escoamento granular plastico.
ph Refere-se a exergia fisica.
saida Refere-se a saida do gaseificador.
T Transposto.
u Em base umida.
v Refere-se ao escoamento granular viscoso.
Siglas
ANC Modelo de pirélise proposto por Anca-Couce e colaboradores.
BJR Modelo de pirdlise proposto por Blondeau e Jeanmart.
BJRc Modelo cinético de gaseificagdo usando o modelo de pirdlise
BJR.
CFD Computational Fluid Dynamics.
DBl Modelo cinético de gaseificacdo que descreve a oxidacao de

char usando a correlagdo cinética proposta por Di Blasi e
colaboradores.

FA Fator de Ar.

GMB Modelo de pirélise sugerido por Gerber e colaboradores.

LFB Leito Fluidizado Borbulhante.

LFC Leito Fluidizado Circulante.

MB Modelo de pir6lise proposto por Miller e Bellan.

MFIX Multiphase Flowwith Interphase Exchanges

PAR Modelo de pirélise proposto por Park e colaboradores.

PARG Modelo cinético de gaseificacdo usando o modelo de pirdlise
PAR.
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PCI
QTN

RAN
RANg

RMS
SHA
VA

Poder Calorifico Inferior.

Modelo cinético de gaseificacdo que descreve a oxidacao de
char usando a correlacao cinética proposta aqui.
Modelo de pir6lise proposto por Ranzi e colaboradores.

Modelo cinético de gaseificagdo usando o modelo de pirdlise
RAN.
Root Mean Square.

Modelo de pirdlise proposto por Sharma e colaboradores.

Volume de ar estequiométrico em condicbes normais de
presséo e temperatura por unidade de massa de combustivel.
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1 INTRODUCAO

1.1 Motivagcbes para o Uso da Gaseificagdo de Biomassa e seu Impacto na
Industria do Petroleo

A partir da década de 1970, uma série de aspectos ambientais, politicos e
econdmicos motivaram uma busca por fontes de energia alternativas aos combustiveis
fosseis utilizados tipicamente desde a Revolucao Industrial no século XVIII, tais como
derivados de petrdleo e carvao mineral. Esta tendéncia teve inicio com as duas
primeiras crises mundiais do petréleo, em 1973 e 1979, as quais provocaram um
aumento significativo no prego do barril de petréleo. Estes eventos serviram como um
alerta da grande dependéncia de alguns paises em relagdo a importagao de petréleo.
Assim, durante este periodo, alguns paises comecgcaram a investir em formas
alternativas de se obter energia elétrica, principalmente na Europa e na América do
Norte (KIRKELS e VERBONG, 2011). Especificamente no Brasil, teve inicio na década
de 1970 o Programa Nacional do Alcool (PROALCOOL), o qual teve como objetivo
uma reducdo da dependéncia do pais em relagdo a importacdo de petroleo
(TAVORA, 2011; HOFSETZ e SILVA, 2012).

Somada aos fatores geopoliticos, no inicio dos anos 1990 também teve inicio
uma grande preocupagdo em relagao aos danos ambientais provocados pelas fontes
tradicionais. Consequentemente, a busca por fontes renovaveis de energia se
intensificou e diversos estudos sobre geragao de energia elétrica usando fontes menos
danosas ao ambiente teve inicio (TWIDELL e WEIR, 2006). Considerando as fontes
alternativas de energia, a biomassa tem sido apontada como uma das mais promissoras
devido a uma série de vantagens, dentre as quais destacam-se os fatos da biomassa
conter carbono em contraponto as fontes edlica e solar, maior seguranca na geragao de
energia, reduzidos impactos ambientais e aspectos socioeconémicos relacionados ao
setor rural (DEMIRBAS, 2009; BASU, 2010). Um dos possiveis usos da biomassa que
vem suscitando muito interesse é sua utilizagdo como matéria-prima em um processo
de gaseificagao. Neste processo, um combustivel sélido é utilizado para se obter um
gas que pode ser queimado em uma planta de poténcia ou utilizado como insumo para
a industria quimica. No caso especifico da gaseificagao de biomassa, a utilizagéo de
residuos agricolas como matéria-prima possui ainda a vantagem de se utilizar como
combustivel um material que é normalmente descartado (ESCOBAR et al., 2009) ou

utilizado em praticas termodinamicamente pouco eficientes (ENSINAS e NEBRA, 2009).



Um exemplo de residuo agricola amplamente encontrado no Brasil € o bagaco
de cana-de-acgucar. O bagaco de cana é um residuo do processo da moagem da cana-
de-acucar e tem sido tipicamente utilizado como combustivel em caldeiras de pequeno
porte, com o objetivo de suprir as necessidades energéticas do engenho, tais
como a producéo de vapor (FERREIRA e PILIDIS, 2001; ENSINAS e NEBRA, 2009;
MODESTO et al., 2009). A cana moida possui aproximadamente 25% de bagaco de
cana, fazendo com que, devido a elevada producéo brasileira de etanol e de aglcar a
partir da cana-de-acucar, sejam produzidos anualmente milhdes de toneladas de
bagaco de cana-de-agucar no Brasil (CONAB, 2011; HOFSETZ e SILVA, 2012). Este
residuo pode ser empregado de maneira mais eficiente se utilizado em um processo de
gaseificacdo (MODESTO et al., 2016). No entanto, € preciso notar que ainda existem
dificuldades técnicas para que a gaseificagdo de biomassa possa ser utilizada em escala
industrial e comercial.

E visto na literatura técnica (e.g., LORA et al., 2012; RUIZ et al., 2013;
ASADULLAH, 2014; AHMAD et al., 2016) que a biomassa, principalmente proveniente
de residuos agricolas, precisa passar por um pré-tratamento antes de ser inserida em
um gaseificador. Adicionalmente, o gas formado durante o processo de gaseificagdo da
biomassa precisa passar por um pos-tratamento para retirada de impurezas antes de
ser utilizado em um motor de combust&o interna ou em uma turbina a gas. E importante
notar que estas etapas de pré-tratamento e pds-tratamento aumentam a dificuldade
técnica do processo de gaseificacdo de biomassa para geracado de energia elétrica,
tornando necessaria a realizagdo de mais estudos para melhorar a eficiéncia da geracéo
de energia por essa via.

Para ilustrar o crescente interesse na gaseificacao de biomassa, sdo mostrados
na Fig. 1.1 as quantidades de publicagdes em periddicos e em anais de conferéncias
referentes a gaseificagdo de biomassa em diferentes regides. As informagobes
apresentadas na Fig. 1.1 sdo retiradas da plataforma  Scopus
(https://www.scopus.com/). A observagédo da Fig. 1.1 mostra um aumento significativo
do numero de publicagbes sobre gaseificagdo de biomassa, principalmente apdés o ano
2000. A Fig. 1.1 também revela que até o ano de 1996 os Estados Unidos e a Unido
Europeia lideravam as publicagdes sobre gaseificagdo de biomassa. Ja a partir de 1997
a Unido Europeia comegou a produzir um numero significativamente maior de
publicacbes do que os Estados Unidos. Ainda na Fig. 1.1, nota-se um grande
crescimento no numero de publicagbes sobre gaseificagao de biomassa no Japao e na
China, de tal modo que em 2012 o numero de publicagdes chinesas sobre este tépico
ultrapassou o nimero de publicacdes estadunidenses. Por fim, considerando a india e

o Brasil, a Fig. 1.1 revela que apenas em 2009 o numero de publicagdes sobre
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gaseificacdo de biomassa comegou a aumentar nestes dois paises, embora ambos

estejam com produgdes cientificas muito abaixo dos demais paises representados.
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Figura 1.1 — Distribuicdo geografica das publicagfes sobre gaseificacdo de biomassa.
(Grafico elaborado com informacdes retiradas de https://www.scopus.com/. Acesso
em: 11 jun. 2018).

Devido as motivagcbes apresentadas aqui, € razoavel esperar que o papel da
biomassa na matriz energética mundial aumente nos proximos anos. Além disso, o
processo de gaseificagdo tem a capacidade de impactar significativamente a industria
de petréleo e biocombustiveis (VAN DER DRIFT e BOERRIGTER, 2006; ZHANG, 2010;
KIRKELS e VERBONG, 2011; MOLINO et al., 2016). A diversidade de aplicagbes
para os produtos do processo de gaseificacdo constitui um de seus grandes
trunfos, de modo que o processo de gaseificagdo de biomassa pode vir a ocupar um
espaco importante na matriz energética de varios paises. Contudo, ainda é
preciso algum tempo e mais estudos sobre o tema para que a tecnologia de gaseificagédo
de biomassa se torne madura o suficiente para ser utilizada em escala industrial
(KIRKELS e VERBONG, 2011; MOLINO et al., 2016).

1.2 Relevancia da Modelagem do Processo de Gaseificacéo

Devido a grande quantidade de variaveis envolvidas no processo de

gaseificagdo que afetam as reagdes quimicas, como temperatura do leito, velocidade



superficial do gas e distribuicdo do tamanho de particulas, a utilizacdo de
experimentos em reatores de grande escala €, apesar de desejavel, muita custosa
(RAVELLI et al., 2008). Dessa forma, os estudos computacionais se apresentam como
uma opgao bastante viavel hoje em dia para a investigagao do processo de gaseificagao.

GOMEZ-BAREA e LECKNER (2010) avaliam que devido ao grande nimero de
interacdes fisicas e quimicas que ocorrem simultaneamente durante um processo de
gaseificacdo de biomassa, ndo é esperado o surgimento de uma modelagem universal
capaz de ser aplicada a todos os tipos de reatores de leito fluidizado. Nesse contexto,
GOMEZ-BAREA e LECKNER (2010) também destacam a existéncia de algumas
simplificagdes em todas as metodologias de simulacdo computacional da gaseificacao
de biomassa em leitos fluidizados. Finalmente, estes autores identificam trés grupos de
modelos computacionais tipicamente utilizados na simulagdo numérica do processo de
gaseificacdo de biomassa: modelos de Fluidodinamica Computacional (CFD), modelos
de Fluidizagao, e modelos Caixa-Preta ou de Equilibrio Termodinamico. Os modelos de
CFD sao os unicos que resolvem explicitamente as equacbes de conservacdo. Os
modelos de Fluidizacdo dividem o escoamento em duas fases, emulsdo e bolhas, e
utilizam correlagdes semi-empiricas para descrever os padroes de fluidizagdo. Ja os
modelos de Equilibrio Termodindmico consistem em balangos globais de energia e de
massa.

A utilizagdo de correlacbes semi-empiricas para contabilizar os efeitos
hidrodindmicos do escoamento faz com que os dados obtidos sejam validos apenas
para situacbes proximas aquelas em que essas correlacbes foram desenvolvidas.
Assim, nos modelos de Fluidizagao é preciso considerar um padrao de fluidizagao antes
das simulagdes, sendo esta uma das principais desvantagens destes modelos em
comparagao com os modelos de CFD. Ja nos modelos de Equilibrio Termodinamico,
nenhuma informacéo sobre a variacdo das grandezas no interior do gaseificador é
obtida. Além disso, estimativas da composi¢do do gas formado usando modelos de
Equilibrio Termodindmico sdo, em geral, satisfatérias apenas para gaseificadores de
leito fixo (LA VILLETTA et al., 2017). Assim, é possivel afirmar que simulagdes de CFD
representam uma das abordagens mais apropriadas para a predicdo de parametros
criticos requeridos para controlar de forma eficiente a gaseificagéo (SINGH et al., 2013).
Devido a essas vantagens é de extrema importancia a utilizagdo deste método, em
parceria com métodos experimentais, para ajudar tanto na predigdo e otimizagdo das
condigdes operacionais quanto no desenvolvimento de novos gaseificadores.

E preciso ainda comentar que embora os modelos de CFD sejam utilizados ha
bastante tempo em diversas areas da engenharia, sua utilizagdo em problemas de

escoamento multifasico reativo é relativamente nova (SINGH et al., 2013). O modelo de
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CFD requer um elevado esfor¢co de processamento, o que tornou seu uso limitado a
poucos supercomputadores durante varios anos (BLAZEK, 2001). O grande salto na
velocidade de processamento dos computadores, ocorrido entre o final do século XX e
o comego do XXI, revolucionou a histéria deste método (TANNEHILL et al., 1997). E
justamente neste periodo, a partir do ano 2000, que comegaram a ser publicados
estudos usando técnicas de CFD para estudar a gaseificagdo de combustiveis solidos
em reatores de leito fluidizado (ZHONG et al., 2016). Entretanto, a sua utilizagéo na area
de gaseificagao ainda € pequena em comparacao a outros campos da engenharia, pois,
devido a grande complexidade do problema, o tempo computacional necessario para
realizar uma simulagao detalhada ainda é relativamente muito elevado. Devido ao inicio
relativamente recente de pesquisas sobre este assunto, ainda existem algumas
adversidades a serem superadas em sua utilizagdo para simular o processo de
gaseificacdo de biomassa. Dentre as principais dificuldades estdo a modelagem
matematica do problema, principalmente das reac¢des quimicas, e o elevado esforgo
computacional necessario. Existem diversos cédigos e programas de CFD usados na
simulacao da gaseificacdo, dentre os quais os mais comuns sao o programa FLUENT,
e os codigos abertos OpenFOAM e MFIX (Multiphase Flow with Interphase eXchanges).

Existem duas abordagens desenvolvidas para a aplicagdo de técnicas de CFD
em escoamentos gas-particula, o modelo Euler-Euler e o modelo Euler-Lagrange
(RANADE, 2002). A principal diferenga entre estas duas abordagens consiste na forma
em que cada uma descreve a fase soélida. No modelo Euler-Lagrange as particulas sdo
acompanhadas individualmente, enquanto que no modelo Euler-Euler é feita a hip6tese
de que o leito de particulas possui um comportamento semelhante ao de um fluido
continuo. Detalhes sobre a modelagem matematica da abordagem Euler-Euler aplicada
a escoamentos em leitos fluidizado e uma breve revisdo de literatura sobre sua

aplicacdo no caso da gaseificacdo de biomassa sdo apresentados no Cap. 3.

1.3 Objetivos e Contribui¢cbes da Presente Tese de Doutorado

O bagaco de cana proveniente do processo de moagem da cana tem sido
utilizado no Brasil como combustivel em caldeiras de ciclos a vapor de pequeno porte,
para suprir as necessidades energéticas dos engenhos. Mesmo sendo justificada na
pratica, a queima do bagaco de cana € ineficiente e destrutiva (MIRANDA, 2009). E
mostrado na literatura que uma utilizacdo mais eficiente deste bagacgo seria sua
conversao termoquimica em subprodutos gasosos com poder calorifico maior através
do processo de gaseificacdo (ENSINAS e NEBRA, 2009). Neste contexto, o presente

trabalho fornece uma contribuicdo importante sobre a modelagem do processo de
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gaseificacdo de bagaco de cana-de-acUcar em reatores de leito fluidizado e sua
utilizacéo na avaliacéo da eficiéncia do processo de gaseificacao.

Os objetivos do presente trabalho s&o o desenvolvimento de uma metodologia
eficaz para modelar a gaseificacdo de bagac¢o de cana em leitos fluidizados a partir de
uma abordagem Euler-Euler e a derivagdo matematica e implementacdo computacional
dos termos de geragdo de entropia com base nas equacdes do modelo Euler-Euler.
A metodologia desenvolvida permite a realizagdo de estudos exergéticos locais e
globais do processo de gaseificacdo, enquanto que todos os trabalhos revisados
apresentam apenas o estudo exergético global da gaseificacdo (ver Seg¢. 2.3). Assim,
espera-se que o trabalho desenvolvido possa vir a contribuir em projetos de novos
gaseificadores e também na investigacdo do comportamento do escoamento no interior
de alguns gaseificadores ja existentes. Pode-se enumerar as contribuicbes seguintes
da atual tese de doutorado.

i) Descricdo do processo de gaseificacdo de bagaco de cana em leitos

fluidizados usando uma abordagem Euler-Euler.

i.a) Estudo consistente do refinamento da malha.

i.b) Estudo de modelos de fechamento das equacbes de transporte
na modelagem de processos de gaseificacdo em leitos
fluidizados.

i.c) Estudo de modelos cinéticos para descrever a pirélise de bagaco
de cana em reatores fluidizados.

i.d) Estudo de modelos cinéticos para as reagbes de gaseificagédo e
combustao na gaseificacao do bagacgo de cana.

i.e) Incorporagédo de modelos cinéticos de pirdlise na modelagem do
processo de gaseificagdo do bagaco de cana.

i) Desenvolvimento de equacbes de transporte ndo encontradas na
literatura para a entropia e para a exergia em escoamentos gas-particula
reativos através da abordagem Euler-Euler.

iii) Implementagéo dos termos de geragao de entropia obtidos no simulador
MFIX.

ii.a) Anadlise dos locais de maior geracao de entropia no interior do
reator.

ii.b) Investigagdo de alteracbes na geometria e nos parametros
operacionais para reduzir as irreversibilidades em um gaseificador
de leito fluidizado borbulhante (LFB).

iii.c) Estudo exergético da gaseificagdo de bagaco de cana para

diferentes geometrias e agentes gaseificadores.
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2 ESTADO DA ARTE

No presente capitulo é apresentada uma breve descricdo do processo de
gaseificacdo, Se¢. 2.1, seguida de uma avaliacdo do estudo experimental do
processo de gaseificacdo de bagaco de cana no Brasil, Se¢. 2.2. Por fim, na Se¢. 2.3, é
realizada uma revisdo sobre o estudo energético e exergético do processo de

gaseificacgao.
2.1 O Processo de Gaseificacao

O processo de gaseificacdo da biomassa consiste na utilizacdo de uma
quantidade de energia e de um agente gaseificador para formar um gas que possa ser
usado como combustivel ou como insumo no setor industrial. As particulas de biomassa
séo inseridas em um reator que se encontra a uma temperatura elevada (em geral acima
de 973 K), sendo rapidamente aquecidas. Assim que uma particula comeca a se
aquecer, a umidade em seu interior comega a vaporizar, deixando a particula sob a
forma de vapor. A medida que a temperatura da particula de biomassa continua a
aumentar, tem inicio o fendbmeno de degradagé&o térmica da particula, também chamada
de pir6lise primaria. Durante a pirélise ocorre a liberagdo de materiais volateis em uma
camada de gas envolvendo a particula (SANTOS, 2005). Em seguida, 0s gases
liberados pela particula e o residuo sélido do processo de pirdlise reagem com o agente
gaseificador inserido no reator. Estas reagfes podem ser de oxidagéo e de reforma, de
modo que as reacdes de oxidagao so irdo ocorrer se 0 agente gaseificador inserido no
reator contiver oxigénio.

Em sintese, o processo de gaseificacdo € normalmente dividido em quatro
etapas: secagem, pirolise, combustdo e gaseificacdo, as quais podem ocorrer
simultaneamente no interior do reator, mas em locais diferentes, dependendo do tipo de
reator utilizado. As etapas do processo de gaseificacdo podem ser descritas como:

(a) Secagem: é a retirada de Agua da biomassa. Esta etapa pode afetar
significativamente a eficiéncia da gaseificacdo, pois a energia consumida na
secagem nao é recuperada (SOUZA-SANTOS, 2010).

(b) Pirdlise: € um processo de decomposicdo termoquimica da biomassa em um
conjunto de produtos solidos, liquidos e gasosos. Ela representa uma possivel
rota de conversdao termoquimica, resultando na producdo de diversos

componentes quimicos (DI BLASI, 2008). Durante o processo de gaseificacéao,



a matéria-prima utilizada sofre o processo de pirdlise priméria logo apos o
processo de secagem. Esta etapa comeca a ocorrer apés a particula atingir uma
temperatura especifica para a qual as ligagdes moleculares das longas cadeias
de hidrocarbonetos comecam a ser quebradas em moléculas menores de gases
permanentes e condensaveis. Este comportamento se torna progressivamente
mais rapido a medida que a temperatura da particula aumenta, até que
todas as grandes moléculas de hidrocarbonetos se decomponham
(BAIN e BROER, 2011). Os produtos da pirdlise sdo denominados char, volateis
e gases permanentes, sendo que os materiais classificados como volateis sédo
gases que se encontram na fase liquida nas condi¢des de temperatura de 25 °C
e 1 atm. O char, também chamado de carvao vegetal ou de carbonizado, é o
residuo soélido do processo da pirdlise e sua composicdo possui
aproximadamente 85% de teor de carbono (BASU, 2010). Aqui o termo char é
adotado para simplificar a notagdo. Para temperaturas inferiores a 600 °C, os
volateis sdo majoritariamente formados por bio-6leo.

(c) Reagbes de gaseificagdo ou gaseificagédo: ocorrem apds a pirélise e consistem
em reacdes heterogéneas entre o char e 0s gases presentes no interior do reator
e reagbes homogéneas de reforma entre os gases formados na pirolise e nas
reacOes heterogéneas.

(d) Combustdo: consiste em reagbes exotérmicas rapidas homogéneas e
heterogéneas que liberam uma consideravel quantidade de energia térmica
(TURNS, 2000). Esta etapa é de extrema importancia para o processo de
gaseificacdo auto térmico, pois € a responsavel por fornecer a quantidade de

energia necessaria para que as demais etapas ocorram.

As reacdes homogéneas ocorrem entre 0s gases liberados durante a pirdlise
primaria e o gas inserido como agente gaseificador, desde que os gases permaneg¢am
a temperaturas elevadas (BAIN e BROER, 2011). Ja as reacdes heterogéneas ocorrem
entre o char e os gases liberados durante a pirélise e com o agente gaseificador
utilizado.

O géas produzido pelo processo de gaseificacdo € composto por diversos
componentes, como CO, CHa., CO», H> e N2, além de possuir a presenca de materiais
particulados, de gases condensaveis e de vapor d’agua. Normalmente esses gases sdo
denominados como gas de sintese, embora este termo se refira a uma mistura de gases
predominantemente formada por H, e CO produzida através da gaseificacdo de uma
matéria-prima rica em carbono na presenca de oxigénio e vapor, seguido pela retirada

de CO; dos gases (DAYTON et al., 2011).



O gas de sintese possui diversas aplicacbes, dentre as quais se
destacam a producdo de aménia, hidrogénio e combustiveis liquidos, queima direta
para geracdo de energia elétrica e matéria-prima para a inddstria quimica
(BOERRIGTER e RAUCH, 2005). Diferentes aplicacbes de gas de sintese requerem
diferentes concentra¢cdes dos componentes do gés. Os principais parametros utilizados
para se avaliar a qualidade do géas produzido sé@o através da fracdo molar de H; e de
CO (H2 + CO) e através da razdo molar H./CO. Normalmente, elevadas razfes de
H./CO séo desejadas para a producdo de ambnia e de hidrogénio, enquanto que para
a sintese de gasolina esta razdo deve estar em um intervalo entre 0,5 e 1,0, e para a
sintese de metanol em torno de 2,0 (BASU, 2010). Elevadas concentra¢des de H, + CO
sdo desejadas para a utilizagdo do gas na industria quimica e para a producdo de
combustiveis liquidos (VAN DER DRIFT e BOERRIGTER, 2006).

Dentre os problemas tipicamente relacionados com a gaseificagdo de biomassa
destacam-se a producdo de alcatrdo e a presenca de metais alcalinos e alcalinos
terrosos. O alcatrdo é formado por hidrocarbonetos pesados com elevada viscosidade,
podendo causar problemas de entupimento de tubos e de filtros. Ja os metais alcalinos
e alcalinos terrosos presentes nas cinzas da biomassa se vaporizam e
formam compostos acidos que corroem 0s equipamentos de coleta de gases
(DAYTON et al., 2011; FATEHI et al., 2017).

O processo de gaseificacao pode ser realizado em diferentes tipos de reatores,
normalmente classificados em relagao ao tipo de leito como: reatores de leito fixo ou
movel, reatores de leito fluidizado e reatores de leito de arraste. Esses trés tipos de
reatores ainda podem ser subdivididos dependendo do funcionamento de cada um
deles. A escolha do tipo de reator depende fundamentalmente da escala da planta que
se deseja possuir (SOUZA-SANTOS, 2010). A gaseificacdo em reatores de leito
fluidizado tem sido a preferencial para plantas de gaseificagdo de médio e grande
portes, devido a possibilidade de gaseificadores de maior escala que os de leito fixo
(GOMEZ-BAREA e LECKNER, 2010).

Os reatores de leito fluidizado operam de maneira que as particulas de
combustivel sdo fluidizadas utilizando um gas que também atua como agente
gaseificador. Uma corrente de gés € inserida na parte inferior do reator de maneira
que o leito de particulas passa a possuir véarias caracteristicas tipicas de
um fluido (GRACE et al.,, 2006). Este tipo de reator pode ser subdividido em
dois subgrupos: reatores de leito fluidizado borbulhante (LFB) e reatores de leito
fluidizado circulante (LFC). A diferenca béasica entre estes dois tipos de reatores
reside no fato dos reatores LFC operarem com velocidades mais elevadas e

possuirem recirculacdo das particulas, 0 que eleva o tempo de residéncia das
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particulas no leito e, consequentemente, melhora a eficiéncia da conversao de carbono
(GOMEZ-BAREA e LECKNER, 2010).

Nos reatores LFB o agente gaseificador é introduzido pela regido inferior do
reator, com velocidade inferior a 2,0 m/s (GOMEZ-BAREA e LECKNER, 2010).
A biomassa é alimentada a partir de uma entrada lateral, localizada acima de uma placa
distribuidora, usada para distribuir o agente fluidizante de maneira uniforme no reator.
Os gases deixam o reator pela regido superior, enquanto que as cinzas sao removidas

pela parte inferior, como pode ser visto na Fig. 2.1.

GASES PRODUZIDOS
Freeboard CICLONE
COMBUSTIVEL
SOLIDO g
(A mN =
—
ALIMENTADOR | ]
: AGENTE
FLUIDIZANTE
DE CINZAS

Figura 2.1 — Gaseificador de leito fluidizado borbulhante.



A exploséo das bolhas préximas a regido do freeboard provoca o lancamento de
particulas solidas para a regido do freeboard. Normalmente a regido do freeboard possui
uma area de secao transversal maior do que na regido do leito, com o intuito de ajudar
no retorno das particulas para o leito (BAIN e BROER, 2011). No entanto, apenas as
particulas maiores, com velocidades terminais inferiores a velocidade superficial do gas
ascendente, retornam ao leito. A maioria das particulas sélidas que chegam a regido do
freeboard acabam sofrendo o processo de elutriacdo, o qual consiste no arrasto
dessas particulas para fora do reator, junto com a corrente de gases produzidos
(SOUZA-SANTOS, 2010).

A temperatura de operagdo dos reatores LFB € limitada pela temperatura de
fusé@o das cinzas do combustivel utilizado. Uma vez que as cinzas comeg¢am a se fundir
e a formar particulas maiores, é possivel ocorrer até mesmo uma defluidizagdo do leito.
Dessa forma, os gaseificadores LFB operam, normalmente, com temperaturas inferiores
a 1123 K (SIEDLECKI, 2011).

Os reatores LFC s&o compostos tipicamente por um riser, onde ocorre a inje¢cao
de combustivel e de agente oxidante, um separador ciclone, localizado na saida do riser,
um downcommer, que € um recipiente que ajuda na regulagem da taxa de recirculagéo
das particulas, além da placa distribuidora presente também nos reatores LFB
(FAN e ZHU, 1998). O sistema de injecao de biomassa e de agente gaseificador € similar
ao dos reatores LFB. Todavia, os reatores LFC operam com velocidades superiores,
normalmente entre 3 e 10 m/s, com padrdes de fluidizacdo rapida ou de transporte
pneumatico. Dessa forma, grande parte do material do leito, ou até mesmo todo ele, é
arrastado para fora do riser, onde o separador ciclone faz com que os gases deixem 0
ciclo do gaseificador, enquanto que os soélidos séo inseridos no downcommer.

Quando comparados aos gaseificadores de leito fixo, os gaseificadores de leito
fluidizado, de maneira geral, possuem a vantagem de poderem operar com cargas mais
elevadas. Além disso, os gaseificadores de leito fluidizado possuem uma caracteristica
Unica. Devido a vigorosa taxa de mistura dos reatores LFB e LFC, existe a possibilidade
de se utilizar um grande numero de combustiveis diferentes, ou uma mistura entre
diferentes combustiveis (BASU, 2010). Outra vantagem dos reatores de leito fluidizado
€ a possibilidade de utilizacdo de catalisadores no leito dos reatores, com o objetivo de
reduzir os teores de alcatrdo e outros poluentes, como o enxofre, e aumentar a
quantidade de H, e CO nos gases produzidos (GOMEZ-BAREA e LECKNER, 2010).

E possivel notar que os reatores LFC possuem como vantagem o fato de
trabalharem com vaz8es maiores e produzirem um gas, de maneira geral, com uma
menor quantidade de alcatrdo e de material particulado (BAIN e BROER, 2011). Além

disso, as bolhas dos reatores LFB facilitam as rea¢cdes de combustdo homogéneas,
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devido a reduzida difusividade do oxigénio entre as bolhas e a emulséo.
Consequentemente, as reagcfes de combustdo heterogéneas sédo prejudicadas nos
reatores LFB, o que reduz a eficiéncia de conversao do gaseificador (BASU, 2010).
Como os reatores LFC ndo possuem bolhas, este problema néo existe.

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

2.2 Gaseificacdo de Bagaco de Cana no Brasil

O Brasil € um pais pioneiro na utilizagdo de etanol a partir da cana-de-agucar,
além de grande produtor de acucar, acarretando em uma producéo elevada de bagaco
de cana. Como comentado na Seg¢. 1.1, a utilizagdo do bagago de cana em processos
de gaseificacdo € mais eficiente termodinamicamente do que seu uso direto em
caldeiras, como tem sido realizado industrialmente na atualidade. Com o intuito de
avaliar o atual estagio de desenvolvimento da gaseificacao de bagac¢o de cana no Brasil
e identificar as principais dificuldades envolvidas neste processo, a seguir s&o
brevemente apresentados alguns trabalhos experimentais envolvendo a gaseificacdo
de bagaco de cana disponiveis na literatura.

SANCHEZ (1994) realizou um estudo experimental da gaseificacéo de diferentes
biomassas — casca de arroz, borra de café, serragem de madeira e bagaco de cana-de-
acucar— em um reator de leito fluidizado borbulhante operando com ar. Os testes
experimentais foram realizados para fatores de ar (FA, adimensional), ou razdo de

equivaléncia, variando entre 0,17 e 0,44, em que se define:

(Qar/Mcomb) @2.1)

FA=""Va

A vazao volumétrica de ar e a vazdo massica de combustivel sélido alimentadas ao
reator sdo designadas, respectivamente, por Qar € Meomb- A grandeza VA é o volume de
ar estequiométrico em condi¢cdes normais de pressdo e temperatura por massa de
combustivel, o qual é calculado em fung&o dos teores de carbono (CY), hidrogénio (H"),

enxofre (S") e oxigénio (O") em porcentagem de massa em base Umida, tal que
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VA = 0,0889(C" + 0,375 S") + 0,265 H” — 0,033 O (2.2)

No estudo de SANCHEZ (1994) o leito do gaseificador consistia de particulas de alumina
inerte. Nos casos investigados, a gaseificacdo do bagaco de cana e da serragem de
madeira resultou em eficiéncias de gaseificacdo a frio pequenas (< 20 %).
Essas baixas eficiéncias séo atribuidas a reduzida massa especifica destas
duas biomassas em comparagdo com a casca de arroz e a borra de café.
SANCHEZ (1994) aponta o fator de ar como o parametro fundamental para melhorar a
eficiéncia do processo de gaseificacdo e que a temperatura do leito esta diretamente
relacionada a este fator.

Em GOMEZ (1996) s&o reportados o projeto e a construcdo de uma planta
de gaseificacdo de leito fluidizado borbulhante em escala piloto, assim
como testes preliminares envolvendo pellets de bagaco de cana-de-agucar.
O gaseificador construido possuia, inicialmente, o objetivo de operar com bagaco
de cana in natura e palha de cana. No entanto, logo nos primeiros testes
foram verificadas uma série de dificuldades na alimentacdo do bagaco de cana
in natura durante o regime de gaseificacdo. JA& a palha de cana apresentou
dificuldades de alimentacdo ainda na fase de testes a frio. Desta forma, o autor
optou por utilizar pellets de bagaco de cana nos testes preliminares.
Os testes reportados foram realizados para fatores de ar iguais a 0,17, 0,19 € 0,22 e 0
leito do gaseificador era formado por particulas de alumina inerte, assim como
em SANCHEZ (1994).

JA& ANDRADE (2007) realizou um estudo experimental comparativo
sobre a gaseificacdo de biomassa em protétipos de reatores de leito fluidizado e de leito
fixo. No reator de leito fluidizado borbulhante foram testadas trés diferentes
biomassas: casca de arroz, bagacgo de cana e serragem de pinheiro. O autor reportou
dificuldades de alimentacdo do bagaco de cana e da serragem de pinheiro
associadas as baixas massas especificas destas particulas, impossibilitando
a variacdo do fator de ar para estas duas biomassas. Consequentemente,
apenas um ponto experimental foi estudado para o bagaco de cana e para
a serragem de pinheiro. Os resultados obtidos com a casca de arroz mostraram
gue o gas de sintese formado no gaseificador de leito fixo concorrente de simples
e de duplo estagio possui uma qualidade superior para utilizacgdo em motores de
combustao interna, com um teor mais elevado de H,, comparada aquela dos gases
formados no gaseificador de leito fluidizado. J& o gaseificador de leito fixo
de fluxo cruzado foi 0 que produziu o pior gas de sintese, devido a elevada quantidade

de alcatrdo presente.
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Em 2014, Haikal Leite realizou um estudo experimental e computacional da
gaseificacao de bagaco de cana-de-agucar em um reator LFC. Resultados da execugéo
de um planejamento experimental de 19 corridas utilizando vapor e oxigénio como
agentes gaseificadores foram reportados. Os experimentos permitiram a obtencdo de
dados de composicdo por cromatografia do gas produzido, do teor de alcatrédo pelo
método SPA e informacgBes sobre a distribuicdo granulométrica dos particulados por
amostragem utilizando impactador cascata. A partir do tratamento dos dados, foram
obtidas correlagbes empiricas estatisticamente significativas que permitem a predi¢ao
da composicao do gas produzido em termos de Hz, CO, CO;, CH4, H2/CO, alcatréo sem
BTX e poliaromaticos. O estudo identificou ainda uma janela 6tima de operacdo do
reator para maximizar os teores de H, e de CO e minimizar os teores de CO,, CH4 e de
alcatrdo.

Ainda em 2014, Figueroa e colaboradores realizaram um estudo experimental
da gaseificacdo de bagago de cana em um reator LFB. Os resultados obtidos sugerem
gue o aumento de FA eleva a producdo de H, e CO, melhorando a qualidade
do gas de sintese produzido. Também deve ser observado que apenas duas
corridas experimentais, com razbes de equivaléncia distintas, sdo apresentadas em
FIGUEROA et al. (2014).

Na Tab. 2.1 sdo agrupados os resultados obtidos nos trabalhos citados nesta
revisdo bibliografica. O fato de apenas SANCHEZ (1994) e FIGUEROA et al. (2014)
terem estudado a gaseificacdo do bagaco de cana-de-acUcar in natura em
um reator LFB para diferentes condicbes de fator de ar poderia ser justificado
pelas dificuldades na alimentacdo do bagaco in natura ao reator e pela
pequena eficiéncia de gaseificacdo do processo. Ambos esses fatores parecem estar
associados a reduzida massa especifica do bagaco de cana in natura na
gaseificacdo usando ar como agente gaseificador (SANCHEZ, 1994; GOMEZ, 1996;
ANDRADE, 2007). Uma forma de se evitar os problemas relacionados com o bagaco de
cana in natura tem sido a utilizacdo de pellets de bagaco de cana, como realizado em
GOMEZ (1996) e HAIKAL LEITE (2014).

Também deve ser comentado que €é reportado na literatura
(BASU, 2010; VERISSIMO et al.,, 2014) que a utilizacdo de vapor como agente
gaseificador provoca uma melhora na eficiéncia da gaseificagdo assim
como nas quantidades de H, e CO formados e no poder calorifico do gés.
Esta tendéncia também pode ser observada na Tab. 2.1, comparando
a composicdo do gas reportado em HAIKAL LEITE (2014) para gaseificagdo com
misturas de O, e vapor, com o0s resultados dos demais autores para a

gaseificacdo com ar.
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Tabela 2.1 — Resultados dos trabalhos citados sobre gaseificacdo de bagaco de cana.

SANCHEZ GOMEZ ANDRADE FIGUEROA | HAIKAL LEITE
(1994) (1996) (2007)° et al. (2014) (2014)
Biomassa Bagaco Pellets de Bagaco in Bagaco Pellets de
in natura bagaco natura in natura bagaco
Ag. Gas.f Ar Ar Ar Ar O, + H0
. LFB
Tipo de LFB LFB LFB LFC
Escala
Reator Escala Laboratorial Escala Piloto Escala Piloto . Escala Piloto
Laboratorial
FA 017 | 030 | 044 | 017 0,19 0,22 0,2 0,23- 0,22-
0,28 0,38¢
0,63-
S/B? - - - -
1,11
3,8- 0,5- 0,35- 5,7- 6,9- 5,3- 3,4- 18,6-
H: [%6] 1,3
53 3,7 0,96 7,5 7,8 8,0 4,8 27,1
9,7- 1,5- 1,2- 11,73- 12,2- 11,8- 8,1- 10,4-
CO [%] 14,4
12,9 8,4 3,2 17,0 15,2 18,3 9,7 16,8
2,4- 0,3- 0,2- 3,6- 4,2- 7,7- 2,2- 4,4-
CHa[%] 3,2
3,2 2,4 0,8 4,8 4,3 19,2 25 5,8
16,2- 10,4- | 11,5- 17,0- 14,7- 7,7- 12,5- 29,9-
CO;[%] d
17,5 18,3 15,8 19,4 16,4 19,2 12,1 39,9
1005- 983- | 1028- 936- 1039- 982 — 1014- 1099-
Tom®[K] 973
1026 1076 | 1054 959 1076 1186 1075 1162

2S/B denota a razdo entre as vazdes de vapor e biomassa inseridas no reator.
bT4m denota a temperatura média do gas ao longo do leito do reator.
‘ANDRADE (2007) s6 realizou um experimento com bagaco de cana.

IN&o informado.

¢Fator estequiométrico reportado por HAIKAL LEITE (2014).

fAgente Gaseificador.

2.3 Andlise Energética e Exergética

Pela Primeira Lei da Termodinamica a energia nunca € perdida em um processo
de conversdo de energia. Porém, a Segunda Lei da Termodinamica estabelece que
existe uma perda da energia disponivel em qualquer processo irreversivel. Desta forma,
em qualquer processo termodinamico é preciso considerar as duas leis para avaliar a
eficiéncia e a qualidade do processo (DEMIREL, 2014). E mostrado na literatura
(e.g., BEJAN, 1988; DEMIREL, 2014) que uma analise a partir das duas leis é possivel
através do calculo das eficiéncias energética e exergética, também chamada de
eficiéncia de Segunda Lei.

A eficiéncia energética € normalmente incapaz de avaliar o quao préximo da
situacdo ideal um sistema se encontra (DINCER e ROSEN, 2007). Este fato ocorre
porque as perdas termodinamicas sofridas pelo sistema ndo sdo adequadamente
identificadas a partir da andlise energética. Por outro lado, a andlise exergética

possibilita a superagcdo de diversas limitagbes encontradas pela analise energética
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(DINCER e ROSEN, 2007). Por ser baseada na Segunda Lei da Termodinamica, a
andlise exergética possibilita a identificacdo de causas, locais e magnitudes das
ineficiéncias de um processo.

A analise exergética utiliza a exergia, ou energia disponivel, a qual é
uma propriedade extensiva obtida a partir da combinacdo da Primeira e
da Segunda Leis da Termodindmica. Esta propriedade corresponde a quantidade
méxima de trabalho tedrico utii que pode ser reversivelmente extraido
de um sistema, levando o sistema até sua condi¢cdo de equilibrio com o ambiente
(GAGGIOLI, 1980; DEMIREL, 2014). Recentemente, a analise exergética
tem sido muito empregada para estudar a eficiéncia de processos de gaseificacido
(PTASINSKI, 2009). A seguir é apresentado o estado da arte da analise exergética no

processo de gaseificagdo de biomassa.

2.3.1 Exergiade uma mistura e do bagago de cana

A exergia de um material pode ser escrita em fungdo das chamadas exergias

fisica, ex™", e quimica, ex*", como:

ex = ex° + exP" (2.3)

A exergia quimica, ex®", varia de acordo com a composicdo do material.
No caso de uma substancia pura, a exergia quimica pode ser calculada a partir
de dados termodinamicos, enquanto que para misturas a exergia quimica €
determinada pela composicdo e pela concentracdo dos componentes da
mistura (PRINS et al., 2003). Consequentemente, para uma mistura com

Nmax COMponentes:

NmaX NmaX
exiy = D X, B+ RT, ) Xpln [X;] (2.4)
n=1 n=1

onde ex? é a exergia padrdo do componente n no estado de referéncia, X, é a fracédo
molar do componente n, R é a constante universal dos gases e T, é a temperatura do
estado de referéncia. O primeiro termo do lado direito da Eq. (2.4) esta relacionado com
a energia livre de Gibbs necesséaria para levar os componentes até o equilibrio
termodindmico com as substancias do ambiente de referéncia. Desta maneira, a

obtencéo da exergia de referéncia de uma determinada substancia depende da escolha
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do ambiente de referéncia (WEPFER e GAGGIOLI, 1980; MORRIS e SZARGUT, 1986;
GALLO e MILANEZ, 1990). J4& o segundo termo do lado direito da Eq. (2.4) esta
relacionado com a quantidade de trabalho necessaria para separar os componentes da
mistura.

A exergia fisica, ex", é normalmente descrita como uma funcdo da
pressdo e da temperatura da substancia, sendo calculada por (PRINS et al., 2003;
PTASINSKI, 2009; OLIVEIRA JR., 2013):

exP = (h—hy) — To(s —So) (2.5)

onde h e s séo, respectivamente, a entalpia e a entropia da substancia, e h, e s, séo a
entalpia e a entropia nas condicfes de pressédo e temperatura de referéncia.

Para os componentes gasosos, 0s valores das grandezas de referéncia sdo
tabelados na literatura. Contudo, no caso da biomassa, as propriedades termodinamicas
dependem de sua composicdo. E possivel escrever a exergia da biomassa como
(PTASINSKI et al., 2007; ENSINAS e NEBRA, 2009):

h
eXpio = B PClyio (2.6)
onde PClyi, € 0 poder calorifico inferior da biomassa e 8 € um parametro calculado como

uma funcdo da composicao elementar da biomassa. Para o calculo do parametro 8, a
seguinte correlacdo pode ser utilizada (ENSINAS e NEBRA, 2009):

1,0412 + 0,2160 (&) —0,2499 (&) [1 +0,7884 (&)] +0,0450 (ﬁ)
g = Xc Xc Xc Xc 2.7)
_ - _
1-0,3035 (X—C)

A expressdo proposta por ENSINAS e NEBRA (2009) para obter
a exergia quimica do bagago de cana consiste em uma modificagdo da Eq. (2.6)
com o intuito de incluir os efeitos dos teores de enxofre, cinzas e umidade,

resultando em:
exghy = B (PClyo + higX,,) + (exg" — PCls)Xs + ex$" X, + exX,, (2.8)

sendo que hi € a energia de vaporizagdo da agua. J& os subscritos u, s e a denotam,

respectivamente, umidade, enxofre e cinzas presentes no bagaco de cana.
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2.3.2 Avaliacdo do desempenho do processo de gaseificagdo

Para avaliar o desempenho de uma planta de gaseificagdo sdo usadas,
tipicamente, diferentes definicbes de eficiéncia na literatura. Adicionalmente,
o calculo das eficiéncias pode envolver apenas a eficiéncia do gaseificador, i.e.,
apenas a eficiencia do processo de gaseificacdo, ou a eficiéncia de toda a
planta de gaseificacdo. PRINS et al. (2007) mostraram que as irreversibilidades
do gaseificador sdo as maiores do sistema de gaseificagdo, o qual inclui ainda
0s sistemas de aguecimento e de compressao do agente gaseificador e o sistema de
aquecimento do gaseificador. Assim, estudos visando a melhorias apenas neste
equipamento séo justificaveis. Neste contexto, aqui apenas as eficiéncias do processo
de gaseificacdo sdo analisadas.

A eficiéncia da conversao de biomassa em gases (teis é avaliada através da
eficiéncia de conversao de massa, 1,,- Esta eficiéncia pode ser definida como a razéo
entre a vaz&o massica dos gases formados em base seca, g, soco, € @ Vazao massica

da biomassa, ry,, € do agente gaseificador, mag, inseridos no reator, ou seja

(SREEJITH et al., 2013):

n _ mgp, seco
CM - . .
Mpjo + mag

(2.9)

Ja a eficiéncia energética € comumente avaliada a partir da utilizacdo
da eficiéncia a frio, nr, a qual pode ser interpretada como a razdo entre a energia
guimica do gas produzido e a energia quimica da biomassa seca
(PELLEGRINI e DE OLIVEIRA JR., 2007; COHCE et al., 2011). Matematicamente, é

possivel escrever a eficiéncia a frio como:

m,,PCI

ap ap
Neg == 2.10
F mbio,secoPCIbio,seco ( )

sendo que gy, e PCly, sdo, respectivamente a vazdo massica e o poder calorifico
inferior dos gases produzidos deixando o gaseificador. Ja M, seco € PClpjp seco S80,
respectivamente, a vazdo massica e o poder calorifico inferior da biomassa inserida no
gaseificador, em base seca.

Ao contrario da eficiéncia energética, sdo utilizadas diferentes definicdes

de eficiéncia exergética para processos de gaseificacdo (e.g. PRINS et al., 2003;
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PELLEGRINI e DE OLIVEIRA JR., 2007; PTASINSKI, 2009; COHCE et al., 2011).
Considerando que o gas de sintese é o produto desejado da gaseificacéo,
a eficiéncia exergética do processo de gaseificacdo pode ser escrita como
(PTASINSKI, 2009):

_ Mgp€Xgp
l - . . .
Mpjo€Xpio — McharXchar + magexag

(2.11a)

de modo que rm e ex denotam vazao massica e exergia especifica, respectivamente.
Quando o char também é considerado um produto utilizavel da gaseificacéo,

entdo a eficiéncia exergética da gaseificagdo pode ser escrita como:

W, = Mgp€Xgp + Mchar®Xchar
Il - . .
Mpio€Xpio + Mzg€Xag

(2.11b)

JA a chamada eficiéncia racional, wu, €é definida como a razdo entre
ganhos e perdas de exergia. E preciso observar que, na definicio da eficiéncia
racional, o char ndo é considerado um produto, mas sim combustivel sélido
ndao convertido, de modo que esta eficiéncia pode ser expressa como
(PRINS et al., 2003):

. . h
Map€Xgp + MepareX

gp~"gp c :f ch.azr (2.110)
har T Mag€Xag

lIJ,,, == X
Mpio€Xpio — McharXg

Outra forma de contabilizar a eficiéncia exergética do processo de gaseificacao
é representando o grau de conversao de biomassa em produtos (gas e char), como
(PELLEGRINI e DE OLIVEIRA JR., 2007):

B (MgpeXgp — Mag€Xag — MyEXy) + MonartXohar

- (2.11d)
Mpio€Xpio

Y

Finalmente, para avaliar a eficiéncia exergética na producdo de um componente
gasoso n, tem-se que (ABUADALA et al., 2010):

m,ex,
mbioexbio + magexag

Wy, (2.11e)

As Egs. (2.11a-e) sédo encontradas na literatura e sua utilizagdo depende
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basicamente do objetivo da planta de gaseificacdao investigada. Deve ser
observado ainda que para considerar a eficiéncia da planta de gaseificacao,
basta subtrair as irreversibilidades dos demais equipamentos no numerador das
Egs. (2.11a-e).

2.3.3 Andlise exergética em processos de gaseificagcdo de biomassa

Com o objetivo de mostrar o atual estagio da analise exergética de processos de
gaseificacdo, sdo apresentados a seguir alguns dos principais trabalhos revisados.

Em PRINS et al. (2003) foi realizada uma andlise energética e exergética
de um gaseificador de leito fixo durante o processo de gaseificagcdo de biomassa
com ar e com vapor. Para obter informacfes sobre o processo de gaseificacao,
foram realizadas simulagbes com um modelo Caixa Preta wusando o
programa Aspen Plus. A hipotese de equilibrio quimico foi adotada, de modo
que as seguintes consideracbes sdo intrinsecas ao modelo utilizado:
(i) temperatura e pressdao sao uniformes, (i) nenhuma informagéo sobre
mecanismos de reacdo e formacdo de compostos intermediarios € fornecida,
(i) o alcatrdo ndo é modelado, (iv) ndo é fornecida nenhuma informacgdo sobre
as taxas das reacdes. Com os resultados fornecidos pelas simulagtes,
0s autores avaliaram a eficiéncia exergética do processo de gaseificacdo
de biomassa, fornecendo informacdes importantes sobre a escolha do agente
gaseificador e da razdo entre agente gaseificador e biomassa ideais para o
processo de gaseificagéo.

PRINS et al. (2007) apresentaram uma comparacdo entre a eficiéncia
termodindmica de um sistema de gaseificacdo operando com carvdo mineral e
com biomassa. Novamente o modelo de equilibrio quimico foi utilizado para simular o
processo de gaseificagdo em um reator de leito fixo. Os autores argumentaram
gue esta abordagem, embora muitas vezes nao seja observada na pratica,
permite uma avaliagdo da eficiéncia méaxima tedrica que o processo de
gaseificacdo pode fornecer. Os resultados obtidos indicaram que biocombustiveis
muito oxigenados nao sdo ideais para gaseificadores de um ponto de vista exergético.
Contudo, Prins e coautores ressaltaram que esta conclusdo foi totalmente
tedrica e considerou a conversdo completa do carbono, de modo que ela néo
implica que a biomassa seja menos atrativa do que o carvdo como um combustivel
para gaseificacdo. Além da composicdo de matéria organica em um combustivel,

existem muitos outros fatores que precisam ser levados em conta, tais como
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pequenas concentracdes de cinzas, enxofre e nitrogénio da biomassa e a elevada
reatividade do char da biomassa em comparacao ao char proveniente do carvao mineral
(CAMPBELL et al., 2002; DI BLASI, 2009). Os autores observaram que, na pratica,
para uma mesma temperatura, a gaseificacdo de biomassa pode ter uma converséo de
carbono maior do que a gaseificacdo de carvdo mineral, de maneira que as
restricdes cinéticas podem contrabalancear a vantagem do potencial termodinamico do
carvao mineral sobre a biomassa. Por fim, uma importante contribuicdo do trabalho de
Prins e colaboradores foi mostrar que a eficiéncia do gaseificador é a eficiéncia
mais importante do sistema de gaseificacdo, afetando significativamente a eficiéncia
exergética do sistema de gaseificagéao.

Em PTASINSKI et al. (2007) foi realizado um estudo energético e exergético do
processo de gaseificacdo de diferentes biomassas e de carvdo mineral em um
reator de leito fixo. Novamente o modelo de equilibrio quimico é considerado e o
simulador Aspen Plus utilizado para fornecer resultados do processo de
gaseificacdo. Os resultados obtidos indicaram que as maiores irreversibilidades
ocorreram para o0 carvao mineral e o 6leo vegetal. Contudo, a eficiéncia energética
e exergética da gaseificacdo destes combustiveis foram maiores do que
as eficiencias da gaseificacdo das demais biomassas testadas. Também foi
mostrado que as biomassas com maior teor de umidade possuem as menores
eficiéncias de conversdo. Desta forma, o0s autores sugeriram a utilizacdo
de processos de secagem de biomassa para que o combustivel utilizado possua teor de
umidade inferior a 19%, com o intuito de melhorar a eficiéncia do processo de
gaseificacdo de biomassa.

Ainda em 2007, Pellegrini e de Oliveira desenvolveram uma metodologia
para indicar o comportamento exergético e energético do processo de gaseificacao
de bagaco de cana, possibilitando um estudo paramétrico do processo. Para
uma descricdo mais acurada do processo de gaseificagcdo em reatores fluidizados,
0s autores utilizaram um modelo de equilibrio quimico modificado. Os resultados
obtidos revelaram que o teor de umidade no bagago de cana é extremamente
prejudicial a eficiéncia exergética do processo, devido a grande destruicdo de
exergia associada a este parametro. Este comportamento também foi
reportado em PRINS et al. (2007) e PTASINSKI et al. (2007). PELLEGRINI e
DE OLIVEIRA (2007) recomendaram que a umidade do bagaco utilizado no
processo de gaseificacdo seja inferior a 30%. Os autores também sugeriram
realizar o pré-aquecimento do ar e/ou do bagaco para reduzir as irreversibilidades,
embora esta reducdo ndo seja suficiente para compensar as perdas devido ao elevado

teor de umidade e/ou perdas térmicas.
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ABUADALA et al. (2010) estudaram a influéncia da temperatura de gaseificacéo,
da vazdo de biomassa e da injecdo de vapor sobre a producéo de H- e as eficiéncias
energética e exergética. Para simular o processo de gaseificacdo de serragem de
madeira, 0os autores utilizaram um modelo de equilibrio quimico, no qual a formacao de
alcatrdo e de cinzas foi desprezada. Para calcular a exergia da biomassa o0s autores
utilizaram a correlacdo dada pelas Egs. (2.6) e (2.7). Os resultados obtidos indicaram
gue a quantidade de H; produzida diminuiu com o aumento da vazdo de madeira e
aumentou com a elevacdo da vazdo de vapor. O comportamento das eficiéncias
exergéticas foi investigado para duas vazdes de vapor, mostrando que, para as duas
situagOes investigadas, as eficiéncias exergéticas diminuiram com a elevacao da vazéo
de madeira.

Em 2011, Cohce e colaboradores realizaram um estudo sobre as
eficiéncias energéticas e exergéticas de um sistema de producgdo de H; utilizando 6leo
de palma como combustivel. O funcionamento do sistema foi avaliado através de um
modelo nao-estequiométrico de equilibrio quimico, implementado no programa
Aspen Plus 11.1. Os resultados indicaram que as eficiéncias termodinamicas
do sistema eram baixas, i.e., aproximadamente 22% de eficiéncia energética e
19% de eficiéncia exergética. COHCE et al. (2011) atribuiram estas baixas eficiéncias
ao fato de uma grande parte da corrente de biomassa ser desviada para dois
combustores, com o objetivo de gerar a energia necessaria para sustentar 0 processo
de producéo de Ha.

HOSSEINI et al. (2012) apresentaram um estudo termodinamico sobre o impacto
do teor de umidade da biomassa e do meio de gaseificacdo sobre a eficiéncia da
gaseificacao de biomassa. Novamente um modelo de equilibrio foi utilizado para simular
o funcionamento do sistema de gaseificacdo. Os resultados indicaram que, de maneira
geral, a gaseificacdo com ar € mais eficiente exergeticamente (= 18,5-19,1%) do que a
gaseificacdo com vapor (= 16,4-17,8%).

ASSARI et al. (2013) realizaram uma andlise exergética e energética do
processo de secagem em um leito fluidizado, usando uma abordagem
CFD Euler-Euler. Uma equacao de transporte para a exergia também foi resolvida.
A metodologia foi implementada em um cédigo proprio. Foram avaliados o
comportamento da eficiéncia exergética e das irreversibilidades do sistema ao longo
do tempo. Estas andlises ndo podem ser feitas com a utilizacdo do modelo de equilibrio,
empregado na maioria dos estudos sobre eficiéncia exergética de gaseificadores.
A grande contribuicdo deste trabalho é a implementacdo da equagéo de transporte

de exergia utilizando a abordagem Euler-Euler para avaliar a eficiéncia
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termodin@mica de um sistema de secagem. A deducao dos termos da equacao nao foi
comentada.

CHEN e WANG (2013) realizaram um dos poucos trabalhos encontrados
na literatura que utilizaram dados experimentais para avaliar as eficiéncias
energética e exergética do processo de gaseificacdo de biomassa. Um reator
LFB foi utilizado nos experimentos. Os resultados mostraram que 0 aumento
da temperatura de (gaseificagdo elevou as eficiéncias termodindmicas,
enquanto que o aumento da razdo S/B (vapor por biomassa) melhorou
a eficiéncia do processo até um determinado ponto, quando o excesso de vapor se
tornou prejudicial.

SREEJITH et al. (2013) realizaram analises energética e exergética da
gaseificacédo de diferentes biomassas com vapor a partir de um modelo de equilibrio
guimico modificado. A modificacdo considerada incluiu a modelagem dos gases
considerados no processo como gases reais, ao contrario dos demais trabalhos que
consideravam 0s gases como ideais. Os resultados foram comparados com dados
experimentais disponiveis na literatura para reatores de leito fixo, apresentando uma
acurécia satisfatoria.

DAMIANI e REVETRIA (2014) estudaram a eficiéncia exergética do processo de
gaseificacdo de diferentes tipos de carvdo mineral e de biomassa, de modo que
a razdo O/C do combustivel é variada entre 0,020 (carvdo pocahontas) e 0,833
(celulose). Os autores utilizaram um modelo de equilibrio quimico nao-estequiométrico
para simular o processo de gaseificacdo com ar e com misturas de oxigénio-vapor,
para diferentes temperaturas de operagéo. Os resultados obtidos para uma temperatura
de conversao completa do carbono mostraram que, do ponto de vista das eficiéncias
exergéticas global e quimica, a gaseificacdo com ar foi vantajosa para biomassas
(O/C > 0,5), enquanto que a gaseificagcdo com O, e vapor apresentou eficiéncia
levemente superior para carvées minerais (O/C < 0,5). Para a temperatura de 1200 K,
as eficiéncias globais da gaseificagdo com ar e com O, foram semelhantes para
biomassas nas quais O/C > 0,55. Por outro lado, a eficiéncia quimica foi levemente
inferior para a gaseificagdo com ar do que com O.. Por fim, foi mostrado também que
a gaseificacdo com O, para temperatura de 1500 K é mais eficiente do que a
gaseificacdo com ar.

Em WU et al. (2014) foi realizado um estudo sobre as eficiéncias energética e
exergética da gaseificacdo de biomassa usando vapor aquecido. Um modelo de
equilibrio quimico modificado de cinco passos foi utilizado para descrever o processo
de gaseificacdo de biomassa em um reator de leito fixo co-corrente. O modelo foi

implementado no Aspen Plus e levou em conta a secagem, a pirélise, o cragueamento
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de alcatrdo, e a gaseificacdo e a combustdo do char. As quantidades de alcatrdo e de
CH4 produzidas foram calculadas por expressdes empiricas. A validacdo da
metodologia proposta foi realizada através da comparagédo dos resultados da simulacéo
com dados experimentais. Em seguida foi realizado um estudo dos parametros de
interesse, i.e., razédo de vapor por biomassa (S/B) e temperatura de pré-aquecimento do
agente gaseificador. Os resultados mostram que a razdo S/B possui uma forte influéncia
sobre a entrada e a saida de energia e exergia.

Os trabalhos revisados nesta secdo mostram que a analise exergética do
processo de gaseificacdo de biomassa em leitos fluidizados tem utilizado modelos
termodinamicos, os quais ndo levam em conta a geometria do gaseificador. Desta forma,
o0 estudo exergético a partir de uma abordagem Euler-Euler, representa uma boa
maneira de entender os focos de destruicdo de exergia e, eventualmente, melhorar a

eficiéncia de futuros gaseificadores.
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3 FORMULACAO  MATEMATICA DO

ESCOAMENTO MULTIFASICO REATIVO

Na Se¢. 1.2 é comentado que a modelagem do escoamento gas-particula reativo
pode ser realizada utilizando uma abordagem Euler-Euler ou Euler-Lagrange.
No modelo Euler-Euler a fase particulada € tratada como continua e interpenetrante,
interagindo com a fase gas, também continua (RANADE, 2002). Quando esta
abordagem é utilizada surgem termos de interacdo desconhecidos nas equacdes
governantes de ambas as fases, ocasionando um problema de fechamento do
conjunto de equacdes. S&o identificados trés tipos de leis de fechamento utilizadas
para modelar estes termos adicionais, as quais sédo classificadas como a seguir
(ENWALD et al., 1996).

(1) Leis Topoldgicas: descrevem a distribuicdo espacial de quantidades
especificas das fases. Sao usadas quando é necessario descrever a
distribui¢cdo espacial de alguma variavel do escoamento.

(i) Leis Constitutivas: descrevem propriedades fisicas das fases usando
axiomas ou dados experimentais. S30 necessarias para modelar o tensor
tensao viscoso, assim como algumas propriedades de ambas as fases
como viscosidade dindmica, pressao e condutividade térmica. Na fase
sélida, estas leis podem ser modeladas utilizando dados experimentais,
ou através da Teoria Cinética de Escoamentos Granulares (TCEG), como
demonstrado em GIDASPOW (1994) e JAKOBSEN (2008).

(iii) Leis de Transferéncia: descrevem as interagdes entre as fases gas e
particulada, e entre diferentes fases sodlidas. Sao normalmente
modeladas com o uso de equagdes empiricas para descrever a interacéo

entre as fases ocorrendo pela interface.

No modelo Euler-Lagrange a posic¢ao e o estado de cada particula individual séo
acompanhados através do tempo e do espaco pela integracdo das equacbes de
guantidade de movimento, energia e massa para cada particula do sistema
(OEVERMANN et al., 2009). Quando esta abordagem é utilizada, os campos relativos
ao escoamento da fase fluida séo obtidos usando o modelo Euleriano. Dependendo do

grau de acoplamento do escoamento, as solu¢cdes de ambas as fases podem interagir
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entre si, tornando-se necessaria a ado¢do de um procedimento de solucédo iterativa
(RANADE, 2002).

As grandes vantagens do modelo Euler-Lagrange sdo sua capacidade de
predizer com exatidao a trajetéria de cada particula e o controle sobre fendmenos
em nivel de particula, como a reducdo de didmetro devido as reagcbes quimicas
(RANADE, 2002; ZHONG et al., 2016). No entanto, no leito de um reator industrial, ou
até mesmo laboratorial, podem existir em torno de 10° a 104 particulas suspensas, o
gue exigiria um custo computacional elevado, mesmo com a recente evolucdo de
processamento computacional (SINGH et al., 2013). Os estudos utilizando a abordagem
Euler-Lagrange normalmente tém utilizado poucas particulas no leito (i.e., tipicamente
entre 1 e 600.000 particulas). O modelo Euler-Euler também requer um grande esforco
computacional, mas este esforco ainda € consideravelmente menor em relagdo ao
modelo Euler-Lagrange em leitos com muitas particulas, além de fornecer campos
médios do escoamento. Estes campos sdo convenientes para facilitar decisdes
guantificaveis para o desenvolvimento de novos gaseificadores (YU et al., 2007).

RANADE (2002) afirma que o modelo Euler-Euler é ideal para leitos densos, ou
seja, quando a frag&o volumétrica das particulas é elevada (>10%), a qual corresponde
ao caso dos reatores de leito fluidizado. Ja para leitos dispersos, caso dos reatores de
leito de arraste, o modelo Euler-Lagrange é recomendado. Contudo, como 0 modelo
Euler-Euler necessita de correlacdes empiricas ou semi-empiricas para o fechamento
das equacles, € necessario realizar validagbes dos modelos escolhidos com dados
experimentais (HERZOG et al., 2012). Nas se¢fes subsequentes sdo apresentadas as
equacdes matematicas que regem o problema estudado na presente tese. As equacdes
governantes que descrevem escoamentos gés-particulas reativos (Seg¢. 3.1), os
modelos de fechamento (Seg. 3.2), os termos fontes provenientes das rea¢des quimicas
(Sec. 3.3), as condi¢des de contorno e iniciais tipicas de simulacdes de leitos fluidizados
(Sec. 3.4) e a modelagem cinética das reacdes quimicas (Se¢. 3.5) sdo apresentados
neste capitulo. Finalmente, na Seg¢. 3.6 € apresentada uma breve revisao de literatura
sobre o estado atual do uso de modelos de CFD para tratar escoamentos gas-particulas

reativos, com foco na modelagem da gaseificacdo de biomassa em reatores LFB.

3.1 Equacdes de Conservacao

Utilizando uma abordagem Euler-Euler, as equacdes de conservacdo de um
escoamento multifasico podem ser deduzidas utilizando uma aproximacao por média de
Reynolds ou a partir da teoria de mistura (GIDASPOW, 1994; ENWALD et al., 1996;
SYAMLAL e PANNALA, 2011). As equacdes apresentadas a seguir sdo desenvolvidas
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utilizando a aproximacao por média de Reynolds, uma vez que esta € a metodologia
usualmente utilizada na literatura (ENWALD et al., 1996; CROWE et al., 2012). Quando
esta metodologia € adotada as variaveis do escoamento sdo promediadas sobre um
volume de controle grande o suficiente em relagdo ao tamanho das particulas, e
pequeno quando comparado com todo o dominio fisico estudado (VUN, 2010).

Em GIDASPOW (1994) sdo apresentados dois modelos de equacdes para
um escoamento gas-particula, conhecidos na literatura como modelos A e B
(SYAMLAL et al.,, 2015). Os modelos A e B consideram a mesma equagao de
continuidade. Entretanto, no modelo A as equacdes de conservacdo de quantidade de
movimento contém o campo de pressao da fase fluida compartilhado entre ambas as
fases. JA no modelo B, o campo de pressao da fase fluida ndo é representado na
equacdo de conservagdo de quantidade de movimento da fase sélida. E importante
observar que o conjunto de equac¢des do modelo A acarreta em um problema mau-posto
(GIDASPOW e ETTEHADIEH, 1983; SYAMLAL e PANNALA, 2011). Para contornar
este problema um componente normal do tensor tensdo da fase soélida,
normalmente baseado na pressao da fase solida, € adicionado ao conjunto de equacgdes
do modelo A, garantindo estabilidade numérica (SYAMLAL e PANNALA, 2011,
SYAMLAL et al., 2015). VUN (2010) afirma que os modelos A e B fornecem resultados
idénticos, de modo que a principal diferenga entre eles € a convergéncia mais dificil do
modelo B. Atualmente o modelo A é mais comumente utilizado, inclusive aqui.

Antes de apresentar as equacdes governantes € necessario definir o conceito de

frac@o de volume, ou fragdo volumétrica de uma fase k, como:

AV
&2 lim —
k AV-AVe AV

(3.1)
onde AV é o volume ocupado pela fase k, AV é o volume total ocupado pela mistura e
AVme € 0 volume de uma amostra da mistura contendo um numero suficiente de
particulas para assegurar uma mudanca continua nas propriedades da fase.

A modelagem Euleriana considera que tanto a fase sélida quanto a fase gas séo
continuas e interpenetrantes. Porém, ndo é possivel que mais de uma fase ocupe uma
mesma posicdo no espaco em um determinado instante de tempo. Considerando a
notacdo utilizada em SYAMLAL e PANNALA (2011), a fracdo volumétrica da fase
gasosa, ou fragdo de vazio, é g e a fragdo volumétrica da fase particulada é &n, onde m
¢é a fase solida referente a um determinado tipo de particula sélida. Logo, pela definicao

de fracdo volumétrica é possivel escrever que:
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M
£g+ Z Ep =1 (3.2)
m=1

onde M € o numero total de fases solidas.

Utilizando estas definicdes € possivel derivar as equacdes de conservagao para
todas as fases do escoamento, apresentadas a seguir. Mais detalhes sobre a deducéo
das equacdes apresentadas podem ser encontrados em GIDASPOW (1994),
ENWALD et al. (1996) e JAKOBSEN (2008).

3.1.1 Conservacao de massa

As equacdes de conservacdo de massa da fase gasosa e da fase sélida m séo
dadas, respectivamente, por:

Ng
7]
E(egpg) +V (ggpgug) = ; I_gn (33)
) i
a(empm) + V- (empum) = Z [ on (3.4)
n=1

O primeiro termo a esquerda das Egs. (3.3) e (3.4) representam a taxa de
acumulo de massa por unidade de volume da mistura multifasica, enquanto que o
segundo termo representa o fluxo liquido convectivo de massa. Os termos 2:51 [gn €
Z,Afﬂ ., representam a transferéncia de massa entre as fases devido a processos

guimicos e fisicos, onde Ny € 0 numero de espécies na fase gasosa, Nm € 0 numero de
espécies na fase particulada m, 4, € a taxa de geracéo da espécie gasosane mn € a

taxa de geragéo da espécie n da fase solida m.

3.1.2 Conservacédo de quantidade de movimento

A equacdo de conservacao de quantidade de movimento para a fase gasosa &

dada por:
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M

d .

a—t(sgpgug) + V- (sgpgugug) =V-Sg+ 50,9 — fg,t,, (3.5)
m=1

onde o primeiro e o segundo termos do lado esquerdo da Eq. (3.5) representam,
respectivamente, a variacdo temporal local e o fluxo liquido convectivo de quantidade
de movimento por unidade de volume. O primeiro termo do lado direito da Eq. (3.5) é 0
divergente do tensor tenséo da fase gasosa, Sy, 0 segundo termo representa a influéncia
da forca gravitacional sobre a fase gasosa, enquanto que o terceiro termo esta
associado a transferéncia de quantidade de movimento entre a fase gas e as M fases
sélidas, sendo que a for¢ca de interagcdo entre 0 gas e a fase solida m é representada
por fg',fn.

Para cada fase s6lidam, de modoque m=1, 2, ..., M, a equacao de conservacao

de movimento é dada por:

0
a—t(smpmum) + V- (emp, UmlUm) = —€mVPy+V-Sp, +
int S int (3'6)
gmpmg + fgm - Z fml
=1

I#m

sendo que o segundo, o terceiro e o quarto termos da Eg. (3.6) possuem 0 mesmo
significado que os termos correspondentes da equacéo para a fase gasosa, Eq. (3.5).
Ja o primeiro termo do lado direito da Eq. (3.6) corresponde uma forca de empuxo
realizada pela presséo do gas sobre as particulas sélidas e o quinto termo do lado direito
da Eq. (3.6) representa a interacdo ocasionada pelo contato entre duas particulas
sodlidas de diferentes fases, normalmente modelado como a for¢a de arrasto entre as
fases particuladas (SYAMLAL e PANNALA, 2011).

3.1.3 Conservagao de energia

Sendo cyy e Ty, respectivamente, o calor especifico a pressdo constante e a
temperatura da fase gés, e Wym a transferéncia de energia entre a fase gas e a
respectiva fase sdlida m, a equacgéo de conservacdo de energia da fase gas pode ser

escrita como:
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Ty C R
€9P4Cpg ot +uy VT, ) = —V-qg + Z Wym — AHg — Qg (3.7)

m=1

onde o primeiro termo do lado esquerdo da equacdo representa a variacdo local
temporal de energia e o segundo termo representa o fluxo liquido convectivo de energia.
O primeiro termo do lado direito da Eq. (3.7) € o fluxo de energia difusivo na fase gas, o
segundo termo contabiliza a transferéncia de energia entre a fase gas e as M fases
sélidas, enquanto que o terceiro termo corresponde & taxa de energia gerada pelas
reacdes quimicas que ocorrem na fase gas. Por fim, o Ultimo termo do lado direito da
Eq. (3.7) representa o fluxo radiativo na fase gas.

Sendo cpm € Tm, respectivamente, o calor especifico a pressdo constante e
a temperatura da fase solida m, e W a taxa de transferéncia de energia entre
a fase solida m e a fase |, a equacdo de conservacdo de energia da fase sélida m é
dada por:

M

EmP,.C %+u VT, | =-Vq —ZW —AH, - QF

mPmCpm | ~5 mVim m mi m m (3.8)
1=0
I£#m

onde os termos da Eq. (3.8) representam para a fase soélida m interacdes similares
aguelas dos termos correspondentes da Eq. (3.7). Deve ser observado que no somatdrio
do segundo termo da Eq. (3.8), o indice zero corresponde a fase gas.

E importante observar que nas Egs. (3.7) e (3.8) os efeitos do aumento de
energia devido a dissipagdo viscosa e a transferéncia de quantidade de movimento
interfacial foram desprezados. Estes termos sdo relevantes apenas em
escoamentos com elevadas velocidades relativas (SYAMLAL e PANNALA, 2011).

Em relagdo aos termos de radiagdo térmica, QgR e Qﬁ,, é visto na literatura

(COCCO et al., 2011; DI NATALE et al., 2013) que em escoamentos de leito fluidizado
gas-particula, a troca de energia por radiacdo ocorre principalmente entre as
superficies do reator e as particulas proximas a parede, dependendo fortemente da
fracdo de vazio préxima a parede. Ademais, também é mostrado que o fluxo de calor
radiativo s6 é significativo em LFB’s para temperaturas de operagédo superiores a
773 K (CHEN, 2003), para leitos com particulas grandes (KUNNI e LEVENSPIEL, 1991;
DI NATALE et al.,, 2013). Nenhum dos trabalhos investigados na literatura sobre
simulacdo de processos termoquimicos em LFB’s considerou a contribuicdo da

transferéncia radiativa de energia. Contrariamente, em risers de LFC’s, a maior
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concentracdo de particulas ocorre na regido proxima a parede e, consequentemente,
COCCO etal. (2011) afirmam que a modelagem de processos termoquimicos ocorrendo

em risers deve considerar a transferéncia radiativa de energia.

3.1.4 Conservacdo de espécies quimicas

Sendo Ygn, Jgn € Rgn, respectivamente, a fragdo massica, o vetor fluxo méassico e
a taxa de geracao/consumo da espécie n da fase géas devido as reagbes homogéneas
e heterogéneas, a equacao de conservagao de espécies quimicas para a fase gas pode

ser escrita como:

%(sgnggn) +v (ggpgygnug) =—=V-Jgn + Rygn (3.9)

Considerando que Ymn, Jmn € Rmn S0, de maneira analoga a fase gas, a fragdo massica,
o vetor fluxo massico e a taxa de geracao ou de consumo da espécie n da fase sélida
m devido as reacdes homogéneas e heterogéneas, a equacdo de espécies da fase
sélida m pode ser escrita como:

0
a(gmpmymn) + V'(gmpmymnum) = —V-dmn + Rimn (3.10)

O primeiro termo a esquerda das Eqgs. (3.9) e (3.10) representa a taxa de
acumulo da espécie gasosa n ou da espécie n da fase sélida m e o segundo termo
representa a taxa liquida de fluxo das espécies por convecgdo. Os termos V-Jg, e V-J
correspondem, respectivamente, a difusdo da espécie gasosa n e da espécie n
da fase sdlida m. Os termos Rg, € Rmn dependem das reagfes quimicas discutidas na
Sec. 3.3.

3.2 Relagbes Constitutivas
Para possibilitar o fechamento do equacionamento do problema é necessario
definir algumas relagcbes constitutivas. As relagbes constitutivas descritas a seguir

incluem tanto Leis Constitutivas quanto Leis de Transferéncia para o fechamento das

equacdes de conservacao das fases gas e sélida.
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3.2.1 Equacéo de estado para a fase gas

Considerando que nas situagfes investigadas a presséo no interior do reator é
proxima da atmosférica, a fase gas pode ser representada como um gas ideal. Desta
maneira, a equacao de estado da fase gas pode ser escrita como:

_ PaMW,

RT,

Py (3.11)

onde Py é a presséo da fase gas, MW, é a massa molecular da mistura de gases, R é a

constante universal dos gases perfeitos e Ty € a temperatura absoluta.

3.2.2 Tensor tensao da fase gas

O tensor tensdo pode ser dividido em duas partes, um tensor isotrépico,
representando um esforgo normal sobre um elemento de fluido, e um tensor
anisotropico, representando um esforco que provoca uma deformacdo sobre um
elemento de fluido (KUNDU e COHEN, 2004). Assim, € possivel escrever o tensor
tensdo da fase gas como:

Sy = —Pgl + 47, (3.12)

Considerando o gas como sendo um fluido Newtoniano e usando a hip6tese de

Stokes, o0 tensor anisotropico pode ser escrito como (KUNDU e COHEN, 2004):
1
T4 = 24| Dy — 5r(Dy)| (3.13)

onde pgy € a viscosidade dinAmica da fase gas. O tensor taxa de cisalhamento, Dg, da

fase gés, € calculado por:
1 T
Dy =3 [Vug + (Vuy) ] (3.14)

E facil de observar que, no caso de escoamentos incompressiveis, o termo tr(Dg) € igual

a zero, de modo que a Eq. (3.13) é simplificada.
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A viscosidade dindmica pode ser calculada como uma funcdo da temperatura
usando a equacao de Sutherland (MUNSON et al., 2013):

1,5
g (Ja ) 006511 (3.15)
9~ \273) T,+110

Contudo, a Eq. (3.15) ndo leva em conta a composi¢cao da fase gas. Como a fase gas é
considerada uma mistura ideal de gases, € possivel escrever a viscosidade dinAmica do

gas em funcao da fracdo massica dos componentes como:

Ng
Hg = Z“gnygn (3.16a)
n=1

sendo que ugn € Ygn S0, respectivamente, a viscosidade dinamica e a fracdo massica
da espécie gasosa n. Na Eq. (3.16a), ugn pode ser expressa como um polindmio
dependente da temperatura e das constantes ag, ,bgn € Cgn, €specificas para cada

componente n da mistura, tal que (COKER, 2007):
2
Hgn = agn + bgn Ty + Cgn Ty (3.16b)
As constantes agn, bgn € Cgn para as espécies quimicas consideradas sdo apresentadas

no Anexo 1. A influéncia do calculo da viscosidade dindmica do gas usando as
Egs. (3.15) e (3.16a) é analisada na Seg. 5.3.

3.2.3 Transferéncia de quantidade de movimento entre as fases gas e soélidas

Considerando apenas os efeitos provocados pela forca de arrasto, devido as
diferencas de velocidade entre as fases, pela forca de empuxo causada por gradientes
de pressdo na fase gasosa e pela transferéncia de massa entre as fases, o termo de
transferéncia de quantidade de movimento entre as fases gas e soélida pode ser descrito
como (SYAMLAL et al., 1993; SYAMLAL et al., 2015):

M
fim = ~EmVPg = Fom(Um = Ug) + > (Vrnglim — Yomtls) (3.17)
m=1
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onde o primeiro termo do lado direito da equacéo representa a forca de empuxo e o

segundo termo a for¢ca de arrasto entre a fase solida m e a fase gas. O terceiro termo

representa a transferéncia de quantidade de movimento devido a transferéncia de

massa entre a fase gasosa e a fase sélida, sendo que W é a taxa de transferéncia de

massa entre as fases | e k, de modo que |,k = g ou m.

E importante observar que existem outras forcas de interacdo entre gas e

particulas que sédo desprezadas na Eg. (3.17). Algumas dessas forcas sédo listadas a

seqguir:

Forca de Basset: depende da trajetéria da particula através do fluido e esta
relacionada com o atraso na aceleragdo da particula provocado pela camada
limite (GE et al., 2011). A forca de Basset torna-se muito pequena em
escoamentos onde a razdo entre as massas especificas do fluido e da
particula sdo muito pequenas (FAN e ZHU, 1998), situacdo normalmente
observada em escoamentos gas-particulas.

Forca de Saffman: é uma forgca de sustentagéo provocada pela diferenca de
pressdo sobre as particulas e € normalmente desprezada por possuir uma
magnitude bastante inferior a forgca de arrasto entre gas e particulas
(GE et al., 2011).

Forca de Magnus: é uma forca de sustentacdo gerada pela rotacdo das
particulas. Esta forca é normalmente desprezada pelo fato de sua
contribuicdo em escoamentos com baixo nimero de Reynolds ser algumas
ordens de grandeza menor do que a contribuicdo da forca de arrasto. A
validade desta hip6tese em escoamentos com elevado ndmero de Reynolds
ainda precisa de comprovacao analitica (FAN e ZHU, 1998).

Forca de massa virtual: ocorre quando particulas ou bolhas se movendo com
velocidades nédo-uniformes provocam uma aceleracdo no fluido em sua
vizinhanca. GE et al. (2011) destacam que embora o papel da forca de massa
virtual ainda seja incompreendido, existem indicacbes de que esta
contribuicdo pode ser desprezada em escoamentos gés-particulas, devido a
grande diferenca entre as massas especificas das particulas e do gas.
Porém, os autores afirmam que a importancia desta forca na meso-escala

pode ser importante.

Em geral as forcas de Basset, Saffman, Magnus e de massa virtual séo

consideradas menos importantes para o escoamento do que as contribuicbes
consideradas na Eq. (3.17) (SYAMLAL et al., 1993; SYAMLAL et al., 2015). Contudo,

JAKOBSEN (2008) observa que, embora as contribuicdes destas forcas aparentemente
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sejam pequenas em escoamentos com borbulhamento, ainda existe pouco
conhecimento sobre a influéncia destes termos sobre o escoamento. Na literatura, &
observado que apenas a forca de arrasto e a for¢a decorrente da transferéncia de massa
entre gases e particulas tém sido modeladas (SINGH et al., 2013; LOHA et al., 2014a;
ZHONG et al., 2016). Informacdes adicionais sobre estas forgas sdo encontradas em
FAN e ZHU (1998), JAKOBSEN (2008), GE et al. (2011) e CROWE et al. (2012).

Retornando a Eq. (3.17), o coeficiente de arrasto entre a fase gas e a fase sdlida
m, Fgm, € tipicamente modelado por correla¢des baseadas em dados experimentais ou
em simulagbes de Lattice-Boltzmann. Os coeficientes de arrasto obtidos a partir de
correlagbes experimentais sdo usualmente expressos em funcdo de dois parametros
(SYAMLAL e PANNALA, 2011), a queda de pressao no leito fixo e a velocidade terminal
no leito fluidizado. Na literatura, os modelos de arrasto de Syamlal-O’Brien
(SYAMLAL et al., 1993), Gidaspow (GIDASPOW, 1994) e BVK (BEETSTRA et al., 2007)
tém resultado em predi¢fes satisfatorias na simulacdo Euler-Euler do escoamento em
LFB’s (LOHA et al., 2012; ZHONG et al., 2016). Assim, o impacto destes trés modelos
sobre a capacidade preditiva da gaseificacdo de biomassa é analisado aqui na Sec¢. 5.3.

A expresséo utilizada no modelo de Syamlal-O’Brien é baseada na velocidade
terminal de um leito fluidizado (SYAMLAL et al., 1993). O modelo é derivado para uma
Gnica particula esférica e modificado para inclusdo em modelos Eulerianos de
escoamentos monodispersos. O coeficiente de arrasto entre as fases gas e sélida é
dado por (SYAMLAL e PANNALA, 2011):

Fgm =-C u—glug_um| (3.18a)

onde dym é 0 didmetro das particulas da fase sdélida m. O coeficiente de arrasto de uma

particula, Cp, e a velocidade terminal um séo calculados, respectivamente, por:

2
Cp = (0,063 + 4,8,/U;m/Rep,) (3.18b)
Um =205 [ca — 0,06 Rem\/(0,0G Re)? + 0,12 Rep,(2c, — ¢5) + ¢2 (3.18¢)

em gue os coeficientes ca e ¢y, Sdo dados por:

Cy=ert4 (3.18d)

35



0,8¢;°%6,<0,85

Cp = (3.18¢e)
0 82'65,89 > 0,85

O modelo de Gidaspow consiste em uma combinacdo da equacdo de Ergun
(¢4 = 0,8), obtida para um leito fixo denso e baseado na queda de presséo no leito, e da
expressao de Wen-Yu (& < 0,8), desenvolvida para um leito fluidizado na condicéo de
minima fluidizacdo e baseado na velocidade terminal (GIDASPOW, 1994). Neste caso,
tem-se que o coeficiente de arrasto gas-particula € dado por:

150 ——+ 1,75 —— |ug — U] £4<0,8
pmég Ao
Fom = (3.19a)
3 &mP _
lz CDd_g |Ug — Um|€g2’65 &g > 0,8
pm
onde o coeficiente de arrasto de uma particula é obtido como:
0,687 3
1+ 0,15(e4Re Re,, <10
Cp = { &gRem [ (¢gRem) ] " (3.19b)
0,44 Re,, > 10°

O modelo BVK foi desenvolvido por BEETSTRA et al. (2007) a partir
de simulagbes Lattice-Boltzmann. Os autores, inicialmente, desenvolveram uma
equagcdo para escoamentos monodispersos e, posteriormente, fizeram algumas

alteracdes para gerar a expressao seguinte, supostamente valida para escoamentos
polidispersos:

2
by (1- u
Fom = 180d—29(£—gg)+ 18—7-63(1- ;) (1+151-¢)

pm g pm

3.20
[65" + 3 e5(1 — &) + 8,4Rep %] (3:20)

+ 0,31
[1 + 103(1'59)Re_m0‘5_2(1_£g)]

O numero de Reynolds, Renm, presente nas equacfes dos modelos Syamlal-
O’Brien, Gidaspow e BVK é calculado por:
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dpomlUg — Up|p
Rem _ Pml g9 ml g
Hg

(3.21)

3.2.4 Transferéncia de quantidade de movimento entre diferentes fases sélidas

Em relacéo a transferéncia de quantidade de movimento entre as fases sélidas,
€ usualmente considerado que a principal contribuicdo € o arrasto decorrente da
diferenca de velocidade entre as particulas. Dessa forma, a expressdo proposta por

SYAMLAL (1987) tem sido utilizada na literatura e pode ser escrita como:
ol = —Frmi (W) — ) (3:22)

Para o coeficiente de arrasto entre as fases sélidas m e |, Fi, @ modelagem mais
utiizada na literatura € a utilizagdo do modelo de Syamlal (SYAMLAL, 1987).
Esta abordagem utiliza a TCEG para contabilizar os efeitos do contato de curta
duragéo entre as particulas. Testes preliminares, ndo apresentados aqui, envolvendo o
modelo de Syamlal e modelos de arrasto para escoamentos polidispersos,
tais como os modelos de Chao (CHAO et al., 2012) e de Iddir-Arastoupour
(IDDIR e ARASTOOPOUR, 2005), foram realizados. Estes testes revelaram pouca
influéncia destes parametros sobre as grandezas de interesse para as condi¢cdes de
escoamento nas situacdes aqui consideradas, de tal forma que se optou por utilizar o

modelo de Syamlal. A expressao derivada em SYAMLAL (1987) € dada por:

n m? 2
3(1 + elm) (§ + Cf?) p/pm(dpl + dpm) goylmlum - ull

F = (3.23)
27T(p,d§/ + pmdgm)

onde C: € o coeficiente de fricgdo entre as fases soélidas m e I, px, du € uk, sao,
respectivamente, a massa especifica, o didametro das particulas e o vetor velocidade
referentes a fase sélida k =1 ou m e em é o0 coeficiente de restituicdo entre as fases
sélidas | e m, o qual varia entre 0 (colisdo perfeitamente elastica) e 1 (colisdo
perfeitamente inelastica). Nenhum trabalho avaliando o impacto do coeficiente de
friccdo (C;) sobre a capacidade preditiva do modelo foi encontrado na literatura,
porém a recomendacdao de SYAMLAL (1987) de utilizar o valor de 0,1 tem
sido adotada. Em relagcdo ao coeficiente de restituicdo entre particulas, em,

existe na literatura uma recomendacdo de se considerar valores entre 0,9 e
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0,99 para LFB’'s (TAGLIAFERRI et al., 2013; LOHA et al., 2014a) e LFC’s
(ALMUTTAHAR e TAGHIPOUR, 2008). Deve ser observado que TAGLIAFERRI et al.
(2013) e LOHA et al. (2014b) obtiveram resultados ndo-realistas com em = 1, indicando
que valores ideais para o coeficiente de restituicdo devem ser evitados, uma vez que o
choque entre particulas nunca é completamente inelastico ou elastico.

Finalmente, o termo go,m, presente na Eq. (3.23), é a chamada funcéo de
distribuicdo radial no contato, a qual pode ser vista como 0 aumento da probabilidade
de colisdes entre as particulas a medida que a concentracdo da fase sélida aumenta
(RANADE, 2002). Assim, para um leito disperso, go,m vVale um, e quando o leito esta
muito denso, de maneira que o movimento das particulas é impossibilitado, gom atinge
um valor infinito (VAN WACHEM e ALMSTEDT, 2003; HRENYA, 2011). N&ao foi
encontrado nenhum trabalho na literatura que avaliasse a influéncia deste parametro
sobre o comportamento fluidodinamico de leitos fluidizados. Aqui € usada a expressao
sugerida por SYAMLAL e PANNALA (2011) para escoamentos polidispersos, dada por:

M
1 3d,,d, £k
Yom=ot 2 g (3.24)
’ €5 €5(do + dpm) £ Opk
3.2.5 Tensor tensdo das fases sélidas
O tensor tenséo da fase sélida m pode ser escrito como:
S, =—€n,Pnl+ 71, (3.25)

Como citado anteriormente na Subsecdo 3.1, o tensor normal presente na
Eq. (3.25) tem a fungdo de assegurar a estabilidade da solugdo da
equacdo de conservacdo de quantidade de movimento das fases do modelo A
(GIDASPOW e ETTEHADIEH, 1983; GIDASPOW, 1994). Os termos da Eg. (3.25) séo
funcbes do didmetro das particulas, da chamada temperatura granular e da fracdo
volumétrica da fase particulada m. Para uma pequena concentracdo de particulas, o
tensor tensdao € dominado pela colisdo entre as particulas, de maneira que modelos
constitutivos para esta situagdo sdo bem descritos pela TCEG (VIDYAPATI, 2012).
Ja para uma concentracdo muito elevada de particulas, 0 movimento das particulas é
restringido, e o tensor tensdo é governado pela friccdo entre elas. Na segunda
situagdo, normalmente, sdo utilizados modelos empiricos baseados em teorias

geolégicas de mecanica dos solos para o fechamento das equacles
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(VAN WACHEM e ALMSTEDT, 2003). Existem trés padrdes de escoamento, definidos
com base nas propriedades reolégicas dos materiais em suspensdo, 0s quais sdo
representados na Fig. 3.1 e classificados como a seguir (FAN e ZHU, 1998):

i. Escoamento Viscoso: dominado por efeitos colisionais e cinéticos.

. Escoamento Plastico: dominado por efeitos friccionais.

iii. Escoamento Intermediario ou de Transi¢do: os efeitos colisionais, cinéticos

e friccionais podem apresentar a mesma ordem de grandeza.

E importante comentar que o regime de transicdo é governado por uma
combinagdo de mecanismos dependentes das propriedades das particulas e do
escoamento, ndo sendo completamente compreendido ainda (VIDYAPATI, 2012). Por
este motivo, 0os modelos mais utilizados para descrever este termo desconsideram a
transicdo entre os escoamentos plastico e viscoso. Deve ser observado que um reator
LFB opera majoritariamente em regime de escoamento viscoso. Porém, algumas

regides do leito podem se comportar como um escoamento intermediario.

R =6
_ — r a
" Escoamento h ;
Plastico Escoamento | Escoamento
Intermediario | Viscoso

- Escoamento lento i - Escoamento rapido

- Independente da
taxa de cisalhamento

- Mecénica dos Solos
(SCHAEFFER, 198?)§

Dependente da taxa
de cisalhamento

|- TCEG (AGRAWAL et al., 2001)

Y LN

Figura 3.1 — Tipos de escoamento (adaptado de SYAMLAL e PANNALA, 2011).

MAKKAWI e OCONE (2005) identificam a existéncia de trés modelagens
presentes na literatura para o tensor tensé@o da fase sélida, em situagdes envolvendo o
escoamento de transicdo. Tais modelagens sdo classificadas de: modelos aditivos,
modelos de troca e modelos de transicao suave.

Os modelos aditivos consideram que o tensor tensdo da fase sélida aumenta a
partir das contribuicbes cinéticas, colisionais e friccionais agindo separadamente

(MAKKAWI e OCONE, 2005). Desta forma, estes modelos consideram que, para um
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determinado valor da fracdo de vazio, o tensor tensdo das fases solidas € calculado
através da soma destas contribuicbes. E reportado na literatura que os modelos
aditivos podem levar a descontinuidades calculadas no escoamento, provocando
dificuldades de convergéncia numérica (XIE et al., 2008; SHUYAN et al., 2009). Nos
modelos de troca, para valores de fracdo de vazio (&) superiores a fracdo de
empacotamento critico (e;), ¢ feita uma comparacdo entre as grandezas das
contribuicbes. Entdo, a contribuicdo dominante € utilizada para representar o tensor
tens&o. E importante comentar que a fragdo de empacotamento critico corresponde ao
menor valor que a fragdo de vazio pode possuir para que ocorra escoamento Viscoso.
Jé os modelos de transicdo suave sdo modelos aditivos que consideram uma funcéo de
transicao que evita descontinuidades no tensor tensé@o da fase solida em situagfes nas
quais escoamentos plasticos e viscosos coexistem.

SYAMLAL et al. (1993) propuseram um modelo que considera apenas os efeitos
colisionais e cinéticos nas regides onde a fragdo de vazio € maior do que a fragdo de
maximo empacotamento do leito (¢4 > sg), e apenas os efeitos friccionais nas demais
regides. Os efeitos colisionais e cinéticos séo calculados a partir de modelos baseados
na TCEG, enquanto que os efeitos friccionais séo calculados usando a presséo plastica
sugerida por JENIKE (1987) e a hipo6tese de que a viscosidade é proporcional a pressao
critica (SCHAEFFER, 1987). Este modelo é referenciado na literatura como modelo de
Schaeffer.

XIE et al. (2008) mostraram que o modelo de transicdo suave € ideal para
descrever situacdes como as encontradas em leitos fluidizados, com varia¢des bruscas
entre regibes de escoamento viscoso e plastico. Os autores concluiram ainda que os
modelos de transicdo suave sdo capazes de acelerar a convergéncia das simulag¢des
gquando comparados ao modelo de Schaeffer, devido a auséncia de descontinuidades
entre as regides, como mostrado na Fig. 3.2. Além disso, SYAMLAL e PANNALA (2011)
também apontam a necessidade de se utilizar modelos que descrevam a regiao de
transicdo em situacdes de leito fluidizado.

Em PANNALA et al. (2009) a ideia dos métodos de transi¢éo suave foi aplicada
ao modelo de Schaeffer. Desta maneira, funcdes de amortecimento para a regido de
transicdo entre as duas condicfes criticas de escoamento foram desenvolvidas. As
funcbes de amortecimento sugeridas pelos autores foram funcbes de ponderagéo
nao-lineares do tipo sigmoidal e de tangente hiperbdlica.

Ja em VERISSIMO (2014) foi investigada a influéncia da modelagem do tensor
tensdo sobre o processo de gaseificacdo de madeira em um LFB, de modo que os

modelos de Schaeffer e de transicdo suave de PANNALA et al. (2009) foram testados.
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Os resultados obtidos revelaram uma diferenca consideravel na temperatura de saida
dos gases com os dois modelos. Contudo, a composi¢cao dos gases predita pelos dois

modelos ndo apresentou variacdes relevantes.

Valor do amortecimento

- : Amortecimento : |
2 < — >
= . . .
o 3 : 3
£ 3 I i :
T 06} : i : 4
Q H : .
t } -
o
£ : ! :
o . E -
o 04 : I : 2
) R | :
';, :  Friccional I -
02} 4—— Viscoso |
0 by af“n\':"'.':..... aaaaas ..l ........... " ].
0.43 0.435 0.442g 0.445 0.45
& 89 &y

Figura 3.2 — Fungéo de amortecimento sigmoidal, sendo &, e & os valores de fragcdo de
vazio superior e inferior, respectivamente (adaptado de XIE et al., 2008).

Com base nos resultados reportados em XIE et al. (2008) e VERISSIMO (2014),

€ utilizado nesta tese o0 modelo de transicdo suave para descrever o tensor tenséo
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da fase solida. Desta forma, a fungéo de transicdo utilizada para separar 0 escoamento
friccional do viscoso é uma fungdo sigmoidal definida por PANNALA et al. (2009)
como:

0(eg) = [1 + 100~ (Eu“')]_1 (3.27)

onde ¢(eu) = 0,9, @(e) = 0,1, & = 0,99, e &, = 1,01¢,,

Considerando a Eqg. (3.25), o tensor tensao da fase sélida é entdo escrito como:

_ (=Pl +75) + [1 = 0(g) | (—PRT+15,), seg; < &y

Sm *
—Ppl + 1}, seg; > g,

(3.28)

onde 17, 7%, PL e P}, sdo, respectivamente, 0s tensores tensio viscosos e as pressdes
da fase sdlida m para os escoamentos plastico (p) e viscoso (v). A fracdo de
empacotamento critica, e;, usada no presente trabalho corresponde a 0,42.

Para descrever as colisbes entre as particulas em escoamentos granulares
viscosos e modelar a contribuicdo viscosa do tensor tensdo da fase solida,
é utilizada uma teoria cinética modificada para particulas lisas, inelasticas e esféricas.
Esta teoria cinética € baseada na TCEG desenvolvida por AGRAWAL et al. (2001) e
leva em conta o efeito do fluido intersticial sobre as particulas. Utilizando a abordagem
proposta por AGRAWAL e coautores, a temperatura granular da fase m, Om,

é definida como:

Om2Ep (3.29)

m

N W

onde Eg_ € a energia granular, definida como a energia cinética especifica contida na

velocidade flutuante de uma particula (RANADE, 2002; VAN DER HOEF et al., 2006).

Matematicamente, a energia granular da fase sdélida m é definida como:

C,? (3.30)

sendo que C/, é a flutuacéo instantanea da velocidade cn da fase sélida m, ou seja:

Cn=Uy+C, (3.31)
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Retornando a Eq. (3.28), é importante observar que as equacbes
de fechamento dos termos desta equacdo podem sofrer influéncia do numero
de fases soélidas presentes no escoamento (IDDIR e ARASTOOPOUR, 2005;
BENYAHIA, 2008; HRENYA, 2011). Esta observacdo deve ser levada em conta no
presente trabalho, uma vez que o processo de gaseificacdo em leitos fluidizados envolve
particulas soélidas de diferentes diametros e massas especificas. De modo a incluir a
influéncia das demais fases solidas, as equacgdes propostas por AGRAWAL et al. (2001)
para escoamentos monodispersos sdo estendidas para escoamentos polidispersos, de
modo que a pressdo granular em um escoamento ViSCOSO passa a ser escrita como
(BENYAHIA et al., 2012; SYAMLAL et al., 2015):

M
Py = EmP,Om |1+ 4172 (E/Qo,/m) (3.32)
=1

onde n = (1 + em)/2.
Como é feita a hipétese de que a fase sdlida se comporta como um fluido

Newtoniano, o tensor anisotrépico viscoso, 1},, pode ser escrito como:
L 2”,‘;7Dm + nlJbtr(Dm)l (3.33)

em que y, = (256/511),ue%7g0,,m, uy. € a viscosidade cisalhante no regime viscoso e Dm €

o tensor taxa de cisalhamento da fase sélida, calculado por:
1
D, = 5 [Vun, + (Vu,)T] (3.34)

A viscosidade cisalhante das fases sdlidas, yy , € escrita como:

M

2+ a> u 8
Vo= UL 1+ = z £
IJm ( 3 gO’mmr](z _ n) 5’7 L ( lgo,ml)

(3.35)

M
14+2131-2) Y (665,
=1

de modo que o parametro a corresponde a 1,6 e i/ é o termo que contabiliza a influéncia

do fluido intersticial, o qual é dado por:
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u* _ pmemgoymmemu
" mem 25\11 (elgolm/) + (2Fgm/~1/pm£m)

(3.36)

sendo que Y = (5/96) Pm dm/TOp,.
A presséao da fase so6lida em um escoamento plastico € descrita aqui segundo o
modelo de JENIKE (1987), de modo que:

10 (3.37)

Ph=10%(cy — &)
O tensor tensdo anisotrépico da fase sélida em um escoamento plastico foi
descrito por SCHAEFFER (1987) para uma Unica fase. Este termo pode ser escrito para

um escoamento polidisperso como (SYAMLAL et al., 2015):
™, =2uPD,, (3.38)

e a viscosidade da fase sélida m para escoamentos plasticos é obtida por:

PP sin(®
: non(®) "”a*] (3:39)

=min|—————-,u
VA,

onde @ é o angulo de atrito interno, pf"® é uma constante de valor 10° poise e I2o € 0

segundo invariante do tensor tensao, expresso como:

1
lo =75 [(Dm,ﬂ —~Dm22)” + (Dmaz = Dmgs) + (Dmsa — Dm'”)Z] (3.40)

2 2 2
+ D12 + D23 + D34

E importante observar que a constante @ na Eq. (3.39) serve como limite
superior para a viscosidade plastica. SYAMLAL e PANNALA (2011) afirmam que a
Eqg. (3.39) deixa de ser limitada quando a taxa de cisalhamento tende a zero, de modo
que ainsercdo de um limite superior para a viscosidade evita a divergéncia da solucdo
numeérica do modelo. Fisicamente, os autores analisam que esta constante equivale a

uma mudanca no regime de escoamento.
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3.2.6 Caélculo datemperatura granular

A equacdo de conservacao de energia granular € derivada utilizando a TCEG.
De forma geral, considerando um escoamento polidisperso, esta equacdo pode ser

escrita em funcéo da temperatura granular como:

310
5 [8_t (€mP,,,Om) + V-(smpm@mum)] =S,,:Vu,,
M (3.41)
_v'qOm — Yo, + ¢gm + z ¢Im
1=1

l£m

Os termos do lado esquerdo da Eq. (3.41) representam, respectivamente, a taxa
de variacdo local e o fluxo liquido convectivo de energia granular. O termo S,:Vu,,
representa a geragéo de energia granular devido aos efeitos do tensor tensdo da fase

sélida, Vg € o fluxo de energia granular devido aos efeitos difusivos, Yo, € a
dissipacdo de energia granular devido as colisbes inelasticas, $,m Tepresenta a

transferéncia de energia granular entre a fase gas e a fase soélida m e o ultimo termo do
lado direito da Eq. (3.41) representa a transferéncia de energia granular entre as
diferentes fases solidas do escoamento.

Considerando que a energia granular é dissipada localmente, as contribuicbes
convectivas e difusivas podem ser desprezadas e apenas os termos de geracdo e
dissipacéo séo significativos, SYAMLAL (1985) obteve uma expressao algébrica para a
equacdo de energia granular, dada por:

1

2
Om = ( ) {\/ Kimtr® (D)2, + 4 Kymém [sztrz(Dm) +2 K3mtr(D?")]

2K4m£m
(3.42)
2
+ K7m£mtr(Dm)}
onde os coeficientes Kim, Kom, Ksm € Kam S@0 obtidos por:
Kim=2(1+ emm)pggolmm (3.43a)
—4 dpmpm(1 + emm)gmgoymm _ 2 (3.43b)

Ko = -
2m 3\/—7? 33m
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Ksm = 2 3B-emm) {10.5emn +1) (3.43¢c)
86 (1 + mm) |
+0.4(1 + &) B2 — DGy ] +— g }
_ 12(1 - e%vm)pmgo,mm (3.43d)

K

VAN WACHEM et al. (2001) e CHEN et al., (2011) estudaram a influéncia da
simplificacdo adotada na Eq. (3.42) sobre a capacidade do modelo Euler-Euler de
predizer o comportamento fluidodindmico de um LFB. Em ambos os trabalhos foi
observado que a utilizacdo da equacao algébrica produziu padrées de formacao e
crescimento de bolhas semelhantes aos da utilizacdo da Eq. (3.41), com desvios
inferiores a 10% em relacdo a temperatura granular predita. Adicionalmente, também
foi verificada uma reducdo de aproximadamente 22% no custo computacional com a
utilizacdo da equacéo algébrica.

VAN WACHEM et al. (2001) avaliaram ainda que as hipoteses realizadas para a
deducao da equacao algébrica, Eq. (3.42), sdo validas apenas para um leito denso de
particulas, como o escoamento tipico de LFB’s. Em contrapartida, é observado que
alguns trabalhos da literatura (CABEZAS-GOMEZ et al., 2006; CHEN et al., 2011)
relatam resultados satisfatorios usando esta simplificacdo na simulacdo de risers de
LFC’s. Contudo, é importante observar que nenhum estudo sobre o impacto da
utilizacdo da equacédo algébrica da temperatura granular na simulagcédo de risers foi

encontrado na literatura pesquisada.

3.2.7 Transferéncia de energia entre fases

A transferéncia de energia entre as fases gas e sélidas pode ser modelada em

fungéo da diferenga de temperatura entre as fases, tal que:
ng = ng(Tm - Tg) (3.44)

sendo que Tm e T4 s80, respectivamente, as temperaturas da fase sélida m e da fase
gas, e ygm € 0 coeficiente de transferéncia de energia entre a fase gas e a respectiva
fase solida m. O uso da expressao do coeficiente de troca de energia na auséncia de

transferéncia de massa, Vg corrigido para contabilizar o efeito da transferéncia de

m’
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massa entre as fases a partir da utilizacdo da formula derivada por BIRD et al. (2006)
usando a teoria de filme é recomendado por SYAMLAL e PANNALA (2011). Logo, Ygm
€ obtido por:

Cpg Pgm
Cpg ng] 1 (3.45)

am

exp [

onde ¥ym € a taxa de transferéncia de massa entre a fase solida m e a fase gas.
SYAMLAL e PANNALA (2011) destacam que para Yym — 0, ygm = ng-

O coeficiente de transferéncia de energia entre as fases, y°_, é calculado como:

gm’

B 6 KgemNUp,

Vom = 2 (3.46)
pm

sendo que Ky é a condutividade térmica da fase gas e Num é o numero de Nusselt.

As correlagdes tipicamente utilizadas para descrever o coeficiente de
transferéncia de energia entre as fases gas e particuladas sdo as correlagcdes de
Ranz-Marshall (RANZ e MARSHALL, 1952), Gunn (GUNN, 1978) e Li-Mason
(LI e MASON, 2000).

A correlacédo de Ranz-Marshall foi derivada para descrever a troca de energia
entre uma Unica particula e um fluido homogéneo, porém é mostrado que ela pode ser
utilizada para calcular Nun em reatores de leito fluidizado com Ren > 100
(KUNNI e LEVENSPIEL, 1991; DI NATALE et al., 2013). A correlacdo de Gunn foi
derivada incluindo o efeito da fragdo volumétrica da fase gas em seu equacionamento,
sendo vdélida para &g > 0,35 e Ren < 10° A correlacdo de Gunn é apontada por
DI NATALE et al. (2013) como uma expressao mais robusta, permitindo uma descrigdo
local mais acurada do coeficiente de transferéncia de energia entre as fases. Ja a
correlagdo de Li-Mason inclui o efeito da fragdo de vazio e considera trés diferentes
expressoes do numero de Nusselt para trés faixas de Reynolds distintas. O numero de
Nusselt da Eq. (3.46) calculado pelos modelos de Ranz-Marshall, Gunn e Li-Mason séo

dados, respectivamente, por:
Nu,, = 2 + 0,6 Re}?pr'’® (3.47)
Nup, = (7 — 10e, + 5¢2) (1 + 0,7Rep;?Pr'/®) + (1,33 — 2,4¢, + 1,262)Rep; Pr'/®  (3.48)
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( 2+ 0,665°Rey, Pr'”®, Re,, < 200
Nu,, = iz + 0,565 °Rep  Pr'”® + 0,026 °ReyPPr'/?, 200 < Rey, < 1500 (3.49)
2+ 0,000045¢3°Re?, Rey, > 1500

O numero de Reynolds, Ren, esta definido na Eq. (3.21), enquanto que o numero
de Prandtl, Pr, é definido por:

Cpgl
pra 2279 (3.50)
Kg

Em relacdo a transferéncia de energia entre diferentes fases solidas,
a maioria dos trabalhos disponiveis na literatura seguem a hipétese de SYAMLAL (1985)
e desprezam a contribuigcdo deste termo (e.g., YU et al., 2007; GERBER et al., 2010;
SYAMLAL e PANNALA, 2011; XIONG et al.,, 2013; XIONG e KONG, 2014). Nas
simulacdes de processos de pirdlise, gaseificacdo e combustdo em leitos fluidizados,
apenas em PAPADIKIS et al. (2009a), MELLIN et al. (2014a), MELLIN et al. (2014b) e
ERI et al. (2018) a troca de energia entre diferentes fases solidas é considerada.
Todavia, a relevancia do termo de troca de energia entre as fases sélidas s é analisada
na literatura em CHANG et al. (2011) e CHANG et al. (2012).

CHANG et al. (2011) realizaram simula¢des Euler-Euler do escoamento em um
LFB com uma mistura binaria entre particulas de Geldart A e B, de modo a existir uma
diferenca acentuada entre os didmetros e as massas especificas das duas fases sdlidas.
Os autores calcularam o coeficiente de troca de energia médio na fase densa do reator
a partir dos coeficientes de troca entre as particulas e o gas, e entre os dois tipos de
particulas para véarias condi¢fes operacionais. Os resultados indicaram que, na situacao
investigada, a transferéncia de energia entre as diferentes fases soélidas representava
uma contribuigéo relativa variando entre 8 e 15% da energia total transferida para as
fases solidas, dependendo da condicdo operacional e do didmetro das particulas
maiores (do tipo Geldart B).

J4 em CHANG et al. (2012) é analisada a situacdo de mistura binaria sob
mesmas condi¢des operacionais que em CHANG et al. (2011), mas com particulas do
tipo Geldart B, sendo que existia apenas uma pequena diferenca entre didmetro e
massa especifica dos dois grupos de particulas utilizadas. Novamente foi calculado o
coeficiente de transferéncia de energia médio entre as particulas e o gas e entre os dois
tipos de particulas na fase densa do reator. Neste caso a contribui¢éo relativa da troca
de energia entre as diferentes fases soélidas para a troca de energia global ndo

ultrapassou 3%.
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Fisicamente, o termo de transferéncia de energia entre diferentes fases sélidas
representa a troca de energia via conducao de calor entre as particulas de diferentes
tipos. Ou seja, 0 contato entre duas particulas de diferentes tipos deve ocorrer para que
a troca aconteca. Porém, em leitos fluidizados a duracéo do contato entre as particulas
€ extremamente curta, de modo que a influéncia desta troca atinge apenas a regiao da
particula que estd em contato com outra particula (SUN e CHEN, 1988). Com base
nesta observacéo e nos trabalhos de CHANG et al. (2011) e CHANG et al. (2012), no
presente trabalho a transferéncia de energia entre as fases solidas é desprezada. Assim
o termo de troca de energia entre as fases presente na equacdo de conservacao de
energia da fase solida m, Eqg. (3.9), se torna:

Wi = Wom (3.51)

3.2.8 Conducéo de calor

Considerando que as fases gas e soélidas obedecem a lei de Fourier, é possivel
escrever o fluxo de calor de ambas as fases como (SYAMLAL e PANNALA, 2011):

d, = —EgKgV Ty (3.52a)
d,, = —EmKmV Ty (3.52b)

onde kg € Km S80, respectivamente, a condutividade térmica das fases gas e solida.

A condutividade térmica da fase gas, kg, pode ser modelada de
maneiras distintas. Em alguns trabalhos, um valor constante para esta grandeza é
utilizado (e.g., XIONG et al., 2013; MELLIN et al., 2014a), em outros a condutividade
térmica de cada espécie quimica do gas é levada em conta (e.g., YU et al., 2007;
SHARMA et al., 2015) e em outros ainda a equacéo de Bird (BIRD et al., 2006) para
gases perfeitos € utilizada (GERBER et al., 2010; XUE e FOX, 2014). Destaca-se que
nenhum autor abordou a influéncia destas diferentes abordagens sobre a capacidade
preditiva das simulagbes. Considerando que a condutividade térmica depende da

composicao do gas e que o0 gas é uma mistura ideal, é possivel escrever que:
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Ng
Kg = Z Kgnygn (3.53a)

n=1

onde Kkgn € Ygn S80, respectivamente, a condutividade térmica e a fragdo massica da
espécie gasosa n. E importante notar que kg € uma funcéo da temperatura, que pode
ser escrita como um polinémio dependente das constantes ag,, b;,, e Cgn, especificas

para cada componente n, ou seja (COKER, 2007):
Kgn = @y + by Ty + CynTo (3.53b)

As constantes agp, bfq,, e Cyn para as espécies quimicas consideradas sado apresentadas
no Anexo 1.

Usando a equacdao de Bird a condutividade térmica da fase gas é calculada, em
W/m-K, por (BIRD et al., 2006):

-
Ko =0,0251 | =05 (3.54)

O fendbmeno de transferéncia de calor entre particulas é complexo e de grande
dificuldade para a formulagdo do problema, envolvendo condutancia de contato,
conducao através da camada limite de gas ao redor das particulas e radiagdo térmica
(SYAMLAL, 1985). Todos estes fatores dificultam a modelagem da condutividade
térmica da fase solida, que difere da condutividade térmica do material das particulas.
No entanto, a grande maioria dos trabalhos envolvendo reacdes termoquimicas
em leitos fluidizados que utilizam a abordagem Euler-Euler (i.e., PINHO et al., 2012;
XIONG et al., 2013; MELLIN et al., 2014a; MELLIN et al., 2014b; SHARMA et al., 2015)
consideram valores constantes para as condutividades térmicas das fases sélidas. A
despeito da simplificacdo considerada, tais autores obtiveram resultados satisfatorios
na simulac@o de processos termoquimicos em reatores de leito fluidizado. No entanto,
o impacto desta simplificacdo sobre a distribuicdo de temperatura no leito e sobre a
composicao dos produtos ndo é avaliado em nenhum trabalho.

Uma alternativa a hipétese de condutividade térmica constante para as fases
sélidas é a modelagem proposta por KUIPERS et al. (1992). KUIPERS e colaboradores

desprezaram a radiagdo entre as particulas e a resisténcia de transferéncia de energia
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via calor devido ao movimento normal das moléculas de gas entre as particulas, obtendo

a seguinte expressao para calcular a condutividade térmica das fases particuladas:

Kg

,/1—£g

[7,26 x 103 A+ (1 - 7,26 x 107)A] (3.55)

Km =

onde o termo Am e 0s demais coeficientes do modelo s&o mostrados a seguir:

L2 A-1) B (A B-1 B+ -
™ =1 = BJA) [(1 “BJ/AZA " (E) “1-B/A) 2 (3.562)
_fom
A= (3.56b)
1\ 10/9
B =125 <ﬁ> (3.56¢)
&g

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

3.2.9 Difuséo de espécies quimicas

Considerando que ambas as fases obedecem a lei de Fick, é possivel escrever

o vetor fluxo massico das fases gas e sélido como:
Jgn = —€gP4DgnV Ygn (3.57a)
Jmn = _gmmemnVYmn (3.57b)

onde Dy € Dmn S80 0s coeficientes de difusdo da espécie n das fases gas e solida m,
respectivamente. E preciso aqui analisar o conceito de difusividade de espécies
quimicas. Em se tratando de um gés, fica claro que a difusividade atuara no escoamento
no interior de um leito fluidizado. Em relacdo a fase solida, ndo existe difusividade
das espécies das particulas soélidas ao longo do reator, sendo que Dm = O
e, consequentemente, o fluxo de espécies quimicas da fase sélida m também é nulo
(Jmn = 0).
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3.3 Termos de fechamento relacionados as rea¢gdes quimicas

Uma reacgdo quimica pode ser descrita de maneira genérica como:

M Nk B r/k M Nk
' b,/ Kt r "
Z Z(nkn,rLkn) = Z z(”k"rf"k") (3.58)
k=0 n=1 k=0 n=1

Na Eq. (3.58), L« é 0 simbolo que denota a espécie quimica n da fase k, Nx é 0
namero maximo de componentes quimicos da fase k, M € o nimero maximo de fases
solidas, sendo que k = O corresponde a fase gas. n,'m,, e n,';,,,,r representam os
coeficientes estequiométricos, respectivamente, do reagente e do produto de L, na
reacdo r, enquanto que kyr € ki, representam a constante de taxa da reacdo r nos
sentidos reverso e avangado, respectivamente.

Considerando que a constante de taxa avangada da reacéo r obedece a féormula

de Arrhenius, é possivel escrever que:

E
ke r(Trmr) = Arexp <_ %) (3.59)

mr.

onde A, e Ea, sdo, respectivamente, o fator pré-exponencial e a energia de ativacdo da
reacdo r e Tmr € a temperatura, em Kelvin, do meio em que a reacéo ocorre. E importante
notar que as constantes A, e E. sdo obtidas empiricamente. Detalhes sobre a utilizacédo
dessas constantes para as reacdes consideradas neste trabalho sdo fornecidos na
Se¢. 3.5. No caso de uma reacao reversivel, sendo Ke a constante de equilibrio quimico
da reacdo r, € possivel escrever a constante de taxa reversa para a reacao r como
(TURNS, 2000):

(3.60)

A taxa de producéo ou decomposicdo molar do componente n da fase k devido

a uma reacao r pode ser escrita como:

Rn,r = (n;n,r - n}m,r)?r (3.61a)
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Nk N

fr= kf,rl_[[Lkn]"'":f = kb,rl_[[Lkn]a}%r (3.61b)

n=1 n=1

de modo que’, é ataxadareacéaor, a},,, e a};y, s&0 0s expoentes de taxa para as espécies

reagentes e produtos n, respectivamente, na reacdo r. Os colchetes na Eq. (3.61b)
denotam a concentracdo molar das espécies n da fase k.

3.3.1 Taxade formacdo e de consumo de espécies quimicas

As taxas de formacao ou consumo das espécies quimicas sdo consideradas nas

equacdes de conservacao de espécies atraves dos termos fonte Rg, € Rmn, dados por:

N,
Rin = MWy > Ry (3.62)
r=1

onde k = g, m corresponde a fase em que ocorre a reacdo, n € a espécie da fase k, N,
€ 0 numero maximo de reacdes, MWy, € a massa molecular do componente kn e Rinr €

calculado pela Eqg. (3.61a).

3.3.2 Geracdao de energia viareagfes quimicas

As expressOes para contabilizar a energia gerada pelas reacdes heterogéneas
devem levar em conta a diferenca de temperatura entre as fases gés e solida, a partir
de uma divisdo dos processos de reagdo para cada fase. Como a mediacdo das
equacdes fluidodindmicas, necesséria para derivar as equagdes de conservacao, nao
possui qualquer informacao a respeito da interface gas-solido, esta divisdo acaba sendo
arbitraria (SUN, 2007). Entretanto, SYAMLAL et al. (1993) observam que esta divisdo
deve ser realizada com algum embasamento fisico. Desta forma, a energia gerada e
consumida por todas as reacdes envolvendo as fases sélidas sdo contabilizadas nas
equacdes de energia da fase sélida. Por outro lado, todas as reacdes homogéneas sao
contabilizadas na equacéo de energia da fase gas.

No presente trabalho, o termo fonte devido as rea¢des quimicas nas equacdes
de conservacao de energia das fases gas e sdélida m, Egs. (3.7) e (3.8) pode ser escrito
como (SYAMLAL e PANNALA, 2011):
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M Ng
AH, = Z hknvknz - Z o] (363)
=1

n=1 m=1

O primeiro termo do lado direito da Eq. (3.63) representa a geragéo de energia
devido as reac6es homogéneas e o segundo termo € a liberagdo de energia pelas
reacOes heterogéneas. A grandeza R, é a taxa de formacg&o ou consumo da espécie n
por reacdes homogéneas da fase k, [«mn € a taxa de formag&o ou consumo da espécie
n por reacdes heterogéneas entre as fases k e m, e hy, € a entalpia absoluta da espécie
n da fase k, definida como

P = M + f Con(TNAT (3.64)

Tref

Na Eqg. (3.64), o primeiro termo do lado direito corresponde a entalpia de
formacdo padréo da espécie n da fase k em condi¢cdes de pressdo e temperatura de
referéncia. Ja o segundo termo é a variagéo da entalpia sensivel devido a diferenca de
temperatura entre a condicdo padrao, T, € a fase k, Tk.

3.4 Condigdes Iniciais e de Contorno

Para se obter uma solugéo Unica de qualquer equacao diferencial parcial (EDP),
€ necessario um conjunto de condigbes suplementares para determinar a funcao
arbitraria resultante da integracdo da EDP (HOFFMANN e CHIANG, 2000). O conjunto
de equacgbes de conservagéo apresentado na Se¢. 3.1 ndo possui solugéo analitica, de
maneira que sua solucéo deve ser obtida numericamente. Independente da metodologia
numérica adotada para resolver estas equacdes, € necessario especificar condicdes
iniciais e de contorno fisicamente consistentes, e compreender o papel de cada uma
delas no algoritmo numérico (VERSTEEG e MALALASEKERA, 2007).

3.4.1 Condicdes iniciais
A condicéo inicial representa o valor de uma determinada grandeza no instante

t = 0 s, ou simplesmente o passo inicial de um método iterativo. Em determinadas

situacdes o escoamento durante o regime transiente € de interesse da simulacdo. Para
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estas situacdes é fundamental uma condicao inicial fisicamente fiel a realidade. Por
outro lado, nas situacdes em que apenas o resultado final é desejado, a condicao inicial
ndo necessita ser baseada em condic¢des reais, pois, quanto mais proxima da solugéo
final do problema estiver a condig&o inicial, mais rapidamente é obtido o resultado de
interesse (BLAZEK, 2001).

Nos casos de escoamentos multifasicos o problema jamais atinge o regime
permanente, apresentando oscilagdes com o tempo em torno de um valor médio de uma
determinada grandeza. Este regime € algumas vezes denominado de regime
pseudo-permanente, ou estacionario. Deve ser observado que uma grandeza pode
atingir o estado estacionario, enquanto outras grandezas do escoamento ainda estédo

em regime transiente.

3.4.2 Condic¢bes de contorno

Na modelagem de reatores quimicos é importante delimitar o dominio fisico
apropriado para isolar o sistema desejado das vizinhangas (RANADE, 2002).
Desta maneira, é necessario conhecer ou estimar, com base no comportamento
fisico do escoamento, o comportamento das grandezas fisicas nas
fronteiras da regido delimitada para se obter a solucdo do problema.
Em geral, sdo definidos quatro tipos de condigbes de contorno para EDP’s
(HOFFMANN e CHIANG, 2000).

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

prescrito ao longo do contorno,
®, = @, nha parede (3.65)
onde ¢ é uma grandeza qualquer.

(ii) Condicao de contorno de Neumann: quando o gradiente normal de uma

variavel é especificado ao longo do contorno,

op\ q
c n i = q, , na parede (3.66)

onde c é uma constante, n € o vetor normal & condi¢cdo de contorno e

9, é o fluxo de @ através do contorno.
w
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(iii) Condicéo de contorno de Robin: quando a condi¢do imposta no contorno

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

99
Cq (8_n> + c29,, = C3¢,, na parede (3.67)
w
onde c1, C2 € C3 SA0 constantes.
(iv) Condicdo de contorno mista: quando algumas partes do contorno

possuem diferentes condi¢cdes de contorno, por exemplo:

0
101 (a—z> + co9,, = C39,, na regido 1 da parede
w
(3.68)

I op e
= q(pw, na regido 2 da parede

C_
\"\én/

Em problemas de mecénica dos fluidos computacional normalmente € utilizada

uma nomenclatura diferente para designar as condigdes de contorno.

3.4.2.1 Condicao de entrada

E a condicdo de contorno através da qual a vizinhanca se comunica com 0
dominio da solucdo (RANADE, 2002). Normalmente, as condi¢cbes de entrada s&o
conhecidas, de maneira que é possivel afirmar que a condi¢édo de Dirichlet é utilizada

na entrada para todas as variaveis.

3.4.2.2 Condicédo de saida

Tipicamente, sao utilizados trés tipos de condicao de saida (FAN e ZHU, 1998):
(@) escoamento completamente desenvolvido na saida, (b) escoamento com
elevado numero de Péclet (Pe = pCyVieileik) proximo a saida, e
(c) saida com corrente livre. A condicdo de escoamento completamente
desenvolvido na saida €é a mais comumente encontrada na
literatura e corresponde a utilizar uma condicdo de Neumann com fluxo de ¢

igual a zero.
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3.4.2.3 Condigéao de parede

Para a equacéo de energia sao utilizadas as condi¢des de Dirichlet, de Neuman

e de Robin para a temperatura na parede, dependendo da situacdo. No caso de paredes

rigidas, a condicdo de Neuman é empregada para as equacdes de conservagdo de

espécies com fluxo igual a zero. No caso de um escoamento multifasico existem trés

possibilidades de condigbes de contorno para a equagéo de conservacgao de quantidade

de movimento.

(i)

(ii)

(iii)

Condicdo de nao-escorregamento: a componente tangencial da
velocidade na parede é zero. E comumente empregada para a fase fluida

em paredes consideradas rigidas, e é dada por:

u=0 (3.69)

onde u; € a componente tangencial da velocidade na parede.

Condicdo de livre-escorregamento: a  componente  normal
da velocidade na parede e o gradiente de velocidade normal
a parede sdo iguais a zero. E normalmente empregada em
escoamentos monofasicos quando a delimitagdo do contorno ndo é uma

parede solida:

u,=0 (3.70a)
My _ (3.70b)
on

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

Condicdo de escorregamento parcial: os efeitos de friccdo e de colisdo
entre as particulas e a parede solida do dominio sdo considerados. Esta
condicdo pode ser representada por (JAKOBSEN, 2008):

au
Unw = —Ag 8Z’W (3.71)

de modo que umw € 0 vetor velocidade da fase sélida m na parede e Aq €

um parametro de escorregamento que precisa ser modelado.
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Na simulacdo de leitos fluidizados, a condicdo de n&o-escorregamento é
normalmente empregada para a fase gas. Ja para a fase sélida ndo existe uma condi¢éo
de contorno universalmente utilizada, de maneira que sdo encontrados trabalhos na
literatura utilizando cada uma das trés condi¢des citadas acima. Por fim, € importante
observar que nédo existe nenhuma estimativa do impacto da escolha da condi¢do de
contorno da quantidade de movimento das fases solidas sobre a capacidade preditiva

da abordagem Euler-Euler em processos termoquimicos.

3.5 Mecanismos de ReacGes Quimicas

Alguns termos fonte das equacgfes governantes apresentadas dependem da
modelagem cinética das taxas das reacdes envolvidas no processo de gaseificacao.
Tipicamente, esta modelagem consiste na escolha adequada dos parametros da
equacao de Arrhenius, Eq. (3.59), e da ordem da reacdo para o calculo da taxa da
reacdo, Eq. (3.61b). Aqui, sdo apresentados os modelos utilizados para descrever as
diferentes etapas do processo de gaseificacdo de bagaco de cana em um reator LFB.
Primeiramente, sdo comentadas as etapas de secagem (subsec¢éo 3.5.1) e pirdlise
(subsecao 3.5.2). As etapas de reacdes de gaseificagdo e combustdo sédo agrupadas

nas sec¢des de reagdes heterogéneas (subsec¢éo 3.5.3) e homogéneas (subsec¢éo 3.5.4).

3.5.1 Secagem

A etapa da secagem é o primeiro processo sofrido pelas particulas Umidas de
biomassa durante um processo de gaseificagcdo. Ao serem inseridas no reator as
particulas de biomassa sédo aquecidas pelo leito. Desta maneira, quando a temperatura
de vaporizagdo da agua presente nestas particulas é atingida, a agua presente nas
particulas vaporiza e se mistura com 0s gases presentes no gaseificador.

Séo identificadas na literatura trés formas de se modelar o processo de
secagem rapida, os modelos térmicos, de equilibrio e de cinética quimica
(MEHRABIAN et al., 2012). Os modelos de cinética quimica consistem na utilizacdo da
equacgdo de Arrhenius, Eq. (3.59), para calcular a taxa da reacdo de secagem. Os
modelos de equilibrio se baseiam na hip6tese de que a agua sob forma de vapor e de
liquido na fase gés estdo em equilibrio termodindmico. Por fim, os modelos térmicos
consideram uma temperatura fixa para a ocorréncia da evaporacao, de modo que ao
atingir esta temperatura toda a umidade se transforma em vapor. Os modelos de cinética

quimica séo considerados por MEHRABIAN et al. (2012) os mais estaveis. Todavia, eles
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sdo extremamente sensiveis as condi¢cfes utilizadas para se obter os parametros do
modelo, o que acaba limitando sua utiliza¢do. J& os modelos de equilibrio precisam ser
ajustados com dados experimentais, o que também limita sua utilizacdo. Assim,
MEHRABIAN e colaboradores sugerem a utilizagdo de modelos térmicos para descrever
a secagem.

Sob condi¢gbes atmosféricas de pressao, a temperatura de vaporizacao da agua
€ de 373 K. Em processos de gaseificacdo de biomassa em leitos fluidizados, a
temperatura de operagao varia, tipicamente, entre 973 e 1.273 K (LORA et al., 2012;
MOLINO et al., 2018). Como as taxas de transferéncia de energia sao muito elevadas
em reatores de leito fluidizado e as particulas de biomassa s&o, normalmente, muito
pequenas (i.e., < 5,0 mm), ao entrarem no reator estas particulas atingem rapidamente
temperaturas bem acima da temperatura de vaporizacdo. Devido a esta tendéncia,
€ comum em simulagdes computacionais da gaseificagdo de carvao mineral e de
biomassa considerar o processo de secagem como sendo instantaneo
(i.e., YU et al., 2007; OEVERMANN et al., 2009; GERBER et al., 2010; PINHO et al.,
2012; XIE et al., 2013; VERISSIMO et al., 2014). Neste caso, é considerada a presenca
de uma corrente de vapor relativa ao teor de umidade da biomassa entrando com a
biomassa.

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

Se a secagem for modelada a partir de um modelo cinético, a reacdo de secagem
da biomassa e sua taxa de reagdo podem ser escritas, respectivamente, como
(BRYDEN e HAGGE, 2003):

Kk
H20,, 2 H,0 (R.1)

W)
Fi = kg1 [H20, | (3.72)

sendo que o fator pré-exponencial e a energia de ativacdo da reacdo (R.1) sao,

respectivamente, 5,13x10'° s e 88 kJ/mol, enquanto que o calor de vaporizacédo da

agua é igual a -2,44x10% kJ/kg. Esta abordagem é adotada em XUE e FOX (2014) para

descrever a secagem da madeira durante o processo de gaseificacdo em um LFB.
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Na etapa de validagdo da metodologia (Sec. 5.3) é apresentada uma
comparagao entre uma simulagdo com secagem instantanea e com o modelo cinético

representado pela reacéo (R.1) e pela Eq. (3.72).

3.5.2 Pirblise

A pirélise € um processo complexo que envolve diversos fenbmenos fisicos e
quimicos, tornando a modelagem desta etapa a mais complicada dentre todas as etapas
do processo de gaseificacdo (STRINGEL, 2011). Em geral a pirélise é dividida em
pirélise primaria e pirdlise secundaria, também chamada de craqueamento de alcatrao
ou de volateis. Na pirélise primaria ocorre a degradacdo térmica das particulas de
biomassa, de modo que sdo formados um residuo sélido, denominado de char, um
produto denominado de volateis que é composto por gases de hidrocarbonetos que sao
liquidos na condigdo ambiente de 25 °C e 1 atm, 0s quais costumam ser denominados
de alcatrdo, e um produto formado por gases permanentes na condicdo
ambiente supracitada, tais como CO, Hz, CO, e CH4. J& a pirélise secundaria consiste
na degradagcdo térmica dos volateis formados em gases permanentes e,
algumas vezes, em um alcatrdo inerte. Embora muitos estudos sobre a
modelagem da pirélise lenta e rapida sejam encontrados na literatura (DI BLASI, 2008;
SHARMA et al.,, 2015; ANCA-COUCE, 2016), ndo ha um modelo que seja
universalmente indicado como mais apropriado. Destaca-se ainda que devido as
elevadas taxas de transferéncia de energia e de massa nos reatores de leito fluidizado,
0 processo de pirdlise nestes reatores é considerado um processo de pirélise rapida
(VENDERBOSCH e PRINS, 2011).

Na literatura os trés tipos de modelos de pir6lise mais comumente encontrados
sdo os modelos cinéticos, de energia de ativacdo distribuida e estruturais
(SOUZA-SANTOS, 2010). Além destes modelos, a pirélise instantdnea também
€ considerada em simulacdes de gaseificacdo com CFD (i.e., YU et al.,, 2007,
PINHO et al., 2012; XIE et al., 2013; LOHA et al., 2014c; VERISSIMO et al., 2014).
Contudo, a utilizacdo desta abordagem necessita de informagdes experimentais
sobre os produtos do processo de pirélise para serem usadas como dados
de entrada. Como os produtos da pirélise sdo sensiveis as condicdes operacionais do
reator, simulagcdes com condicbes diferentes daquelas para as quais o0s
produtos de pirdlise foram calculados acarretam em um aumento das incertezas

dos resultados.
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Os modelos cinéticos de pirdlise podem ser implementados em simulacdes do
escoamento reativo por meio de fluidodindmica computacional, tanto em formulagdes
do tipo Euler-Euler quanto do tipo Euler-Lagrange. Estes modelos podem ser
subdivididos em trés grupos: (i) modelos de reacao global de passo Unico, (ii) modelos
de reacOes paralelas e (iii) modelos de reacdes competitivas, os quais sao
representados na Fig. 3.3.

Os modelos de reacao global de passo Unico consideram uma taxa de reacao
Unica para o processo de pirélise. Embora este método possa ser implementado
facilmente, ele possui uma série de desvantagens. Em primeiro lugar, tais modelos
ndo fazem distincdo entre volateis e gases e ndo levam em conta a composi¢ao
destes componentes (MORF, 2001; SOUZA-SANTOS, 2010), de modo que
dados experimentais precisam ser utilizados para estimar a composi¢cdo dos
gases e dos volateis. Além disso, estes modelos ndo consideram a variagdo das
gquantidades de volateis e de char formados com o aumento da temperatura,
uma vez que a quantidade dos produtos é fixada independentemente da temperatura
(DI BLASI, 2008; STRINGEL, 2011). Desta forma, modelos de reacdo global néo
podem ser extrapolados para temperaturas diferentes das experimentais,
uma vez que os coeficientes estequiométricos devem ser conhecidos a priori
(BLONDEAU e JEANMART, 2012).

Reacéo global Reacdes paralelas Reacdes competitivas
de passo unico K

Celulose ——m Char + Volateis k¥ Volateis
; ky ; ,f"’k:j

Combustivel Ki__ ~p. . volsteis | Hemicelulose —s Char + Volateis Combustivel .~ 72 Gages
Sélido Salido ~_ ks
. ks ~
Lignina ——= Char + Volateis ™ Char

Figura 3.3 — Modelos cinéticos do processo de pirdlise (adaptado de MORF, 2001).

Os modelos de reagdes competitivas utilizam uma constante cinética de reacao
para a geracdo de cada um dos produtos, o que possibilita contabilizar o efeito da
temperatura sobre a quantidade de volateis, gases permanentes e char formados. No
entanto, estes modelos também ndo possuem informagdes sobre a composi¢cdo dos
volateis e dos gases permanentes formados. E necesséario observar ainda que esta
abordagem possibilita que, sob determinadas condigbes, possa ocorrer a conversao
total da biomassa em apenas um dos produtos, em detrimento dos demais, 0 que n&o
é verificado experimentalmente (MORF, 2001).

Os modelos com reacdes paralelas consideram as reacdes de decomposicdo

para os trés principais constituintes da biomassa, i.e, celulose, hemicelulose e lignina.
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Estes componentes, por possuirem estruturas moleculares diferentes entre si,
possuem cinéticas de pirélise bastante distintas, assim como as temperaturas nas quais
se inicia o processo de pirdlise (QU et al.,, 2011; COLLARD e BLIN, 2014).
A celulose se decompde, tipicamente, em uma faixa de temperatura entre 513 e 623 K,
a hemicelulose entre 473 e 533 K e a lignina entre 553 e 773 K (DI BLASI, 2008).
Ja& nos estudos experimentais de JIANG et al. (2010), QU et al. (2011) e
COLLARD e BLIN (2014) é reportado que a pirélise da lignina ocorre até a temperatura
de, aproximadamente, 1073 K. De qualquer forma, este mecanismo é capaz
de capturar a influéncia da temperatura sobre cada um dos trés principais
constituintes da biomassa.

A principal vantagem atribuida aos modelos de reacdes paralelas € que eles néo
dependeriam da biomassa utilizada para se calcular os coeficientes cinéticos,
ou seja, eles poderiam ser aplicados a qualquer biomassa, desde que a quantidade de
cada um dos seus trés constituintes essenciais seja conhecida. No entanto,
embora alguns trabalhos tenham obtido resultados aceitdveis com tais modelos
(STRINGEL, 2011), a sua suposta universalidade é constantemente questionada.
Este fato se deve pois, em geral, eles ndo levam em conta a interagdo entre o0s
trés constituintes essenciais e nem a influéncia de materiais inorganicos presentes
na biomassa. HOSOYA et al. (2007) e HOSOYA et al. (2009) observaram
experimentalmente que os constituintes da biomassa afetam o processo de pirélise uns
dos outros, acarretando em mudancas nas taxas cinéticas do processo. Além disso,
€ mostrado na literatura (e.g., NIK-AZAR et al., 1997; KEOWN et al., 2008) que o
processo de pirélise de biomassa ¢é influenciado pela presenca de metais alcalinos e
alcalinos terrosos presentes na biomassa. Esta influéncia ndo € considerada pela
maioria dos modelos de pir6lise encontrados na literatura, com excecdo do modelo
de ANCA-COUCE et al. (2014).

BLONDEAU e JEANMART (2011) listaram quatro caracteristicas desejaveis
para que um modelo de pirélise seja aplicavel: (i) apresentar uma pequena dependéncia
da matéria-prima, ja que o modelo deve ser aplicavel para diferentes tipos de biomassa,;
(i) permitir a predicdo das variacdes dos produtos formados com as condi¢cdes de
pirélise; (iii) levar em conta reacdes secundarias, como o0 craqueamento de alcatrdo,
com o intuito de predizer a influéncia do tempo de residéncia dentro das particulas sobre
os produtos formados; (iv) ter simplicidade tal que permita sua inclusdo em um modelo
dimensional. Levando em conta estes critérios, observa-se que os modelos de reacdo
global de passo unico ndo satisfazem as condi¢fes i e ii, enquanto que os métodos de

reacOes competitivas ndo satisfazem a condicdo i. Ja a inclusédo de reagfes secundarias
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de craqueamento de alcatrdo, item iii, pode ser realizada nos trés tipos de modelos de
pirélise sem comprometer a sua simplicidade, requisito iv.

Na literatura sdo encontrados modelos cinéticos de reacBes competitivas
capazes de descrever o0 processo de pirdlise rapida de algumas biomassas tais como
diferentes tipos de madeira e de casca de arroz. Todavia, nenhum modelo cinético para
a pirolise rapida de bagaco de cana-de-agucar é desenvolvido de forma a ser utilizado
em simulagbes computacionais. Uma vez que existem diferencas significativas entre os
processos de pirélise de diferentes tipos de biomassa, a principio, ndo € possivel afirmar
que modelos de reagcbes competitivas para uma biomassa especifica sejam adequados
para outras biomassas. Desta maneira, no presente trabalho (Se¢. 6.1) sdo testados
diferentes modelos de pirélise disponiveis na literatura para avaliar sua adequagéo em
predizer o a pirdlise rapida do bagaco de cana.

Uma breve revisdo de literatura, com alguns dos mais relevantes trabalhos
consultados, é apresentada a seguir, com especial foco na pirélise do bagaco de cana.
Mais informagdes sobre o processo de pirdlise de biomassa podem ser encontradas em
DI BLASI (2008), BRIDGWATER (2012) e ANCA-COUCE (20186).

BRADBURY et al. (1979) estudaram o processo de decomposicao térmica da
celulose. Os autores avaliaram que, em temperaturas baixas, este processo possui uma
fase de iniciacdo, denominada ativacdo da celulose. O modelo proposto por
BRADBURY e colaboradores é conhecido na literatura como modelo de Broido-
Shafizadeh, representado na Fig. 3.4, e consiste na utilizacdo de um passo de ativacao

da celulose antes de sua decomposi¢do térmica.

kio Volateis

K 1 Celulose ("H
Ativada ~ ki3 u Char
HH‘ +
(1 - p)Gases permanentes

Figura 3.4 — Modelo de pirélise de celulose de Broido-Shafizadeh.

Celulose

Em RODRIGUEZ et al. (1987) foi apresentado um estudo experimental da
pirdlise rapida de bagacgo de cana, com o objetivo de determinar a possibilidade de se
utilizar o bagaco para obtengcéo de um gas com poder calorifico relevante em aplicacées
industriais. Foram analisados os efeitos do tamanho de particula, do teor de umidade e
da temperatura do meio sobre os produtos da pirélise e sobre a composicao dos gases

produzidos. Uma faixa de temperaturas de 873 a 1173 K foi analisada.
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Este estudo é importante por ter sido o primeiro a mostrar a composi¢cdo dos gases
formados na pirélise répida do bagaco de cana-de-acUcar. Os resultados obtidos em
RODRIGUEZ et al. (1987) indicaram uma influéncia pequena do tamanho de particula
sobre a composicdo dos gases produzidos. Por outro lado, a temperatura apresentou
uma forte influéncia sobre a formacao de gases permanentes, volateis e char, assim
como sobre a composi¢cao dos gases. Temperaturas maiores aumentaram a quantidade
de gases permanentes produzidos e reduziram as quantidades de volateis e de char
formados. Por fim, foi relatado que o teor de umidade do bagaco influenciou
consideravelmente a quantidade de H, e de CO presentes no gas produzido. Os autores
sugeriram que este impacto poderia ser justificado pela intensificacdo da reacédo de
deslocamento gas-agua.

BOROSON et al. (1989) investigaram os produtos formados e a cinética quimica
da reacdo de cragueamento de alcatrdo resultantes do processo de pirélise lenta de
madeira huma faixa de temperatura de 773 a 1073 K. Foi considerado que o alcatrdo
formado na pirdlise primaria sofre decomposi¢do térmica, ou pirélise secundaria,
formando gases permanentes secundarios como mostrado na Fig. 3.5. Os resultados
obtidos indicaram que volateis, agua, char e gas permanente rico em CO, e com
pequenas quantidades de CO e CH. sdo formados durante a pirélise primaria da
madeira. Adicionalmente, no craqueamento do alcatréo foi reportada a producéo de um
gas permanente secundario majoritariamente formado por CO e com pequenas
guantidades de C;Hs e de CHa. Por fim, também foi identificado que a repolimerizacao

de volateis em char foi insignificante nas situagfes investigadas.

(Gases
/Priméri::ls
kgi‘ ’
| ki . kgz (Gases
Madewa\ > Alcatrao ” Secundérios
ﬁ

= Char

Figura 3.5 — Representacao do esquema de pirélise da madeira proposto por
BOROSON et al. (1989).

STUBINGTON e AIMAN (1994) estudaram a pirdlise rapida do bagaco de cana

e obtiveram um conjunto de dados para ser utilizado na modelagem da combustéo de
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bagaco em queimadores. Os autores investigaram o efeito de diferentes tamanhos de
particulas, taxas de aquecimento, tempo de residéncia e umidade do meio e do
bagaco sobre as pirdlises primaria e secundaria. Os resultados obtidos mostraram
gque o principal produto da pirélise priméria para as temperaturas investigadas
foi o volatil alcatrdo. Também foram obtidos resultados sugerindo que
a maior parte dos gases formados no processo da pirélise do bagaco
de cana foram provenientes do craqueamento dos volateis, com exce¢ado do CO..

O trabalho de MILLER e BELLAN (1997) foi responsavel por um
significativo avan¢co dos modelos de reagOes paralelas. Esta tendéncia ocorre
devido ao fato dos autores terem estendido o modelo de Broido-Shafizadeh
para a hemicelulose e a lignina. O modelo desenvolvido por Miller e Bellan
também incluiu a modelagem do cragueamento do alcatrdo formado durante
a pirdlise primaria, gerando o aqui denominado modelo MB. A representacdo
esquematica do modelo MB ¢é mostrada na Fig. 3.6 e as constantes
cinéticas das reagbes do modelo sdo apresentadas na Tab. 3.1. Miller e Bellan
dividiram as particulas em microparticulas, com didmetro menor do
que 1,0 mm, e macroparticulas com diametros maiores do que 1,0 mm.
A pir6lise das microparticulas foi descrita apenas por modelos cinéticos, enquanto que
para as macroparticulas os efeitos difusivos foram incluidos na modelagem.
Deve ser observado ainda que, como o modelo MB agrupa os produtos
em gases permanentes, volateis e char, ele ndo fornece informagBes sobre a

composicao desses produtos.

Kz v Volateis — 4 4 Gas

Celulose —<1e Celulose
Ativa

bt 20 Xe char + (1-xc)zas

- fr 4
ki 2n _w Volateis ——»Gas
Hemicelulose 1, Hemicelulose
Ativa ,
L3y char + (1-xn)Gds

Ies 2w Volateis ki, Gas

: ke Lignina
Ligning ——»
- Afiva

KEI™~u y; char + (1-x)Gés

Figura 3.6 — Modelo de pirélise MB.
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Tabela 3.1 — Parametros cinéticos do modelo MB.

Reac&o A [s7] Ea [J/mol] anr
Ks 1c 2,8x10%° 242,4x103 1,0
K 2c 3,28x10% 196,5x103 1,0
Ks 3c 1,3x10%° 150,5x103 1,0
Kt 1h 2,1x10%¢ 186,7x103 1,0
Ks 2n 8,75x10% 202,4x108 1,0
K 3n 2,6x10% 145,7x103 1,0
Ks1i 9,6x108 107,6x103 1,0
K 21 1,5x10° 143,8x103 1,0
K 3 7,7x10° 111,4x103 1,0
k4 4,25x108 108,0x103 1,0

Em VARHEGYI et al. (1997) foi apresentado um estudo da pirélise da celulose,
hemicelulose e lignina do bagaco de cana. Os autores utilizaram dados experimentais
para obter coeficientes cinéticos para a decomposicao dos principais componentes da
biomassa utilizando modelos de passo uUnico, reacdes sucessivas, paralelas e
concorrentes, com taxas de aquecimento reduzidas (2 K/min) e intermediarias
(50 a 80 K/min) e com temperaturas inferiores a 623 K. Os parametros obtidos estavam
bastante proximos daqueles reportados por outros autores utilizando outras biomassas
para estudar a decomposicéo térmica da lignina, da celulose e da hemicelulose. Além
disso, ao contrario do trabalho de MILLER e BELLAN (1997), os autores sugeriram que
0 passo de ativagdo do modelo de Broido-Shafizadeh deve ser suprimido da modelagem
da devolatilizacdo dos trés principais constituintes da biomassa com o aumento da
temperatura final do processo.

GRONLI e MELAAEN (2000) realizaram um estudo experimental e numérico da
pirélise de madeira. Os autores também utilizaram o modelo esquematico da Fig. 3.5
para descrever o processo cinético da reacdo de pirélise. Um modelo unidimensional
também foi usado para simular a pirélise em uma Unica particula de madeira de formato
cilindrico, sujeita a diferentes taxas de aquecimento. As constantes cinéticas da pirélise
primaria foram calculadas com base em dados experimentais, enquanto que as
constantes do craqueamento do alcatrdo foram obtidas a partir de um estudo
paramétrico.

CAMARGO (2006) estudou a pirolise de cana de aglucar em um reator LFB para
temperaturas entre 723 e 823 K. O autor analisou a importancia da temperatura do

reator, da altura do leito, da presenca de catalisador e da presenca de vapor ndo apenas
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sobre a quantidade de volateis e gases formados, mas também sobre a composicéo
destes componentes. Foi relatado um aumento da quantidade de gases produzidos com
a elevacdo do percentual de vapor no interior do gaseificador. No entanto,
foi possivel observar uma reducdo da producdo de volateis com a elevacao desse
parametro. Outros efeitos reportados do aumento do percentual de vapor sobre a
pirdlise do bagaco foram o aumento da quantidade de H, produzida, redugdo da
frac@o solida dos produtos da pirdlise, de CH4 e CO2, além do aumento de compostos
poliaromaticos nos volateis.

HOSOYA e coautores apresentaram um estudo analisando os efeitos da
interacdo entre celulose e hemicelulose e entre celulose e lignina durante o processo de
pirélise da madeira. HOSOYA et al. (2007) reportaram uma forte interacdo entre a
celulose e a lignina, podendo causar alteracbes na composicdo dos produtos da
pirélise. A interacdo entre celulose e hemicelulose foi significativamente menor,
podendo até mesmo ser desprezada. A presenca de interagdes entre o0s
constituintes principais da biomassa durante a pirdlise tem sido uma das criticas
feitas aos modelos de reagbes paralelas, 0os quais costumam desprezar estas
interagbes (STRINGEL, 2011).

Ja em RANZI et al. (2008) foram analisados os processos de pir6lise primaria e
secundaria e foi desenvolvido um novo modelo de decomposicdo térmica de biomassa
baseado no principio de reacbes paralelas, denominado aqui de modelo RAN. Ao
contrario dos demais modelos comentados anteriormente, os autores utilizaram um
modelo cinético mais elaborado, considerando a decomposicdo de cada componente
dependendo de um passo inicial de ativacdo e de reacdes de multiplos passos,
sucessivas e paralelas. A grande contribuicdo de RANZI et al. (2008) foi o
desenvolvimento de um modelo de pirélise que permite a predicdo da composi¢ao tanto
dos gases permanentes quanto dos volateis formados durante a pirélise primaria, uma
vez que o modelo leva em conta algumas reacdes intermediarias para a formacao dos
principais grupos de hidrocarbonetos volateis e para 0s gases permanentes
normalmente produzidos durante o processo de pirélise. Entretanto, é preciso ressaltar
que o processo de pirdlise envolve um nimero ainda maior de reacdes quimicas
intermediarias do que as consideradas pelos autores (FARAVELLI et al., 2013).

O modelo RAN é mostrado de forma esquemética na Fig. 3.7 e as constantes
cinéticas do modelo na Tab. 3.2. Este modelo considera que a decomposi¢cdo da
celulose possui inicialmente duas reagdes concorrentes, a formacdo de uma celulose
ativa (polimerizacao) e a formacgéo de char e agua. Apds a polimerizacdo, a celulose
ativa se degrada a partir de duas reagbes competitivas que formam, respectivamente,

(i) gasess e char e (ii) um tipo de agucar, o levoglucosano (LVG).
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O processo de polimerizacdo da hemicelulose envolve o aparecimento
de dois mondomeros ativos, HCEAl e HCEA2, os quais representam as
reacfes intermedidrias na matriz solida sujeita a sucessivos estagios de
vaporizagdo e degradacdo térmica (FARAVELLI et al, 2013). Na Fig. 3.7
€ possivel notar que a decomposicdo de HCEAL é similar a da celulose, porém ao invés
de LVG é formado um outro tipo de acucar, o xileno (XYL). J& HCEA2 se decomp®e
apenas em gases e char.

A estrutura da lignina € mais complexa do que as estruturas da celulose e da
hemicelulose, o que dificulta a descricio de sua decomposi¢cdo térmica
(FARAVELLI et al.,, 2013; ANCA-COUCE, 2016). Devido a esta complexidade,
0 modelo RAN considera a existéncia de trés tipos de lignina: LIG-C (rica em carbono),
LIG-H (rica em hidrogénio) e LIG-O (rica em oxigénio). Os compostos LIG-O e
LIG-H se decompdem formando gases ricos em oxigénio e hidrogénio,
respectivamente, e 0 mesmo composto intermediario, LIG-OH, o qual se
degrada em volateis, char e num novo composto intermediario, LIG (Fig. 3.7).
O composto LIG sofre duas reagBes competitivas, resultando em: (i) um tipo de fenol, o
sinapaldeido (FE2MACR), e (ii) gases e char. Finalmente, o composto LIG-C se
transforma em gases, char e um novo composto intermediario, LIG-CC, o qual produz

volateis e char.

Gases
fica ¥ +
Kic1 Celulose o char Volateis
Celulose — * ativa < LVG Kipia  OASES
'\""_""'-ﬁ..._ "Hﬂ.._\_h_‘ LVG X‘\"’L —» C;ar
— k c
kKicz ™ char+ Hz0 e FE2MACR
ke Hz
e _» KYL
ki HCEAT L:::"'i Gases permanentes + ch
Hemicelulose —= »  + ke a P char

HCEAZ2 T Gases permanentes + char

ki
LUG-C —=—» Gases + char + LIG-CC Volateis
% *
Lignina — Gases ohar

LIG-H kf—"" Volateis + LIG-OH permanentes

kiLs M
— char i . , FE2MACR
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Figura 3.7 — Esquema dos modelos de pir6lise RAN e BJR.
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Tabela 3.2 — Parametros cinéticos do modelo RAN.

Reac&o A [s7] Ea [J/mol] anr
Kr.c1 8,0x10%3 192,5x103 1,0
K c2 8,0x10’ 125,5x103 1,0
Ksca 1,0x10° 133,9x103 1,0
K.ca 4,0xT 41,8x108 1,0
K H1 1,0x10%° 129,7x103 1,0
Ks H2 3,0xT 46,0x10° 1,0
Ki 13 3,0x10° 113,0x103 1,0
Kf,Ha 1,0x10%° 138,1x103 1,0
kL1 4,0x10%° 202,9x108 1,0
kL2 2,0x10%3 156,9x103 1,0
KsL3 1,0x10° 106,7x103 1,0
K La 5,0x108 131,8x103 1,0
K Ls 3,0x108 125,5x103 1,0
Kt Le 8,0xT 50,2x103 1,0
KsL7 1,2x10° 125,5x103 1,0
Ks pir2 4,28x108 108,0x103 1,0

No material suplementar do trabalho de RANZI et al. (2008) também foi
desenvolvida uma formulacao para a quantificacdo da celulose, hemicelulose e dos trés
diferentes tipos de lignina consideradas no modelo RAN, tendo como informagéo de
entrada a andlise elementar da biomassa. Esta formulacdo é baseada em propor¢cdes
admitidas para celulose, hemicelulose, LIG-H, LIG-C e LIG-O. Por ultimo, estas trés
proporcdes sdo utilizadas para um balango das espécies C, H e O, fornecendo os cinco
componentes principais.

A formulacdo de RANZI et al. (2008) considera uma proporcao entre celulose e
hemicelulose, outra entre LIG-H e LIG-C e uma terceira entre LIG-O e LIG-C,
denominadas de S1, S2 e S3, respectivamente. Estas propor¢gdes sdo mostradas no
diagrama criado pelos autores do método para facilitar a visualizagdo de seu modelo,
o qual é apresentado na Fig. 3.8. Por dultimo, estas trés propor¢des sé&o
utiizadas para um balanco das espécies C, H e O, obtendo-se 0s cinco
componentes requeridos pelo modelo RAN (i.e.,, celulose, hemicelulose,
LIG-C, LIG-H e LIG-0O).
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Figura 3.8 — Metodologia desenvolvida em RANZI et al. (2008) para célculo dos

componentes lignocelulésicos da biomassa.

A influéncia da presengca de sais inorganicos e das cinzas de biomassa
sobre a composi¢cdo dos volateis formados durante a pirélise de biomassa foi
estudada por PATWARDHAN et al. (2010). Os resultados obtidos pelos autores
mostraram que a formagdo de LVG foi inibida pela presenga dos sais minerais.
Em relacdo aos outros compostos analisados, tais como o &cido formico e o acetol,
os diferentes sais minerais acarretaram em efeitos distintos. Uma importante conclusdo
do trabalho de PATWARDHAN e colaboradores foi mostrar que os sais minerais
e as cinzas presentes na biomassa reduzem a energia de ativagdo das reacdes
primarias, levando a formacgéo direta de espécies de baixo peso molecular a partir
da celulose.

JIANG et al. (2010) investigaram o comportamento da pirélise de lignina de
diferentes biomassas, assim como o efeito de diferentes métodos de extracdo
para obter a lignina a partir da biomassa. A maior contribuicdo deste trabalho foi
mostrar que as ligninas de diferentes biomassas podem apresentar taxas de
decomposicao térmica bastante distintas entre si. Além disso, também foi mostrado
gue as taxas cinéticas da pirélise de lignina sofrem influéncia do método de extracéo
de lignina utilizado, afetando os coeficientes cinéticos descrevendo a reacéo de pirélise

de lignina.
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PARK et al. (2010) desenvolveram um novo modelo para descrever o processo
de pirélise da madeira, baseado no modelo de Kilzer-Broido. A modelagem proposta por
PARK e colaboradores é denominada no presente trabalho de modelo PAR.
Este modelo utiliza trés reacfes endotérmicas paralelas produzindo volateis (alcatréo),
gases permanentes e um composto solido intermediario, como representado na Fig. 3.9.
As constantes cinéticas do modelo PAR sdo mostradas na Tab. 3.3. A contribuicdo
deste trabalho reside na consideracdo das entalpias de reacdo do processo
de pirdlise, levando em conta ainda a diferenca entre as reacdes de formacgédo de
volateis e de char. Estas reagbes sdo identficadas, respectivamente,
como endotérmicas e exotérmicas (HASELI et al., 2011). Adicionalmente,
0 modelo PAR também considera uma reagdo de formagdo de char a partir
do alcatrdo. Segundo COLLARD e BLIN (2014), esta ndo é uma reacdo de
craqueamento térmico, e sim uma reagdo de recombinacdo que ocorre quando
hidrocarbonetos volateis ficam muito tempo presos dentro dos poros das particulas,

formando um char secundario.
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Figura 3.9 — Esquema do modelo de pirélise PAR.

Tabela 3.3 — Parametros cinéticos do modelo PAR.

Reacéo A [sY] Ea [J/mol] anr
K g1 4,38x10° 152,7x108 1,0
Ks 1,08x10%° 148,0x103 1,0
K is 3,75x10° 111,7x108 1,0
kg2 4,28x108 108,0x103 1,0
Ksc1 1,38x10%° 161,0x103 1,0
Ki c2 1,0x10° 108,0x103 1,0
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GERBER et al. (2010) utilizaram uma modelagem fluidodindmica bidimensional,
baseada na abordagem Euler-Euler para simular o processo da gaseificacdo da madeira
em um reator LFB. Uma das grandes contribuices de GERBER e colaboradores foi a
utilizacdo de dois modelos para descrever a pirdlise secundéria sofrida pelo alcatréo.
No primeiro modelo considerado é usado o esquema de pirdlise da Fig. 3.10, no qual a
pirlise priméria consiste na decomposicdo da madeira em char, alcatrdo ativo
(alcatrdoa,) e gases ndo condensaveis (gas:). Ja na pirélise secundéria o alcatréo ativo
€ craqueado em gases ndo condensaveis (gas;) e alcatrdo inerte (alcatrdo;). Este
modelo é denominado aqui de modelo GMB. Na segunda proposta investigada, o
esquema utilizado é idéntico ao da Fig. 3.5, porém com o craqueamento de alcatréo
formando apenas gases permanentes. A composi¢do dos gases formados na pirdlise
primaria foi estimada com base em dados experimentais, enquanto que a composi¢ao
dos gases do craqueamento de alcatrdo foi estimada com base no trabalho de
BOROSON et al. (1989) para o primeiro modelo e no de RATH e STAUDINGER (2001)
para o segundo modelo. Os autores n&o indicaram um dos modelos como mais
apropriado, porém ressaltaram que as diferencas encontradas nos resultados obtidos
pelos dois modelos mostravam a importancia da modelagem do cragueamento de

alcatrdo na predicdo do processo de gaseificagdo de biomassa.

Gas Gas
k e 1 K e ’

g1 g2
/Ff.'f /Ff.'.;'

Madeira \ > Alcafraoa
Kc1

= Char
Figura 3.10 — Esquema do modelo de pirélise proposto em GMB.

= Alcatrao;

HUGO (2010) realizou um estudo experimental sobre a pirdlise de bagaco de
cana-de-acUcar, no qual os resultados das pirélises lenta, rapida e a vacuo foram
comparados. Os resultados obtidos mostraram que a pirélise rapida produziu a maior
guantidade de bio-6leo e com uma qualidade melhor, ou seja, maior poder calorifico e
menor umidade. Ja a pir6lise lenta produziu mais char com qualidade superior e com
poder calorifico mais elevado do que nos outros processos. Porém, a pirélise a vacuo
produziu um char com maior area superficial, o0 que é um fator importante na utilizacédo

deste como carbono ativado em determinadas areas da indUstria.
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Em MALIGER et al. (2011) foi apresentado um estudo sobre os efeitos de
diferentes composi¢ces de bagaco de cana sobre o processo de pirdlise lenta.
Os autores utilizaram amostras de bagaco provenientes de plantas cultivadas em
diferentes tipos de solo. Uma analise destas amostras revelou que a composi¢cao do
bagaco variou com o tipo de solo e com as condi¢cdes nas quais a cana foi cultivada.
No entanto, os perfis de decomposicdo térmica de todas as amostras foram
semelhantes. Além disso, os autores avaliaram que, devido as interacdes entre 0s
principais constituintes da biomassa, a melhor maneira de se modelar a pirdlise €
através de uma reacao global.

Em BLONDEAU e JEANMART (2011) foram propostas modificacbes ao modelo
MB, de modo a possibilitar sua aplicagdo em situa¢cdes com temperaturas elevadas,
como combustdo de biomassa em caldeiras. Uma reacdo de decomposi¢éo de char e
uma reagdo de evaporacdo da Aagua foram adicionadas ao modelo MB.
Deve ser observado que a reagéo de evaporagdo da agua foi considerada instantanea.
Os resultados obtidos apresentaram concordancia satisfatéria com os dados
experimentais.

No ano seguinte, BLONDEAU e JEANMART (2012) compararam o modelo MB
alterado pelos autores com o modelo RAN a elevadas temperaturas (i.e., > 623 K).
Os resultados obtidos indicaram que o modelo RAN tende a subestimar a quantidade
de alcatrdo formado quando aplicado para altas temperaturas. Desta forma,
foram propostas duas alteragbes para o método ilustrado na Fig. 3.7, de maneira
a aproximar a estimativa de alcatrdo daquela obtida experimentalmente.
A primeira modificag&o foi utilizar a energia de ativacdo e o fator pré-exponencial do
modelo MB para todas as reacgbes coincidentes entre os dois modelos.
A segunda modificagdo consistiu na inclusdo de rea¢des secundérias de craqueamento
térmico de alcatrdo. Deve ser observado que BLONDEAU e JEANMART (2012)
utiizaram uma mesma energia de ativacdo e um mesmo fator pré-exponencial
para as reacdes secundarias de todas as dez espécies de hidrocarbonetos
volateis consideradas no modelo RAN. As modificagcdes propostas foram capazes de
aproximar os resultados numéricos dos valores experimentais, com excecdo da
composicdo do alcatrdo que continuou divergindo dos valores experimentais.
Tal divergéncia pode estar ligada ao fato das reagfes secundarias terem sido
modeladas arbitrariamente com as mesmas constantes cinéticas. O modelo resultante
das modificacbes propostas em BLONDEAU e JEANMART (2012) é denominado no
presente trabalho de modelo BJR e sua representacao esquematica é idéntica a do
modelo RAN mostrado na Fig. 3.7. Ja as constantes cinéticas do modelo BJR sé&o

apresentadas na Tab. 3.4.
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Tabela 3.4 — Parametros cinéticos do modelo BJR.

Reac&o A [s] Ea [J/mol] anr
Kr.c1 2,8x10%° 242,4x103 1,0
K c2 8,0x10’ 125,5x103 1,0
K ca 3,28x10%* 196,5x108 1,0
K.ca 1,3x10% 150,5x103 1,0
K H1 2,1x10%° 186,7x103 1,0
Ks H2 2,6x10 145,7x108 1,0
KiH3 8,75x10% 202,4x103 1,0
Kt Ha 1,0x10% 138,1x103 1,0
K1 4,0x10% 202,9x103 1,0
K2 2,0x10%3 156,9%103 1,0
Kt L3 1,0x10° 106,7x103 1,0
Ki,La 5,0x10° 131,8x108 1,0
Ki.Ls 3,0x108 125,5x108 1,0
Ki.Le 1,5x10° 143,8x103 1,0
ks L7 7,7%x10° 111,4%x108 1,0
Ks pir2 4,25%x108 108,0x108 1,0

KANTARELIS et al. (2013) investigaram a influéncia da presenca de vapor
sobre 0 processo de pirdlise da biomassa. Diversos experimentos foram
realizados utilizando diferentes raz6es de vapor e biomassa (S/B) em um reator LFB.
Os produtos da pir6lise dos casos investigados foram comparados com um
experimento realizado em um meio inerte (i.e., formado por N2). Os resultados revelaram
gue a presenca de vapor afetou significativamente o processo de pirdlise.
Assim, os autores concluiram que o vapor deve ser considerado um agente reativo
durante o processo de pirélise. Também foi observado que a elevagao da fracédo de
vapor diminuiu a quantidade de char produzida. Uma tendéncia oposta foi
observada para as fracbes de volateis e de gases permanentes. Outra informacao
importante do trabalho de KANTARELIS e colaboradores foi a indicacdo de que
o vapor inibe as reacbes de decomposicdo de acuUcares em furanos, ja que
0 aumento da razdo S/B aumentou a quantidade de LVG presente na parcela de liquido
produzido. Por fim, a andlise da composicdo dos volateis produzidos sugere
gque a presenca de vapor afeta mais a decomposicao de celulose e hemicelulose do que

a de lignina.

74



Em SHARMA et al. (2014a) foi desenvolvido um modelo intra-particula
unidimensional para descrever a pirélise de madeira, levando em conta o impacto
combinado de alguns parametros do processo, tais como teor de umidade e
reducdo do tamanho de particula. A alteracdo das propriedades fisicas das particulas
com o decorrer da reacdo também foi considerada. A reacdo de pirGlise
foi descrita utilizando um modelo de reagc6es competitivas. Este modelo é semelhante
ao modelo PAR, contudo os autores consideraram a existéncia de alcatrdo primario,
sujeito a um craqueamento térmico, e a de alcatrdo secundario, submetido a uma
reacdo de recombinacdo. Este modelo é denominado no presente trabalho
de modelo SHA. Sua estrutura esquematica é apresentada na Fig. 3.11 e suas
constantes cinéticas sdo mostradas na Tab. 3.5. Os autores obtiveram
prediges satisfatorias em relacdo a dados experimentais com o modelo desenvolvido.
Ademais, as simulagbes indicaram que particulas com di@metros maiores
do que 1,0 mm possuem gradiente de temperatura relevante entre a superficie e o
centro da particula, indicando a necessidade de se considerar esse fato para
particulas grandes.

Ainda em 2014, ANCA-COUCE e colaboradores propuseram algumas
alteracdes ao modelo RAN. Tais modificagbes objetivavam a inclusdo de reacdes
secundarias de repolimerizagdo de volateis em char e o efeito catalitico das
cinzas da biomassa durante a pirélise de biomassa, através da inibicdo da formacao
de acucares (i.e., LVG e XYL). Em ANCA-COUCE et al. (2014) foram reportados
testes numéricos para 0 modelo com particulas de biomassa de 1,0 mm em um
reator de leito fixo e diferentes temperaturas operacionais, utilizando um valor de 0,3
para os parametros definidos no modelo. Os resultados obtidos com a modelagem
sugerida foram comparados com dados experimentais e com resultados obtidos
utiizando o modelo RAN. A metodologia proposta pelos autores acarretou em
resultados mais acurados do que aqueles obtidos com o modelo RAN, no que se
refere as quantidades totais de sélidos, vapor de agua, carbonilas, alcoois e acucares.
Por outro lado, o0 modelo RAN foi mais acurado na predi¢cdo das quantidades totais de
gases permanentes e de fendis. Testes com diferentes valores para os parametros x’s
também foram reportados e, para os casos estudados, os melhores resultados foram
obtidos com os valores dos parametros iguais a 0,3 e 0,4. Esta faixa de valores para os
parametros foi recomendada para a pirélise lenta em reatores de leito fixo com
tamanho de particula da ordem de centimetros. Nota-se ainda que uma escolha mais
apropriada desses parametros pode ajudar a aproximar os resultados do modelo aos

resultados experimentais.
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Figura 3.11 — Esquema do modelo de pirdlise SHA.

Biomassa

Tabela 3.5 — Parametros cinéticos do modelo SHA.

Reacao A [s7] Ea [J/mol] anr
Kg1 4,38x10° 152,7x103 1,0
K 1,08x10%° 148,0x103 1,0
Ke1 3,27x108 111,7x103 1,0
Kg2 1,48x10° 144,0x103 1,0
Kt 1,48x10° 144,0x103 1,0
Ke2 1,0x10° 108,0x103 1,0

O modelo proposto por ANCA-COUCE et al. (2014) é denominado
aqui de modelo ANC e é representado na Fig. 3.12. Suas constantes cinéticas sao
apresentadas na Tab. 3.6. Observando a Fig. 3.12 é possivel notar que o0 modelo ANC
possui parametros, designados genericamente por x, que alteram o produto das reagdes
de decomposicdo térmica dos constituintes da biomassa. Estes parametros
sédo fungbes do tempo de retengdo e da pressdo parcial do alcatrdo no interior
da particula, da temperatura das particulas e do teor de materiais minerais da biomassa.
Como nédo existe uma funcdo explicita para os parametros X, a abordagem
proposta por ANCA-COUCE et al. (2014) foi realizar simulagcbes com um
valor constante para cada parametro. A vantagem do modelo ANC é o fato
deste considerar o efeito catalisador das cinzas atuando na inibicdo da
formacdo de acUcares, como o LVG e o XYL, durante a pirélise de biomassa.
Sua grande desvantagem reside na arbitragem dos pardmetros X, sendo
necessarios testes de tentativa-e-erro para cada condicdo simulada, uma vez que
tais parametros dependem, por definicdo, da composicao da biomassa e da temperatura
do leito.
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Figura 3.12 — Esquema do modelo de pirélise ANC.

Tabela 3.6 — Parametros cinéticos do modelo ANC.

Reag&o A [sY] Ea [J/mol] apn,
Kt c1 8,0x10% 192,5x103 1,0
K H1 1,0x10% 129,7x103 1,0
Ks H2 1,0x10%° 138,1x103 1,0
ks L1 4,0x10%° 202,9x108 1,0
ks L2 2,0x10%3 156,9x103 1,0
K L3 1,0x10° 106,7x103 1,0
K La 5,0x10° 131,8x103 1,0
K Ls 3,0x108 125,5x103 1,0
Ks pir2 4,28x106 108,0x103 1,0

A utilizacdo dos modelos de pirdlise MB, RAN, BJR e ANC necessita de
informac®es sobre a composicao lignocelulésica da biomassa. Muitas vezes, apenas a
composicao elementar da biomassa é fornecida, de modo que é necessério calcular a
composicdo lignocelulésica com base na anélise elementar. Em BRANDAO (2015)
foram avaliadas duas maneiras de calcular esta composicdo, seguindo as metodologias
de SHENG e AZEVEDO (2002) e de RANZI et al. (2008). BRANDAO (2015) identificou
algumas vantagens da abordagem de RANZI et al. (2008). Dentre estas vantagens
destacam-se a capacidade desta metodologia de estimar os trés tipos de lignina,
LIG-C, LIGH e LIG-O, utilizados nos modelos RAN, BJR e ANC, e de permitir
uma estimativa direta da quantidade de hemicelulose. Ja a metodologia de

SHENG e AZEVEDO (2002) fornece apenas as quantidades de celulose e de uma
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lignina genérica. Desta forma, foi recomendado o calculo das fracdes massicas dos
componentes lignoceluldsicos usando a metodologia de RANZI e colaboradores.

FATEHI et al. (2017) estudaram a liberag&o de metais alcalinos durante a pirélise
de biomassa. Os autores identificaram experimentalmente uma etapa de liberacdo de
metais alcalinos durante a pirdlise primaria da biomassa e desenvolveram um modelo
cinético para contabilizar a liberacao de potassio (K) e sddio (Na) durante este processo,
valido para temperaturas superiores a 750 K. Estas correlagdes cinéticas representam
um grande avango para uma futura consideracao da influéncia da presenca de metais
alcalinos e alcalinos terrosos na simulagdo computacional dos processos de pir6lise e
de gaseificacdo de biomassa.

ANCA-COUCE e SCHARLER (2017) avaliaram que os modelos cinéticos de
pirélise mais elaborados, i.e., RAN, BJR e ANC, sdo capazes de predizer
satisfatoriamente as quantidades de produtos formados na pir6lise da biomassa, mas
falham na descricdo dos calores de reagéo das etapas consideradas da pirolise. Assim,
0s autores propuseram uma metodologia mais rigorosa para calcular os calores de
reacdo das reacdes consideradas no modelo ANC. Os resultados obtidos mostraram
gue as alteragbes realizadas acarretaram em uma melhora da predicdo do
comportamento da decomposi¢do térmica da madeira tanto no caso da pirolise lenta de
uma determinada quantidade de particulas quanto no caso da pirdlise lenta de uma
Unica particula de madeira.

Com base nos trabalhos revisados, observa-se que a modelagem da pir6lise é
de fato uma das etapas mais importantes na modelagem do processo de gaseificacédo
e também uma das mais complexas. XIONG et al. (2018) apontam que durante a pirélise
de biomassa possa existir a formacao de milhares de espécies envolvidas em milhdes
de reacdes quimicas interconectadas. Em razéo de limitacdes tecnolégicas de quimica
analitica, grande parte destas reagbes ainda ndo sdo claramente compreendidas
(XIONG et al., 2018). Ademais, mesmo que estas reagdes fossem conhecidas, seria
inviavel na prética, com a atual capacidade computacional, realizar simulagées com um
namero tao elevado de espécies e reacdes quimicas. Desta forma, os modelos cinéticos
de pirdlise descritos anteriormente parecem ser a maneira mais apropriada para
modelar a pirélise de biomassa atualmente. Como ndo existem modelos de pir6lise
cinéticos desenvolvidos para o bagago de cana, e os modelos desenvolvidos para
madeira ndo podem, a principio, ser considerados vélidos para a pirélise do bagaco de
cana, aqui os trés modelos de reagbes competitivas, SHA, PAR e GMB, e os quatro
modelos de reacgbes paralelas e competitivas, MB, RAN, ANC e BJR, séo
implementados computacionalmente e testados. Os modelos SHA, PAR, MB, ANC,

RAN e BJR sao utilizados e comparados com dados experimentais num processo de
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pirélise de bagaco de cana de aclcar na Sec¢. 6.1, enquanto que os modelos GMB, PAR,
RAN e BJR séo testados para um caso de gaseificacdo de bagaco de cana de acuUcar,
na Seg. 6.3.

3.5.3 Reacgbes heterogéneas

Durante o processo de gaseificacdo e de combustdo de combustiveis sélidos,
existe a ocorréncia de diferentes reacoes heterogéneas. Estas rea¢cfes ocorrem entre o
char formado no processo de pirGlise e os gases presentes no reator, sendo
subclassificadas em reacbes de combustdo e de gaseificagcdo. As reacdes
heterogéneas modeladas aqui sdo mostradas na Tab. 3.7, sendo que a reagéo (R.2)
€ a Unica reacdo heterogénea de combustdo, enquanto que as demais reacdes
(R.3)-(R.5) séo reagbes de gaseificacdo. Ainda na Tab. 3.7, deve ser observado que o
char é considerado como sendo constituido apenas por carbono. Esta hipbtese é
usualmente feita em simula¢cBes de processos de gaseificacdo, uma vez que o char é

constituido normalmente por mais de 85% de carbono (BASU, 2010).

Tabela 3.7 — Reacdes Heterogéneas.

Nome da Reacéo Reacéo
Oxidacéo de char C+ a0, - (2—-2a)CO + (2a—2)CO, (R.2))
Boudouard C+CO, - 2CO (R.3)
Gaseificagdo com Vapor C+H,O-CO+H, (R.4)
Metanacédo C+2H, - CHy (R.5)

Uma particularidade da reacdo de oxidacdo de carbono em processos de
gaseificacdo, nos quais existe pouca disponibilidade de oxigénio, € que a estequiometria
desta reacéo € dependente da temperatura. Desta forma, a raz@o entre as quantidades
de CO e CO; formados varia com a mudanca das condi¢fes nas quais a rea¢ao ocorre.
O coeficiente estequiométrico a, presente na reacdo (R.2’), € normalmente descrito
como uma funcdo da temperatura. A expressao mais utilizada para calcular este
coeficiente é dada por (SCALA et al., 2013):

2+ Axexp[—E,/RT| 373
@ = 2(Ax exp[-Eo/RT| + 1) (3.73)
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Em geral, os valores recomendados para os parametros A e E, para situacdes
com pressdo proxima a atmosférica sdo A =~ 102%, E, € [25,14;37,71] kJ/mol e para
situacbes com pressdo elevada sdo A =~10%° E. € [50,28;79,61] kJ/mol
(LAURENDEAU, 1978). Aléem disso, também é mostrado que temperaturas elevadas
favorecem a formacdo de CO, enquanto que temperaturas menores favorecem a
geracao de CO2, de modo que a razéo entre a quantidade de CO e de CO, formados
pode ser escrita como (LAURENDEAU, 1978):

CO/CO, = A x exp[—E,/RT] (3.74)

A Fig. 3.13 mostra a razdo CO/CO; em funcdo da temperatura para diferentes
valores de energia de ativagédo dentro da faixa recomendada por LAURENDEAU (1978)
sob condig&o de presséo atmosférica. Na Fig. 3.13, na regido abaixo da linha tracejada,
CO/CO, <1 e a producéo de CO, é favorecida. Por outro lado, na regido acima da linha
tracejada, CO/CO, > 1 e a producao de CO é favorecida. Na maioria dos trabalhos sobre
gaseificacdo de biomassa disponiveis na literatura a temperatura no interior do reator €
superior a 973 K. Logo, nas condi¢des normalmente utilizadas para gaseificacdo, a
formacéo de CO é favorecida. Consequentemente, no presente trabalho o coeficiente a
da reagao (R.2’) é considerado igual a 1, de modo que a reacéo de oxidacdo do char é

escrita como uma reacao de oxidacdo parcial de carbono, ou seja:

C + 0,50, - CO (R.2)

12 I I I I I l 1 l ]

o+ E,= 25,14 kJ/mol
o E, = 28,28 kJ/mol
4+ E,=31,43 kd/mol
8 — E, = 34,57 kJ/mol

10 —

o E,= 37,71 kJ/mol
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Figura 3.13 — Razdo CO/CO2 em fun¢éo da temperatura para pressao atmosférica.
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As reacles heterogéneas podem ocasionar a formacdo de cinzas ao redor
do nucleo de carbono reagido (SOUZA-SANTOS, 2010). As cinzas sdo materiais
inorganicos presentes nas particulas de carvdo mineral e de biomassa que
normalmente ndo participam diretamente das reagbes de oxidagdo e
de gaseificacdo, mas podem atuar como catalisadores destas reaches
(LAURENDEAU, 1978; DI BLASI, 2009; LI, 2013; SCALA et al., 2013). Os principais
elementos formadores das cinzas de combustiveis herbaceos sao o silicio (Si), o
potassio (K) e o célcio (Ca) (JENKINS et al., 1998; DEMIRBAS, 2004). Também s&o
encontrados tracos de ferro (Fe), magnésio (Mg) e cloro (Cl) que, embora encontrados
em pequenas quantidades nas biomassas, também podem alterar significativamente a
reatividade das particulas de char (JENKINS et al., 1998). Em relagdo ao bagaco de
cana, JENKINS et al. (1998) observaram que o processo de lavagem da cana-de-agucar
durante sua moagem, reduz significativamente os teores de cinzas no bagaco,
principalmente da quantidade de potassio. Consequentemente, o teor de cinzas nas
particulas de bagaco de cana € bastante pequeno em comparagdo com outros tipos de
biomassas.

Considerando as cinzas como material inerte, em reatores de leito
fluidizado podem ocorrer trés possiveis situagdes, as quais sdo representadas por
trés modelos de conversao de particula especificos, ilustrados na Fig. 3.14 e descritos
a seguir.

(@) Modelo de Nucleo nao Exposto: considera que conforme as reacles
heterogéneas vao ocorrendo, uma camada de material inerte € formada ao redor
do nucleo das particulas de char, de modo que esta camada de cinzas consegue
resistir as colisdbes com as particulas, formando uma camada de resisténcia
adicional ao redor do nucleo reativo da particula. O gas consegue se difundir
através desse material e as reagfes continuam ocorrendo, porém, a particula
nunca esté diretamente em contato com o meio.

(b) Modelo de Nucleo Exposto: considera que a camada de cinzas é fraca, sendo
destruida devido ao contato com as demais particulas do leito imediatamente
apo6s a formacdo do material inerte. Desta maneira, 0 nlcleo estd sempre em
contato direto com o meio.

(c) Modelo de Converséo Uniforme: considera que a particula € tdo porosa ou a taxa
da reacéo é tao lenta que a reacao ocorre simultaneamente em toda a particula,
de modo que nédo existe a formacdo de uma camada de cinzas ao redor da

particula.
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Modelo de Nucleo nao Exposto
Camada de cinzas

| Miicleo reatwnl

Modelo de Nucleo Exposto

Modelo de Conversao Uniforme

‘ Niicleo reativo|

1 Micleo reativn}

Figura 3.14 — Modelos de convers&o de particulas. (Modificado de GOMEZ-BAREA e
LECKNER, 2010).

Para processos de gaseificacdo em leitos fluidizados, a taxa de cinética quimica
da reacdo de oxidagdo de char, (R.2), possui uma ordem de grandeza muito maior
do que as taxas das reacOes de gaseificacdo de char mostradas na Tab. 3.7
(DI BLASI, 2009; BASU, 2010; GOMEZ-BAREA e LECKNER, 2010). Como a taxa de
cinética intrinseca de conversdo de carbono na oxidagdo de char é muito elevada,
normalmente em leitos fluidizados esta reacdo pode ter alguma limitagdo relacionada a
difusdo de reagentes gasosos até a superficie da particula de char. De modo geral, é
considerado que a reacao de oxidag&o de char ocorre na superficie externa da particula.
Desta forma, a presenca ou ndo da camada de cinzas depende do seu teor no
combustivel utilizado. GOMEZ-BAREA e LECKNER (2010) afirmam que a combust&o
do char de biomassas com baixo teor de cinzas, tais como a madeira, em LFB’s
normalmente ocorre de acordo com o modelo de Nucleo Exposto, com a camada de
cinzas sendo destruida pela colisdo entre as particulas do leito. JA na combustéo de
biomassas com alto teor de cinzas, tais como residuos sanitarios, a conversdo da

particula ocorre de acordo com o modelo de Nucleo ndo Exposto.
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E preciso também observar que a abordagem Euler-Euler limita o modelo de
particula a ser utilizado. Como a formacgéo de cinzas ndo est4 sendo levada em conta,
a formacéo desta camada ao redor das particulas de char ndo seria possivel. Além
disso, existe o fato das particulas ndo estarem sendo discretizadas individualmente, e
sim a partir dos campos das variaveis. Desta maneira, a variacdo do tamanho das
particulas também seria de dificil implementacdo (RANADE, 2002).

Uma das maneiras de se contabilizar a variacdo do didmetro das particulas
sélidas utilizando uma abordagem Euler-Euler é a partir da consideracao de fases
sélidas com diametros de particulas diferentes, como sugerido em RANADE (2002).
Contudo, a introducdo de novas fases solidas aumenta o numero de equacgdes
diferenciais parciais a serem resolvidas, elevando o custo computacional das
simulacdes. Por outro lado, a hipétese de que o tamanho das particulas néo se altera ja
tem sido utilizada com a abordagem Euler-Euler resultando em predi¢ges satisfatorias
da gaseificagéo de biomassa e de carvao mineral em reatores LFB (e.g., YU et al., 2007,
LI et al., 2010; VERISSIMO et al., 2014; CHEN et al., 2016; CARDOSO et al., 2017,
MONTEIRO et al., 2018). Consequentemente, aqui a reagdo de oxidagdo de char é
descrita pelo modelo de Nucleo Exposto.

Estabelecido o modelo de particula, deve ser considerada a cinética quimica
para descrever a reacdo. DI BLASI (2009) e BASU (2010) afirmam que as reagfes de
gaseificacdo heterogéneas sdo descritas a partir de modelos cinéticos de mudltiplos
passos. Contudo, a utilizacdo de um modelo de cinética simples de passo unico é
comum em trabalhos de fluidodindmica computacional.

Considerando apenas resisténcias cinéticas e difusionais, a equacédo de taxa
global da reagdo (R.2) nas simulagbes a serem realizadas pode ser escrita como
(GERBER et al., 2010):

Acharn char
—— < [02]

ry =
(k + ky )

(3.75)

Na Eq. (3.75), a constante de taxa da reacao, k2, € dada pela equagéo de Arrhenius,
Eqg. (3.59), enquanto que a area e o chamado numero de densidade da particula de

char, Achar, € Nchar S80 dados, respectivamente, por:

Achar = ”dpz), char (3.76a)
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_ 6 Echar
Nehar = d2— (3.76b)
TTAp, char

onde dpchar € Echar SA0 0 didmetro das particulas e a fragdo volumétrica da fase solida
char. Deve-se ressaltar ainda que os coeficientes Achar € Nchar SA0 NECESSArios para
transformar a taxa de reacéo de taxa superficial, normalmente encontrada na literatura,
para taxa volumétrica, como utilizado na abordagem Euler-Euler (PINHO, 2012).

O coeficiente de transferéncia de massa, kq, presente na Eq. (3.75),
tem sido modelado de duas maneiras. A mais usual consiste na utlizacdo de
correlagdes disponiveis na literatura (e.g., BREAULT, 2006; SCALA et al.,, 2013)
para o numero de Sherwood. A segunda maneira é através da utilizacdo do modelo
proposto por BAUM e STREET (1971), no qual kq varia com uma expresséo semelhante
a equacao de Arrhenius. Na literatura, ndo é apresentada nenhuma comparacao
entre as duas modelagens possiveis para o coeficiente kq. Assim, aqui o coeficiente
de transferéncia de massa € calculado como funcdo do numero de Sherwood,

de maneira que:

_ D02 Shchar

3.77
dp, char ( )

d

onde Do, é a difusividade do oxigénio e Shchar € 0 nUmero de Sherwood para as
particulas de char.

E mostrado na literatura (e.g., GRACE et al., 2006; SCALA et al., 2013) que a
escolha da correlacao utilizada para calcular o nimero de Sherwood depende tanto do
tipo de leito quanto da relacdo entre os didmetros das particulas de char e das demais
particulas presentes no leito. Considerando um reator LFB, a correlagdo de
Ranz-Marshall tem sido utilizada satisfatoriamente em trabalhos de fluidodinAmica
computacional (e.g., GERBER et al., 2010; PINHO et al., 2012; MONTEIRO et al., 2017,
WU et al., 2018). O nimero de Sherwood, calculado pela correlacdo de Ranz-Marshall,

e a difusividade do oxigénio sdo dados entdo por (GERBER et al., 2010):

1/2
Shepar = 2 + 0,6Rel/2 Sc'/ 378)

P T 1,75
Do, = 3,13 <—°> <—9> (3.79)
2 P,/ \ 1500
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onde Ty € a temperatura da fase gas, Py € a pressdo da fase gas e P, € a presséo
atmosférica. O numero de Reynolds referente a fase sélida char, Rechar, € dado pela
Eq. (3.21). Sendo pq € Lg, respectivamente, a massa especifica e a viscosidade dinamica
da fase gés, o numero de Schimdt, Sc, é calculado por:

Hg

Sc =
p Do,

(3.80)

Na literatura, existem diversos modelos disponiveis para a combustéo do char
de carvdo (LAURENDEAU, 1978; GOETZ et al., 1982), mas poucos para char de
biomassas (DI BLASI, 2009). E mostrado experimentalmente que a combustdo do char
proveniente da biomassa pode ser muito diferente da combustdo do char proveniente
do carvao mineral (CAMPBELL et al., 2002; SENNECA, 2007; LEVENDIS et al., 2011).
Contudo, é preciso citar que alguns autores reportam a reatividade do char de
algumas biomassas como sendo da mesma ordem da encontrada para o
char de carvdes de baixa qualidade (LUO e STANMORE, 1992; WORNAT et al., 1996;
JENKINS et al., 1998; TILGHMAN e MITCHELL, 2015).

Muitos trabalhos sobre gaseificacdo de biomassa consideram modelos cinéticos
derivados para o char de carvBes minerais (e.g., GERBER et al., 2010; LIU et al., 2013;
LOHA et al., 2014c; YAN et al., 2016; CARDOSO et al., 2017; MONTEIRO et al., 2018),
sem apresentar nenhuma justificativa para tal escolha. Desta forma,
aqui diferentes modelos de oxidacdo de char sdo testados para avaliar
o impacto da modelagem desta reacdo sobre a predi¢cdo do processo de gaseificacdo
de bagago de cana. As constantes cinéticas dos modelos investigados sé&o
mostradas na Tab. 3.8. As constantes apresentadas nesta tabela foram obtidas
por GOETZ et al. (1982) para carvao betuminoso de baixa qualidade e por
DI BLASI et al. (1999) para a madeira. Os valores obtidos por GOETZ et al. (1982)
sdo escolhidos pelo fato da supracitada semelhanca entre as reatividades do char
da biomassa e de carvBes minerais de baixa qualidade. Além disso, esta correlacdo
foi usada por GERBER et al. (2010) para simular a gaseificacdo de madeira, fornecendo
resultados satisfatérios. Ja as constantes obtidas por DI BLASI et al. (1999) séo testadas
por existirem indicios de que a composicao das cinzas da madeira e do bagaco de cana
sdo semelhantes, como pode ser analisado observando a composicdo de cinzas de
diferentes biomassas fornecida por JENKINS et al. (1998) e DEMIRBAS (2004).
Finalmente, é proposta uma abordagem ainda n&o testada na literatura para o bagacgo
de cana. Na abordagem proposta, é utilizada a energia de ativagdo para a combustédo

do char proveniente do bagaco de cana, obtida por LUO e STANMORE (1992), e uma
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expressao derivada por QIN e THUNMAN (2015), para estimar o fator pré-exponencial

de reacOes de combustao de biomassa, que € dada por:

Abiomassa — e(01224Ebiomassa_8‘713) (381)

Tabela 3.8 — Constantes cinéticas da equacédo de Arrhenius para a reacao de
combustéo de char.

A [ms?] Ea [kJ/mol] Referéncias
10,4X Tonar 93,12 GOETZ et al. (1982)
LUO e STANMORE (1992)/
5,04x10% 180,00
QIN e THUNMAN (2015)
4,09%10° 100,40 DI BLASI et al. (1999)

O comportamento das demais reacdes heterogéneas (R.3)-(R.5), € diferente
do observado para a oxidacdo de char, (R.2). Nas reagbes (R.3)-(R.5), os efeitos
da cinética quimica intrinseca sao dominantes em grande parte das situacdes
encontradas em leitos fluidizados (GOMEZ-BAREA e LECKNER, 2010). Devido as
taxas de reacdo mais lentas, os reagentes gasosos tém tempo suficiente para se
difundirem por toda a particula, de tal maneira que a reacdo ocorre simultaneamente
em toda a particula, ndo existindo a formacdo de uma camada de cinzas.
Consequentemente, os efeitos de difusdo de reagentes gasosos podem ser
desprezados nas reacdes (R.3)-(R.5). Contudo, € importante observar que, dependendo
da estrutura porosa das particulas, é possivel que a difusdo interna também possa ser
significativa. Tipicamente, € considerado que as constantes cinéticas destas reacoes ja
levam em conta o efeito da difuséo interna (LAURENDEAU, 1978). Assim, o modelo de
Conversédo Uniforme é considerado para as reagdes heterogéneas de gaseificacéo.

E mostrado na literatura (e.g., LAURENDEAU, 1978; SKINNER e SMOOT, 1979;
MUHLEN et al., 1985; MATSUI et al., 1987; HUANG et al., 2010) que as reacdes de
Boudouard e de gaseificacdo com vapor, (R.3) e (R.4), respectivamente, podem sofrer
influéncia da presenca de CO e de H.. Para avaliar a influéncia da presenca de CO na
reacdo (R.3) e de H; e CO nareacao (R.4), sdo implementados computacionalmente as
correlagcbes propostas em MATSUI et al. (1987) e MATSUI et al. (1985),
respectivamente. Os resultados obtidos com estas correlagbes sdo comparados com
aqueles obtidos com as expressodes cinéticas sugeridas por GOETZ et al. (1982) para a
reacdo (R.3) e por HOBBS et al. (1992) para a reacao (R.4). Desta forma, as equacdes

de taxa global das reac¢des (R.3) e (R.4) séo escritas conforme os modelos a seguir.
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Reacao de Boudouard com modelo de passo unico:

I3 = Acharncharkf1,3 [COs] (3.82a)

Reacdo de Boudouard com modelo de Langmuir-Hinshelwood
(MATSUI et al., 1987):

Fa = Agparh k1131C0,] (3.82b)
3 7 Mehariehary 4 ki» 3[CO,] + kr33[CO] '
Reacéo de gaseificacdo com vapor com modelo de passo unico:
Ty = Acharncharkf1,4[H20] (3.83a)

Reacédo de gaseificagdo com vapor com modelo de Langmuir-Hinshelwood
(MATSUI et al., 1985):

. ks1,4[H20]
charlichar ™ kf2‘4[H20] 4+ kf3,4[H2] + kf4,4[CO]

Fr=A (3.83h)

Nas Egs. (3.82) e (3.83), [I] € a concentracdo das fases gasosas, ou seja, | = CO2, Hz e

H20, e as constantes cinéticas, kij, sdo calculadas pela equacédo de Arrhenius, sendo

quei,j=1, 2, 3 e4. Os valores utilizados para os coeficientes da equacdo de Arrhenius
das Eqgs. (3.82) e (3.83) sdo mostrados na Tab. 3.9.

Tabela 3.9 — Constantes cinéticas da equacao de Arrhenius para as reagdes (R.3) e

(R.4).
Reacéo Fehar ki A Ea [kd/mol] Referéncia

Eq. (3.82a) | kns 3,42 X Tchar [M/S] 129,70 GOETZ et al. (1982)

R3) ki3 4,89x10%3 [m/s] 268,00
Eqg. (3.82b) | ki3 | 6,6 x 102 [m3/mol] 0 MATSUI et al. (1987)

kf3,3 1,2 x 10t [m3/mol] 25,50
Eq. (3.83a) | kuna | 3,42X Tehar [M/S] 129,70 HOBBS et al. (1992)

Ki1,4 2,39x108 [m/s] 129,00

(R.4) kiza | 3,16x102 [m3/mol] 30,10
Eq. (3.83b) MATSUI et al. (1985)

kiza | 5,36%x102 [m3/mol] 59,80

kiaa | 8,25%10° [m3/mol] 96,10
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Alguns comentéarios devem ser feitos em relacdo aos parametros cinéticos
mostrados na Tab. 3.9. Primeiramente, € preciso comentar que em MATSUI et al. (1987)
e MATSUI et al. (1985) as constantes kns € kna foram reportadas em st
Os resultados mostrados na Tab. 3.9 sdo obtidos multiplicando os valores fornecidos
nos trabalhos de referéncia em s* pela razdo entre os valores médios do volume
e da &rea das particulas utilizadas nos experimentos de MATSUI e colaboradores.
Em segundo lugar, deve ser comentado que GOETZ et al. (1982) obtiveram as
constantes cinéticas para a reagdo de Boudouard, (R.3), e HOBBS et al. (1992)
propuseram utilizar estes mesmos valores para descrever a reagdo de
gaseificacdo com vapor, (R.4). Esta hip6tese € corroborada por estudos
experimentais mostrando que as taxas das reacfes de Boudouard e de gaseificagdo
com vapor sao, em geral, da mesma ordem de grandeza (ROBERTS e HARRIS, 2000;
KLOSE e WOLKI, 2005).

Ja4 a reacdo de metanacdo, (R.5), € a mais lenta de todas as reacdes
heterogéneas na maioria das situacdes de gaseificagdo e combustédo observadas em
leitos fluidizados (SKINNER e SMOOT, 1979; HOBBS et al.,, 1992; BASU, 2010).
Consequentemente, é de se esperar que esta reagcdo seja a que menos
influencia a composicdo dos produtos formados. Ou seja, é possivel considerar que
a alteracdo das constantes cinéticas desta reacdo nédo tera muito impacto na capacidade
do modelo de predizer a composicdo dos gases produzidos. A reacdo (R.5) é
modelada aqui seguindo GERBER et al. (2010), de modo que sua equacgdo de
taxa global é dada por:

F5 = Acharllcharkts[Hz] (3.84)

sendo que a energia de ativagdo e o fator exponencial sdo retirados de
HOBBS et al. (1992), de modo que, A = 3,42x10° s e E, = 129,70 kJ/mol.

3.5.4 Reagdes homogéneas

Durante os processos de gaseificacdo e combustdo de combustiveis sélidos,
existe a liberagdo de gases a elevadas temperaturas no reator. Estes gases
reagem entre si e com o0 meio gaseificador a partir de reacbes homogéneas,
as quais podem contribuir significativamente para a composi¢cdo do gas produzido
durante o processo de gaseificacio (GOMEZ-BAREA e LECKNER, 2010).

As reacbes homogéneas normalmente observadas em processos de gaseificagdo
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e modeladas na presente tese sdo mostradas na Tab. 3.10 (WEIMER e CLOUGH, 1981,
BASU, 2010; GOMEZ-BAREA e LECKNER, 2010). Estas reacdes podem
ser divididas em reacbes de reforma, (R.6) e (R.7), e reacbes de oxidacao,
(R.8)-(R.10).

A reacdo de deslocamento gas-agua, (R.6), ocorre independentemente do
agente gaseificador utilizado. Ja a reacdo de reforma de metano, (R.7),
costuma ser significativa quando existe uma grande concentracdo de vapor no interior
do reator, normalmente quando vapor € utilizado como agente gaseificador
ou para combustiveis com umidade relativamente elevada. A reacdo de deslocamento
gas-dgua é tratada por diversos autores (BASU, 2010; SOUZA-SANTOS, 2010)
como a unica reacgdo reversivel para as condigcbes normalmente encontradas em
processos de gaseificacdo, com temperaturas entre 1073 e 1223 K.
Deve ser observado ainda que, em reatores de leito fluidizado de pequena escala, esta
reac&o nao atinge o equilibrio quimico (GOMEZ-BAREA e LECKNER, 2010).

Tabela 3.10 — Reagdes homogéneas.

Nome da Reacgéao Reacéo
Reacdo de Deslocamento Gas-Agua CO + H,O & Hz + CO, (R.6)
Reacédo de Reforma de Metano CH4 + H,O - CO + 3H3 (R.7)
Oxidagdo de Monoxido de Carbono CO + 0,50, -» CO; (R.8)
Oxidacéo de Hidrogénio H, + 0,50, - H,0O (R.9)
Oxidacao de Metano CH4 + 202 -» CO; + 2H,0 (R.10)

As demais reacdes mostradas na Tab. 3.10, (R.8)-(R.10), sédo reacbes de
oxidacdo e s6 ocorrem quando o oxigénio é um dos agentes gaseificadores. Dentre as
reacdes de oxidacdo homogéneas, a taxa da reacdo de oxidacéo de hidrogénio, (R.9),
aparenta ser a mais rapida, sendo algumas vezes modelada como instantanea por
alguns autores (GOMEZ-BAREA e LECKNER, 2010).

Embora as reacdes da Tab. 3.10 sejam decorrentes de um conjunto de reacdes
elementares, especialmente as reacfes de oxidacdo, na modelagem de reatores
quimicos as reacdes homogéneas sao comumente descritas a partir de reacdes globais.
Consequentemente, na maioria das equacdes de taxa destas reacbes 0s expoentes
da concentracdo ndo correspondem aos coeficientes estequiométricos. Outra
consequéncia é que, em algumas destas expressdes de taxa, aparecem

concentracdes de espécies que ndo estdo presentes na estequiometria da reacao,
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mas que participam de reacBes elementares do mecanismo da reacdo
(GOMEZ-BAREA e LECKNER, 2010).

Na presente tese sao utilizados os modelos cinéticos propostos por
BIBA et al. (1978) e JONES e LINDSTEDT (1988) para modelar as reacbes de
deslocamento gés-agua e de reforma do metano com vapor, respectivamente,
seguindo PINHO (2012). As equacOes de taxa destas duas reagbes sdo entdo
mostradas na Tab. 3.11.

Tabela 3.11 — Equacdes de taxa para as reacdes de gaseificacdo homogéneas.

Reacéo Taxa de Reacdo A [s™] Ea [kJ/mol]
. [CO,][H,]
To = ki {[CO] [Hz0] - ==
(R.6) e,6 2,78x108 12,554
Kes = 0,0265 exp[3958/ Tg]
(R7) T7 = ky7ICH4][H,0] 3x108 125

As reacgbes de combustdo durante o processo de gaseificagdo ocorrem com
reduzidas razdes de equivaléncia, uma vez que é fornecida uma quantidade minima de
oxigénio suficiente apenas para manter a temperatura do reator suficientemente alta
para a ocorréncia das reacfes de gaseificacdo. Desta forma, as correlacbes de
DRYER e GLASSMAN (1973) para a oxidacdo de CO, (R.8), e CH4, (R.10), derivadas
em situacbes com razdes de equivaléncia inferiores a 0,5, parecem ser as mais
adequadas para a situacao observada em processos de gaseificacdo. As equacdes de
taxa resultante para as reacdes (R.8) e (R.10) sdo mostradas na Tab. 3.12.

Em relacédo a reacdo de oxidacdo de Hz, (R.9), ndo foi encontrado nenhum
trabalho na literatura que analisasse esta reac¢do sob condi¢cdes de mistura pobre em
oxigénio. Desta forma, optou-se por seguir GERBER et al. (2010) e utilizar a correlacdo
derivada por MITANI e WILLIAMS (1980), cuja equacdo também €é mostrada na
Tab. 3.12.

Tabela 3.12 — Equacdes de taxa para as reag6es de oxidagdo homogéneas.

Reacéo Taxa de Reacéo A [(mol cm®sh)f] | Ea[kJ/mol]
(R.8) Fg = krg[CO][02]%?5[H,0]%° 3,98x10% 167,27
(R9) T9 = kto[H2][O2] 2,196x10%2 28,50
(R.10) F1o = kg 10[CH4]%7[0,]%8 1,58x10%3 202,39
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3.6 Estado da Arte: Modelagem Fluidodindmica de Processos Termoquimicos

Com o recente avanco da capacidade computacional, além do desenvolvimento
de novas técnicas de discretizacdo numérica e novos modelos para descrever os
complexos processos fisicos e quimicos, € possivel verificar um aumento do niumero de
trabalhos publicados sobre a simulacdo numérica de processos termoquimicos de
conversao de biomassa (RAVELLI et al., 2008). Esta tendéncia & confirmada nos
trabalhos de revisdo de SINGH et al. (2013), LOHA et al. (2014a) e ZHONG et al. (2016).

SINGH et al. (2013) realizaram uma revisédo bibliografica sobre a modelagem dos
processos de combustdo e de gaseificagdo em leitos fluidizados. No citado artigo, foram
apresentadas as vantagens e desvantagens das abordagens Euler-Euler e Euler-
Lagrange. Uma breve descricdo matematica de cada modelo, além de submodelos de
radiacdo térmica e de turbuléncia também foi apresentada. SINGH e colaboradores
avaliaram que a aplicacdo de modelos de CFD em estudos de gaseificagdo e combustao
ainda esta em fase de desenvolvimento, apresentando um campo que ainda pode ser
muito explorado. LOHA et al. (2014a) apresentaram uma revisdao semelhante, porém
focada apenas nos avangcos matematicos sobre as simulagdes numéricas de processos
de gaseificacao. Mais recentemente, ZHONG et al. (2016) apresentaram uma revisao
da modelagem CFD de sistemas particulados densos reativos, o que engloba a
simulacao de todos os processos termoquimicos em reatores LFB. A seguir sdo
apresentados brevemente alguns dos trabalhos mais relevantes envolvendo simulagao
CFD de processos termoquimicos em reatores LFB, com foco especial na pirélise e na
gaseificacdo de biomassa com modelagem Euler-Euler.

Em YU et al. (2007) foram realizadas simulacdes do processo de gaseificacao
de carvao em um reator LFB, a partir de uma abordagem Euler-Euler. Foi considerado
que as particulas eram isotérmicas, a intensidade da colisdo das particulas nao variava
com a temperatura e a tensao resultante da fricgcdo entre particulas e a radiacao térmica
podiam ser desprezadas. Os efeitos turbulentos foram contabilizados através do modelo
k-€ padrdo. Baseados em dados experimentais, 0s autores modelaram os processos de
secagem e de pir6lise como instantaneos. A composi¢cdo dos gases produzidos foi
comparada com dados experimentais para diferentes condicbes de operacéo,
apresentando variagdes menores do que 5% para grande parte dos resultados. Apenas
a fragdo massica de CH. apresentou diferencas relativas acima de 10% em algumas
das situagdes investigadas.

OEVERMANN et al. (2009) apresentaram uma modelagem CFD bidimensional,
baseada na abordagem Euler-Lagrange, para simular o processo de gaseificagdo da

madeira de faia em um reator LFB utilizando o software aberto OpenFOAM. Os efeitos
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de turbuléncia foram computados utilizando um modelo de grandes escalas (LES),
baseado na utilizagdo do modelo sub-malha de Smagorinsky. Os autores utilizaram o
método dos elementos discretos (DEM) com a hipétese de esferas lisas para descrever
as colisdes sofridas pelas particulas sélidas. O processo de secagem foi considerado
instantaneo e os hidrocarbonetos leves gerados foram computados como CHa. Os
processos de pirdlise e de gaseificacdo foram considerados a partir de modelos zero
dimensional para cada particula. A pirélise foi subdividida em duas etapas: pirélise
primaria e secundaria, na qual foi feita a hipétese de que todo o alcatrao produzido pela
pirdlise priméria é craqueado. Além disso, foi considerado o encolhimento de cada
particula ao longo do tempo, seguindo a metodologia adotada em DI BLASI (1996). Os
resultados obtidos pelos autores apresentaram boa concordancia com os dados
experimentais. Os autores concluiram que a temperatura no interior do gaseificador ndo
€ sensivel a taxa de biomassa que entra no reator, ao contrario das quantidades de H
e CO produzidas, as quais aumentam com o aumento da taxa de alimentacdo de
combustivel, como também observado na literatura (WANG e YAN, 2008).

PAPADIKIS et al. (2009a) estudaram o processo de pirdlise de uma Unica
particula de celulose, com diametro de 0,5 mm, em um reator de leito fluidizado através
de uma abordagem Euler-Lagrange. O coeficiente de troca de energia entre a particula
e 0 gas foi descrito de duas formas: usando o modelo de Ranz-Marshall e fazendo a
hipétese de que o coeficiente de transferéncia de energia € aproximadamente infinito.
O modelo de pirélise de Broido-Shafizadeh (ver Fig. 3.4) e a reducdo da massa
especifica da particula com o decorrer do processo de decomposi¢do térmica foram
considerados. O modelo foi implementado no programa FLUENT e considerou as
seguintes hipoteses: (i) particula isotérmica, (ii) particula totalmente esférica sem
reducdo de volume durante a pirdlise, e (iii) energia absorvida associada com as reacfes
guimicas desprezivel. A grande contribuicdo de PAPADIKIS et al. (2009a) foi mostrar
gue a escolha do modelo de transferéncia de energia entre a biomassa e 0 gas tem uma
grande influéncia sobre a dindmica da particula, o tempo de sua residéncia no reator e
o tempo de duragéo da pirdlise. Por outro lado, o0 modelo de transferéncia de energia
praticamente ndo alterou os produtos da pirdlise.

Ainda em 2009, PAPADIKIS e colaboradores apresentaram um estudo
semelhante ao anterior, utilizando agora apenas o modelo de Ranz-Marshall para
contabilizar a transferéncia de energia entre a particula e o gés, e considerando a
conducao de calor no interior da particula. Adicionalmente, PAPADIKIS et al. (2009b)
também consideraram que a condutividade térmica e o calor especifico da particula séo
fungbes da fracdo massica de madeira e de char. Os resultados obtidos mostraram que,

mesmo com uma particula de diametro menor do que 1,0 mm, a existéncia do gradiente
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de temperatura afetou significativamente a dindmica da particula no interior do reator.
Deve ser observado que no modelo Euler-Euler ndo é possivel contabilizar o efeito do
gradiente de temperatura no interior de uma particula. Logo, com base nestas
observacdes, espera-se que para particulas maiores (> 1,0 mm) os resultados obtidos
com a abordagem Euler-Euler sejam menos acurados.

GERBER et al. (2010) utilizaram uma modelagem CFD Euler-Euler
bidimensional para simular o processo de gaseificacdo de madeira de faia no mesmo
reator estudado por OEVERMANN et al. (2009). Os autores utilizaram o codigo MFIX
para realizar as simulacdes numéricas. As fases sélidas foram modeladas como trés
fases continuas, uma formada pela madeira e as outras duas formadas por char com
diametros de particula diferentes. Efeitos de radiacao térmica foram desprezados. A
temperatura granular foi calculada a partir de uma equacéo de transporte. Os autores
sustentaram que a utilizagdo de um modelo de turbuléncia ndo possui grande influéncia
sobre a composi¢éo dos gases de saida, sendo que nenhum modelo de turbuléncia foi
utilizado. O processo de secagem foi considerado instantaneo, da mesma maneira que
em YU et al. (2007) e OEVERMANN et al. (2009). A modelagem da pirdlise utilizada em
GERBER et al. (2010) est4 comentada na subsecado 3.5.2. Os hidrocarbonetos leves
foram representados pelo CH.. E importante ressaltar que embora a existéncia do
comportamento catalisador das cinzas da biomassa sobre as reacgfes de pirdlise,
gaseificacdo e combustdo tenha sido reconhecida pelos autores, foi relatada a
inexisténcia de modelos cinéticos capazes de contabilizar estes efeitos e que pudessem
ser implementados em um modelo de CFD. Os resultados numéricos apresentaram
concordancia satisfatoria com os dados experimentais. Como jA comentado na
subsecdo 3.5.2, uma das grandes contribuicbes de GERBER e colaboradores foi
explicitar a importancia da modelagem do craqueamento térmico de volateis na
descri¢do da gaseificacdo de madeira.

Em XUE et al. (2011) foram apresentadas simulac¢fes fluidodindmicas
bidimensionais do processo de pirdlise rapida de biomassa, em um reator LFB,
utilizando um modelo Euler-Euler no codigo aberto MFIX. Os autores simularam a
pirélise da biomassa formada apenas por celulose e de bagaco, o qual foi apresentado
como uma mistura de celulose, hemicelulose e lignina. O modelo de pirélise utilizado foi
o modelo MB (Fig. 3.6). Uma equacao algébrica, Eq. (3.42), foi utilizada para calcular a
temperatura granular. O modelo de arrasto entre as fases gas e soélidas utilizado foi o
modelo de Syamlal-O’Brien. J& o modelo de transferéncia de calor entre as fases gas e
sélidas utilizado nao foi especificado. Efeitos de radiacao térmica foram desprezados e
nenhum modelo de turbuléncia foi considerado. A grande contribuicdo de XUE et al.

(2011) foi desenvolver uma metodologia capaz de contabilizar a variagdo da massa
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especifica das particulas sélidas durante o processo de pirélise. Tal metodologia foi
desenvolvida relacionando as massas especificas aparente, ppap, € verdadeira, pp.r,
com a porosidade da particula, &, de modo que ppap = Ppu(l — &). Considerando a
existéncia de um aumento da porosidade com o decorrer do processo de pirélise, a
modelagem proposta pelos autores se mostrou capaz de predizer a elutriacdo de
particulas do leito para o freeboard, em decorréncia da reducédo da massa especifica ao
decorrer da pirdlise.

E importante observar que os resultados apresentados em XUE et al. (2011) n&o
foram validados com dados experimentais. A validacdo do modelo foi apresentada pelos
autores no ano seguinte em XUE et al. (2012). Neste ultimo trabalho, os autores
simularam a pir6lise rapida de particulas de carvalho vermelho. Uma comparagéo entre
os resultados obtidos com dominios bidimensional e tridimensional também foi
realizada, mostrando que ambos os dominios podem ser usados satisfatoriamente para
predizer a composi¢cdo dos produtos da pirélise de biomassa.

PINHO et al. (2012) realizaram uma simulagdo bidimensional do processo de
gaseificacdo de madeira em um reator LFB, através de uma abordagem Euler-Euler. Os
autores estudaram o mesmo problema abordado por GERBER et al. (2010), entretanto
a equacdo algébrica, Eq. (3.42), foi usada para computar a temperatura granular das
fases sdlidas, assim como XUE et al. (2011) e XUE et al. (2012). Os resultados obtidos
foram comparados com agueles encontrados por GERBER et al. (2010), apresentando
boa concordancia. Com base nas simulagfes realizadas, PINHO e colaboradores
mostraram que as hipéteses sobre a energia granular ndo apresentam influéncia
significativa sobre a predi¢do dos gases produzidos.

PINHO (2012) realizou simula¢des CFD do processo de gaseificacdo de bagacgo
de cana, utilizando ar como agente gaseificador. O autor utilizou uma abordagem Euler-
Euler para descrever o processo de gaseificacdo de um escoamento monodisperso.
Este foi um dos primeiros trabalhos de simulacdo CFD de gaseificacdo a utilizar o
bagaco de cana. O foco de PINHO (2012) foi a modelagem termoquimica do processo,
de modo que diversos modelos padrdes do cddigo computacional MFIX foram
considerados para descrever o problema fluidodinamico. Uma série de simplificacdes
também foi utilizada, dentre as quais destacam-se a utilizacdo do dominio bidimensional
e a consideracao do sistema monodisperso, com a utilizacéo de particulas de char e de
areia com diametro e massa especifica iguais. A pirélise foi modelada como sendo
instantdnea e uma equacdo para estimar a composicdo dos gases formados foi
proposta. Por fim, deve ser observado que ndo houve comparacdo dos resultados

obtidos para gaseificacdo de bagaco de cana com dados experimentais.
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Em LIU et al. (2013) o processo de gaseificacdo de biomassa no interior do riser
de um reator LFC foi simulado utilizando uma abordagem Euler-Euler tridimensional. O
modelo de arrasto de Gidaspow foi utilizado, embora ele n&o seja o mais recomendado
para modelar o arrasto entre gases e particulas em risers (ZHONG et al., 2016). O efeito
da radiacao térmica foi contabilizado através da utilizacdo do modelo de radiacao P-1,
enquanto que o efeito da turbuléncia foi computado através da utilizacdo do modelo k-¢
padrdo. A pirélise foi descrita a partir de um modelo cinético de passo Unico e as reagdes
heterogéneas foram consideradas como dependentes de parametros difusivos e
cinéticos. Os autores mostraram que a reagéo de deslocamento gas-agua, (R.6), pode
influenciar significativamente a composicdo dos gases produzidos e que sua
modelagem deve ser feita de maneira cautelosa.

Em MELLIN et al. (2014a) foi realizada a simulagdo Euler-Euler-Lagrange
tridimensional do processo de pirdlise de uma mistura de pinheiro e abeto em um reator
LFB. MELLIN e colaboradores descreveram as fases sélidas relativas as particulas de
char e material inerte através de uma abordagem Euleriana e as particulas de biomassa
de maneira Lagrangeana. Efeitos de radiagdo térmica foram desprezados e nenhum
modelo de turbuléncia foi considerado. Diferentes correlacdes foram utilizadas para
descrever os termos de transferéncia de energia e arrasto entre as diferentes fases. A
grande contribuicdo de MELLIN et al. (2014a) foi a implementa¢do do modelo de pirdlise
intitulado aqui de BJR (subsecao 3.5.2), o qual é mais elaborado e capaz de predizer a
composicao dos volateis e dos gases permanentes. A comparagao entre os resultados
numeéricos e experimentais apresentaram boa concordéancia, de modo que as diferencas
relativas da composi¢cdo dos produtos foram inferiores a 10%. Contudo, o modelo
subestimou a quantidade de agua produzida. Os autores sugeriram que a elevada
diferenca no teor de agua nos produtos poderia estar relacionada com a modelagem
das reac6es de craqueamento de volateis do modelo BJR, a qual considerou constantes
cinéticas iguais para todas as espécies de volateis formados. E importante observar que
as simulacdes realizadas corresponderam a apenas 10,75 s de tempo operacional do
reator, devido ao elevado custo computacional da abordagem proposta. Logo, é possivel
que as grandezas do escoamento ndo tenham atingido o regime estacionério em um
tempo tdo curto. Contudo, nenhum comentério a este respeito foi apresentado em
MELLIN et al. (2014a).

Ainda em 2014, MELLIN e colaboradores utilizaram sua modelagem para
estudar a influéncia do vapor sobre o processo de pir6lise de biomassa, no mesmo
reator utilizado por KANTARELIS et al. (2013). Em MELLIN et al. (2014b) foram
estudados alguns aspectos da pirélise que ndo foram abordados por outros trabalhos,

como a transferéncia de energia entre as fases e a queda de presséo no leito. De
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maneira geral, os resultados néo revelaram grandes diferencas entre a pirolise com N
e a realizada com vapor. Desta forma, os comportamentos identificados em
KANTARELIS et al. (2013) n&o puderam ser totalmente explicados pelas simulagdes.
MELLIN e colaboradores sugeriram a inclusédo de reag6es secundarias no modelo para
tentar explicar as diferengas entre os dois tipos de pirélise. Porém, deve ser observado
que devido a presenca de vapor de agua, poderia ser necessario incluir a reagéo de
deslocamento gas-agua no modelo proposto para contabilizar o efeito do vapor de agua
sobre os produtos gasosos deixando o reator.

SILVA et al. (2014) estudaram o processo de gaseificagdo de biomassas tipicas
de Portugal (i.e., residuos florestais, casca de café e residuos da poda de videiras)
utilizando uma abordagem Euler-Euler bidimensional. Este foi o primeiro trabalho de
CFD a considerar um reator de escala piloto, com dimensdes maiores do que 0s
reatores de escala laboratorial tipicamente utilizados. Os modelos utilizados de arrasto
e troca de energia entre as fases gas e sélidas ndo foram especificados, enquanto que
o0 modelo k-¢ padréo foi utilizado para descrever efeitos de turbuléncia. Os efeitos de
radiagdo térmica foram desprezados. Os autores modelaram a pirolise a partir de um
modelo global de passo unico (ver Fig. 3.3) e estimaram a composi¢ado dos produtos da
pirélise com base na composi¢cdo elementar e imediata das biomassas estudadas. A
metodologia foi implementada no programa FLUENT, sendo validada e calibrada com
dados experimentais. Deve ser mencionado que ndo foram fornecidos comentéarios
sobre o esfor¢co computacional das simulacdes realizadas.

Em VERISSIMO (2014) foram realizadas simulagbes do processo de
gaseificacdo de bagaco de cana com diferentes agentes gaseificadores a partir da
abordagem Euler-Euler. Aquele trabalho foi uma continuacdo do trabalho de
PINHO (2012), de modo que a modelagem fisica segue muitas das sugestbes de
PINHO (2012), mas o escoamento foi tratado como polidisperso. Além disso, foram
analisadas a influéncia da simplificacdo bidimensional e da condicdo de contorno da
equacao de quantidade de movimento das fases sélidas sobre a composicao do gas
produzido. Os resultados obtidos sugerem que a condigdo de ndo-escorregamento se
mostra mais adequada para a fase solida em um reator LFB. Este resultado
€ corroborado por outros trabalhos da literatura (ZHONG et al., 2012; LOHA et al., 2013).
Uma das grandes dificuldades relatadas em PINHO (2012) foi o elevado tempo
computacional das simulacfes realizadas. Desta forma, em VERISSIMO (2014)
também foram buscadas alternativas para reduzir o tempo computacional, com uma
andlise da escalabilidade do problema. Por fim, foi proposto um procedimento capaz de

reduzir em até 16% a duracdo das simulacdes realizadas.
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Em XIONG e KONG (2014) foi apresentado um estudo sobre a influéncia da
escolha dos modelos de arrasto e de transferéncia de energia entre as fases gas e
sOlidas sobre a pirdlise de biomassa utilizando uma abordagem Euler-Euler
bidimensional. Os modelos de arrasto testados foram os modelos de Gidaspow, de
Syamlal-O’Brien e um modelo EMMS (Energy Minimum Multiscale Method). J& os
modelos testados de transferéncia de energia entre as fases foram os modelos Ranz-
Marshall, Gunn e Li-Mason. Os resultados mostraram que a distribuicdo de particulas e
da temperatura de gases e sélidos ao longo do reator e a composi¢ao dos produtos da
pirdlise saindo do reator foram significativamente afetadas pelo modelo de arrasto. Por
outro lado, a variagdo do modelo de transferéncia de energia entre as fases ndo gerou
alterac@es significativas nas grandezas ao longo do reator, corroborando os resultados
obtidos por PAPADIKIS et al. (2009a). Este estudo é relevante porque os resultados
obtidos indicam que o modelo de arrasto exerce uma influéncia maior sobre a predicao
da pirélise em reatores LFB do que o modelo de transferéncia de energia entre as fases.
Contudo, é importante avaliar que um estudo semelhante sobre processos de
gaseificacdo deve ser realizado, uma vez que outros fatores, tais como as diferengas
entre as reagdes de pirdlise e as reacdes heterogéneas de gaseificagdo e combustéo,
podem afetar a troca de energia entre as fases.

XUE e FOX (2014) simularam o processo de gaseificagdo de biomassa com ar
em um reator LFB utilizando uma abordagem Euler-Euler bidimensional. Os autores
utilizaram a mesma metodologia desenvolvida em XUE et al. (2011), de modo a
contabilizar a redugédo da massa especifica das particulas de biomassa e de char com
o decorrer das reacdes de pirélise, gaseificacdo e combustdo. Segundo XUE e FOX, os
resultados obtidos sugerem que a utilizacdo de massa especifica variavel das particulas
de biomassa seria capaz de fornecer uma descricdo mais precisa do processo de
gaseificacdo de biomassa. As simulagbes também indicaram um aumento da
temperatura do freeboard em decorréncia da combustdo do char elutriado. Este
fendbmeno pode afetar significativamente o escoamento e a composicédo dos produtos
gasosos, assim como o comportamento axial das grandezas de interesse do
escoamento. Entretanto, € importante observar que os resultados ndo foram validados
com dados experimentais.

BRANDAO (2015) utilizou o trabalho experimental de HUGO (2010)
como referéncia para simular o processo de pirélise de bagago de cana em um reator
LFB, a partir de uma abordagem Euler-Euler bidimensional. BRANDAO (2015)
comparou a capacidade preditiva dos modelos de pirdlise PAR, SHA, MB, RAN e BJR.
Foram relatados testes com trés temperaturas diferentes do leito, de modo que

os modelos PAR e BJR se revelaram mais acurados para a situagdo com temperatura
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mais elevada (= 796 K). O autor relatou ainda um menor esforco computacional
com a utilizacdo do modelo PAR, de modo que as simulacdes realizadas com este
modelo foram cerca de 86% mais rapidas em comparacdo com as simulacbes
realizadas com o modelo BJR. Adicionalmente, também foi avaliado o impacto
dos modelos de arrasto e de troca de energia entre as fases gas e solidas
sobre a capacidade preditiva das simulactes. Os modelos de arrasto de Gidaspow,
Syamlal-O’Brien, BVK e Di-Felice foram considerados, assim como os modelos de troca
de energia de Ranz-Marshall, Gunn e Li-Mason. Como em XIONG e KONG (2014),
os resultados obtidos indicam que a correlacdo de transferéncia de energia possui
pouco impacto sobre a distribuicdo dos produtos de pirélise obtidas. Adicionalmente,
os resultados obtidos em BRANDAO (2015) sugerem que o arrasto entre
as fases também possui pouco impacto na predicdo dos produtos de pirélise deixando
o reator.

Em BRANDAO et al. (2016) foi estudado o impacto da modelagem da turbuléncia
sobre o0 processo de pirdlise de biomassa em um reator LFB. A investigagdo foi
conduzida utilizando uma abordagem Euler-Euler bidimensional. Simulagdes
foram realizadas com os modelos de pirélise MB, RAN, BJR, ANC, PAR, SHA e GMB,
ja comentados na subsecdo 3.5.2, sem a utilizacdo de nenhum modelo de
turbuléncia e com a utilizacdo do modelo k-¢ derivado em BENYAHIA et al. (2005)
para escoamentos gas-particula dispersos. Os resultados obtidos mostraram que
para a situagdo investigada a consideragdo dos efeitos de turbuléncia
praticamente nao alteraram a capacidade preditiva dos modelos de pirdlise estudados.
Tanto a distribuicdo dos produtos de pirdlise quanto perfis axiais de temperatura
e de taxas de reacgao apresentaram diferengas despreziveis com e sem a modelagem
da turbuléncia.

RANGANATHAN e GU (2016) realizaram um estudo da capacidade preditiva de
diferentes tipos de modelos cinéticos de pirdlise utilizando uma abordagem Euler-Euler
bidimensional. Os autores utilizaram um modelo de reagdes competitivas proposto em
DI BLASI (1996), um modelo de reag¢des paralelas e competitivas, modelo MB, e um
modelo de cinética mais avancada, modelo RAN, para descrever a pirdlise da madeira
de faia. Os resultados obtidos mostraram que para uma temperatura de operacéo de
773 K, os modelos de reagbes competitivas e o modelo MB subestimaram
significativamente a quantidade de char formado, de modo que apenas o0 modelo RAN
foi capaz de predizer a distribuicao de produtos da pirdlise de forma satisfatéria. Assim,
os autores utilizaram o modelo RAN para descrever a pirélise de bagacgo de cana e de
madeira de pinheiro. A comparacao com dados experimentais revelou uma predigéao

satisfatoria dos produtos de pirdlise das trés biomassas investigadas.
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CARDOSO et al. (2018) realizaram um estudo numérico sobre a gaseificacao
de eucalipto e casca de arroz em um reator LFB de escala piloto a partir de uma
abordagem Euler-Euler bidimensional. A modelagem utilizada para descrever as
reacdes da gaseificagdo foi a mesma de SILVA et al. (2014). O arrasto e a troca de
energia entre as fases gas e sélidas foram descritos, respectivamente, pelos modelos
de Syamlal-O’Brien e Gunn. A radiagao térmica e a turbuléncia ndo foram modeladas.
A comparagdo com dados experimentais revela uma concordancia satisfatéria.
Contudo, a grande contribuicdo deste trabalho foi a andlise do comportamento
das fases solidas do leito. Os resultados obtidos revelaram que tanto o eucalipto quanto
a casca de arroz tendem a apresentar uma maior concentragdo na regido proxima ao
final do leito de particulas. Também foi mostrado que a concentragdo das particulas
nesta regido € maior para particulas de biomassa com diametros maiores.
E interessante notar que esta tendéncia também foi observada por BRANDAO (2015)
no caso da pirdlise do bagago de cana.

Recentemente, ERI et al. (2018) apresentaram um estudo computacional
da gaseificacdo com vapor da casca de améndoa em um reator LFB. Este foi
0 Unico trabalho de gaseificacdo encontrado na literatura que utilizou um modelo
de pirdlise mais elaborado (i.e., o modelo de pirdlise BJR) para descrever a
pirdlise da biomassa. As simulagbes bidimensionais utilizaram uma abordagem
Euler-Euler e foram realizadas utilizando o FLUENT. O arrasto e a transferéncia
de energia entre as fases gas e sdlidas foram descritos utilizando os modelos
de Gidaspow e de Gunn, respectivamente. A transferéncia de energia entre as fases
solidas foi considerada, enquanto que os efeitos de radiacido térmica foram
desprezados. A metodologia desenvolvida forneceu resultados satisfatérios da
composicdo dos gases formados e da quantidade de alcatrdao e de char
na saida do gaseificador.

Apds a analise dos trabalhos da literatura é possivel notar que a abordagem
Euler-Euler tem sido capaz de produzir resultados satisfatérios sobre a composicao do
gas produzido em processos de pirdlise e gaseificagdo de biomassa em leitos
fluidizados. Também é possivel notar que a utilizagdo de muitos modelos de fechamento
necessarios na abordagem Euler-Euler tem sido feita de forma arbitraria, tais como os
modelos de arrasto e de transferéncia de energia entre as fases gas e sodlidas. Outra
observacao importante é que a modelagem da turbuléncia e da radiagao térmica n&o
parece estar influenciando de maneira significativa na predicdo dos processos
termoquimicos em reatores LFB. Esta tendéncia é justificada com base na natureza de
um escoamento gas-particula denso. No caso da modelagem da turbuléncia, alguns

autores defendem que quanto mais denso o leito de particulas, menor a contribuicao
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das flutuacbes de velocidade, uma vez que tais flutuagdes sdo dissipadas pelo
movimento das particulas soélidas (XIE et al., 2008; GERBER et al., 2010). Desta forma,
a necessidade de modelar a turbuléncia é maior no caso de risers de LFC’s. Ja em
relacdo a radiacéo térmica, é mostrado na literatura que o fluxo de calor radiativo so6 é
significativo em LFB’s para temperaturas de operagdo superiores a 773 K
em leitos formados por particulas relativamente grandes (KUNNI e LEVENSPIEL, 1991,
CHEN, 2003; DI NATALE et al., 2013). Também é possivel notar que poucos trabalhos
tém tido como foco a pirdlise e a gaseificacdo de bagaco de cana-de-agucar, ajudando
a ressaltar a relevancia do estudo aqui realizado. Por fim, é importante observar que
apenas um trabalho de simulagédo da gaseificacdo de biomassa reportado na literatura
(i.e., ERI et al., 2018) utilizou um modelo cinético de pirdlise mais elaborado, tais como
os modelos ANC, BJR e RAN. Porém, a comparacdo destes modelos no caso da

gaseificacdo de biomassa nao foi avaliada.
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4 DERIVACAO DA EQUACAO DE

TRANSPORTE DE EXERGIA

No presente capitulo é apresentada a deducdo da equacdo de transporte de
exergia para escoamentos gas-particula reativos. E importante observar que as
equacles apresentadas aqui sdo escritas para uma fase k usando notacéo indicial, de
modo que o subscrito k denota a fase (g para gas e m para as fases sélidas) e os
subscritos i e j denotam os indices do somatério da notacdo indicial. O operador
derivada material, D/Dt, também é utilizado em algumas das equacdes apresentadas ao
longo deste capitulo, de modo que a derivada material para uma grandeza ¢« qualquer

de uma fase k é definida como:

B (3en2)
Dt
onde k é igual a g para a fase gas e m para a fase solida m.
Na Se¢. 4.1 é apresentada uma breve revisdo de literatura abordando
as equacdes de transporte de entropia e de exergia obtidas por outros autores.
Na Seg. 4.2, inicialmente, as equacdes de conservacdo do escoamento sdo reescritas
de maneira mais conveniente para a realizacdo das deducdes realizadas. Em seguida,
a derivacdo das equagbes de transporte de entropia e de exergia para a fase k &
realizada utilizando a hipotese de equilibrio termodindmico local. J& nas Se¢s. 4.3 e 4.4
sdo apresentadas as equacgbes finais de transporte de entropia e exergia,
respectivamente, incluindo uma discussdo sobre os impactos das simplificacdes da

modelagem apresentada no Cap. 3.

4.1 Transporte de Entropia e de Exergia em Escoamentos Multifasicos

ARNOLD et al. (1990) usaram os principios da Segunda Lei da Termodinamica
para avaliar a validade das modelagens Euler-Euler disponiveis até entdo para
escoamentos entre fluidos. Os autores derivaram uma equacao de restricdo para testar
a validade dos modelos de fechamento considerados nas equacdes da fase liquida

continua em um escoamento bifasico. Foi avaliado que a incapacidade de uma relagéo
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constitutiva em satisfazer a inequacédo da entropia resulta em uma subestimativa da
dissipacao de energia. Também foi observado que quando uma forga de interagéo entre
as fases é acrescentada na equacao de conservagao de quantidade de movimento para
melhorar a capacidade preditiva do modelo, outros termos devem ser incluidos
na equacdo de energia para evitar a violagho da Segunda Lei. Por fim,
ARNOLD et al. (1990) também sugeriram que para um escoamento bifasico com uma
fase continua e outra dispersa, a geracdo de entropia no escoamento ndo depende da
taxa volumétrica de geracdo de energia, de modo que a equacdo de transporte de

entropia para a fase continua pode ser escrita como:

e, d 2] Ay q;(” . ger
a‘(pksk) + a—xj(kakUkJ) + a_X,<?k) — Tk = Sk >0 (42&)

"o o . . ~ger , ~
sendo que g, € a taxa de geracdo volumétrica de energia e S, € a taxa de geracao

de entropia, a qual é dada por:

~ger _%aTk Mauk,j>
K 720x Ty dx

0 (4.2b)
GIDASPOW (1994) derivou uma equagéo de transporte para entropia da fase k

em escoamentos multifasicos, a qual pode ser escrita como:

-.ger

2 2 9/ Gy
a‘(gkpksk) + 6_x (ﬁkkakUkJ') + a—x<€ka) - Skl_k = Sk >0 (433.)
j i

A Eg. (4.3a) é semelhante a Eq. (4.2a), porém, no lugar da taxa volumétrica da
Eqg. (4.2a), GIDASPOW (1994) incluiu um termo fonte de entropia relacionado a troca
de massa entre as fases do escoamento, i.e., o Ultimo termo do lado esquerdo da
Eqg. (4.3a). A taxa volumétrica de geracao de entropia, segundo GIDASPOW (1994), é
uma funcéo da conducéo de calor e da dissipacao viscosa, de tal forma que é possivel
escrever a taxa volumétrica de geragcdo de entropia de forma analoga a Eq. (4.2b),
porém incluindo a fragdo volumétrica das fases. Logo, sendo ¢« a taxa de dissipacao

viscosa de energia, a taxa de geracéo de entropia é calculada por:

Sger __ Equ,jﬂ ﬂ

p = T, (4.30)
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DREW e PASSMAN (1999) estudaram as equacdes governantes e constitutivas
de fluidos multicomponentes em escoamentos multifdsicos e obtiveram a seguinte

equacao de transporte de entropia da fase k:

R

3sk 8sk 0 Qg Qk Wim
— — > —— = — 4+ — L — 4.4
Ekpk< ot + Uy an) Z “ox (fk Tk) + kO T + T + (Skint — k)« (4.4)

de modo que o primeiro termo do lado direito esté relacionado a difusdo de entropia,
enquanto que o segundo e o terceiro termos séo termos fonte de entropia causados,
respectivamente, pela radiacdo térmica e pela troca de energia interfacial. Por fim, o
altimo termo do lado direito da Eq. (4.4) corresponde a um termo fonte de entropia
decorrente da transferéncia de massa entre as fases, de modo que skt € a entropia na
interface entre as fases. Deve ser comentado que DREW e PASSMAN (1999)
consideraram a existéncia de duas escalas de efeitos, a microescala (escala molecular)
e a meso-escala (escala derivada das flutuagdes do escoamento), de modo que foram
apresentadas equacdes de entropia para as duas escalas. No entanto, a soma das duas
equacdes derivadas em DREW e PASSMAN (1999) pode ser escrita como na Eq. (4.4),
com a inteng@o de se comparar a abordagem de DREW e PASSMAN (1999) com as
equagdes apresentadas por outros autores.

ISHII e HIBIKI (2011) realizaram a derivacdo das equacdes para 0 escoamento
bifasico entre dois fluidos para escoamentos separados. A contribuicdo de grandezas
relacionadas as flutuacdes turbulentas sobre o transporte de entropia foi considerada.
A equacdo de transporte de entropia para as fases fluidas derivada pelos autores é dada

por:

a‘ (fkpksk) + 6_)(1 (ﬁkkakUkJ') + 8_)(, (Eka + EkkakUkJ) -
(4.5)

Aintq;(,; . ger
<Skint,_k+ T '>=Sk >0
int

onde sy, u;(J e g,; sdo as contribuicdes geradas pelas flutuagdes turbulentas sobre a

entropia, a velocidade e a taxa de geracdo/consumo interfacial de energia,

respectivamente. suint € Tint S0, respectivamente, a entropia da fase k e a temperatura

. L . . . . ~ger . -
na interface, enquanto que Aiy; € a area interfacial. Finalmente, S, € a taxa de geragéo

de entropia. Nota-se ainda que a Eq. (4.5) ndo inclui os efeitos de transferéncia de fase
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e de taxa de geracao/consumo volumétrico de energia como fatores que ocasionam
geracao de entropia.

Em relacéo a equacédo de transporte de exergia, GAGGIOLI (1961) derivou uma
equacao de transporte valida para escoamentos monofédsicos multicomponentes
ndo-reativos. Em 1992, Dunbar e colaboradores generalizaram a equacdo obtida
por GAGGIOLI (1961) para escoamentos reativos, a qual pode ser escrita como
(DUNBAR et al., 1992):

ii
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Na Eq. (4.6), a grandeza €, representa a energia potencial da espécie n, por unidade
de massa, devido a forcas de campo conservativas, f, € o vetor forca de corpo por
unidade de massa atuando sobre a espécie n, J,, € o vetor fluxo de energia térmica, J,,;
o vetor fluxo de difusdo de massa da espécie n e A, é a afinidade quimica da reagéo r,
definida como A; = ¥n,9., sendo n, o coeficiente estequiométrico da espécie n na
reacdo r. As grandezas P, e T, sdo, respectivamente, a pressdo e a temperatura no
ambiente de referéncia, enquanto que & é o potencial quimico da espécie n avaliado
no ambiente de referéncia.

DUNBAR et al. (1992) interpretaram os termos do lado direito da Eq. (4.6) como
sendo variacdes de exergia ocasionadas por: (i) transporte de exergia por conducao e
radiacdo térmica; (ii) transporte de exergia por difusdo de espécies; (iii) transporte
mecanico de exergia proveniente dos elementos fluidos vizinhos por tensdes normal e
cisalhante; (iv) transferéncia de exergia potencial por difusao; (v) transferéncia mecanica
de exergia de materiais remotos por forcas de corpo ndo-conservativas; (vi) destruicao

de exergia associada a (a) conversdao de energia cinética em energia térmica, (b)
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conversdo de energia de deformacao do fluido em energia térmica, (c) conversao de
energia potencial em energia térmica, (d) conversdo de energia mecanica, transmitida
através de forcas de corpo ndo-conservativas, em energia térmica, (e) conversao de
energia quimica em energia térmica por difuséo, (f) degradacéo de energia térmica pelo
fluxo de calor, e (g) conversao de energia quimica em energia térmica por reacdes
quimicas homogéneas; (vii) variacbes nas propriedades intensivas do ambiente de
referéncia; (viii) variacdes na exergia potencial devido as reagcfes quimicas; e (ix)
variacbes da exergia quimica do sistema de referéncia devido a taxa de
geracao/consumo das espécies quimicas.

A Eq. (4.6) foi derivada considerando as contribui¢cdes da energia potencial e da
energia cinética. Além disso, também se observa na Eq. (4.6) que a variacdo das
propriedades do ambiente de referéncia, ou seja, Po, To € 95 podem variar com o tempo.
E importante notar que se a hipotese de que o ambiente de referéncia tem inércia
suficiente para que o sistema estudado ndo afete o seu equilibrio termomecénico e
quimico, entdo P,, To e & ndo irdo variar com o tempo, e o termo (vi)) sera nulo
(SZARGUT, 1980; WEPFER e GAGGIOLI, 1980; GALLO e MILANEZ, 1990). J4 em
relacdo ao termo (ix) da Eq. (4.6), DUNBAR et al. (1992) afirmam que tal termo é
tipicamente igual a zero, uma vez que os termos do somatério se cancelam, desde que
o numero de componentes de referéncia selecionados seja igual ao nimero dos
elementos envolvidos independentemente nas reagoes.

ASSARI et al. (2013) € o Unico trabalho acessado durante a reviséo de literatura
gue apresentou uma equacdo de transporte de exergia para um escoamento gas-
particula descrito pela abordagem Euler-Euler. Os autores estudaram o processo de
secagem de biomassa em um leito fluidizado, e utilizaram uma equacéo de transporte
para exergia com o intuito de avaliar a eficiéncia exergética do processo ao longo do
tempo. As equagdes de transporte de exergia utilizadas por ASSARI e colaboradores

para as fases gas e sélida sdo dadas, respectivamente, por:

-.ger

%(sgpgexg) + aix, (sgpgexgug,,) =—-TpSg +

4.7
1 To\| 2 Al + W, + ,H. e
T,) |9xi £9%9 5x, gs T gy
d d .
a(empmexm) + &(empmexmum,,) = —TOS?ner+
' (4.7b)

(1 T") 9 Mo\ w4 r H
T ) |ax; \ EmFm B gm T L mHm
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Observa-se nas Egs. (4.7a) e (4.7b) a existéncia de termos fonte devido a conducao de
calor, transferéncia de energia entre as fases e transferéncia de energia
associada a transferéncia de massa. E importante notar que ndo é informada em

ASSARI et al. (2013) a modelagem para se explicitar os termos de geracéo de entropia,

-ger -.ger

Sg eSny .

Com excecédo da Eg. (4.6), as demais equacdes de transporte de entropia e de
exergia mostradas anteriormente ndo levam em conta os efeitos de difusdo de espécies
quimicas e nem de geracdo de entropia devido as reacdes homogéneas.
As Eqgs. (4.3a), (4.4) e (4.5) para transporte de entropia consideram apenas o efeito da
transferéncia de entropia entre as fases ocasionada pela mudanca de fase, o que pode
incluir reacdes heterogéneas. As Eqs. (4.7a) e (4.7b) para transporte de exergia
sdo desenvolvidas especificamente para descrever o processo de secagem
em um escoamento gas-particula. J& a Eq. (4.6) foi derivada para um escoamento
monofasico e ndo inclui efeitos das reagfes heterogéneas e da interagdo entre as
diferentes fases de um escoamento multifasico. Logo, é possivel afirmar que nédo
foi encontrada na literatura nenhuma equacdo de transporte de entropia ou de
exergia para escoamentos gas-particulas reativos em leitos fluidizados, como proposto

na presente tese.

4.2 Deducéo das Equacdes de Transporte de Entropia e de Exergia

As equacdes de transporte de entropia e exergia sdo aqui derivadas utilizando
as equacOes governantes de um escoamento gas-particula reativo, obtidas a partir de
uma abordagem Euler-Euler. E preciso observar que as equacées derivadas aqui ndo

sdo encontradas na literatura.

4.2.1 Equacles de conservacéo

Aqui, as equacBes governantes sao apresentadas de uma maneira mais
apropriada para a realizacdo das deducdes, em relacdo as equacfes mostradas na
Seg. 3.1. As equacles sdo apresentadas em notacao indicial e, inicialmente, sem incluir
nenhuma simplificacdo considerada na modelagem apresentada no Cap. 3. Tais
simplificacfes s&o aplicadas posteriormente diretamente na equacédo de transporte
de entropia e exergia (Seg¢. 4.4). Esta metodologia é adotada porque as simplificacdes
nas equacdes de transporte de escoamentos multifasicos podem violar a

Segunda Lei da Termodinamica se ndo forem realizadas de maneira cautelosa
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(ARNOLD et al., 1990). Desta forma, este procedimento visa uma maior
compreensdo dos impactos das simplificagbes utilizadas sobre a Segunda Lei da
Termodinamica.

As equacbBes de conservacdo de massa das fases gas e sélida m,
respectivamente, Egs. (3.3) e (3.4), podem ser reescritas como:

Dp, o, 0
g g
&t = ; lgn =g [W + % (‘EQUQJ)] (4.82)
N
Dp,, 3 r o, O (4.8b)
fmTt— Z, mn — Pp, a—t+a—xj(€mum,j) '

Utilizando as Eqgs. (3.12) e (3.17) na equagéao de conservacgao de quantidade de
movimento linear da fase gas, Eqg. (3.5), e considerando a Eqg. (3.2), é possivel

reescrever a Eq. (3.5) como:

M

Du,; oP, 0
egpgT?I =& a_; + % (£97q1) + €aPg9; — n; [f;m,i + (WomUg, — ngum.i)] (4.99)
sendo que f;m,,- = —Fgm(um,; — Ug,) engloba a contribuicdo apenas da forca de arrasto

entre as fases gas e sélida m.
Utilizando as Eqgs. (3.17) e (3.25) na equacgédo de conservacao de quantidade de
movimento linear da fase sélida m, Eq. (3.6), e considerando a Eq. (3.2), é possivel

reescrever a Eq. (3.6) como:

Du,; 0Py P,

’ 0 d
gmpmﬁ - _gma_X,' - oX; * 8_)9 (gmrm.ij) + EmPprd; — fomi

M M (49b)
+ Z (l’umgum,i - l’ugmug,i) - Z fml,i
m=1 =1

1#1

A equacdo de conservacao de energia da fase gas pode ser escrita em termos

da energia total, egT, como:
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€g,i 2, 0 aéfg
€Pg Dt = "oy ax; (£gPgugs) + x (eg7gilgi) = Pg—y + €aPg9ilgi

" M (4.10a)
~tg; Y [fotmi + (Womlgi = Ymgtim)] + ) Wom — AHg
m=1

Na Eg. (4.10a), o termo do lado esquerdo representa o operador derivada
material da energia total por unidade de volume da fase gés. O primeiro termo do lado
direito da Eq. (4.10a) é o fluxo de energia, enquanto que o segundo e o terceiro termos
contabilizam a taxa volumétrica de trabalho total realizado pela fase gas. O quarto termo
representa o trabalho realizado pela fase gas devido a variacdes da fracdo de vazio
(GIDASPOW, 1994; SYAMLAL e PANNALA, 2011), enquanto que o0 quinto e o0 sexto
termos séo o trabalho realizado pelas forgas gravitacional e de interagéo entre as fases,
respectivamente. O sétimo termo representa os efeitos de transferéncia de energia entre
as fases sélidas e o gas, e, por fim, o Gltimo termo € uma fonte/consumo de energia
decorrente de reagcdes homogéneas.

Analogamente a fase géas, a equacédo de conservacao de energia da fase soélida
m pode ser escrita em termos da energia total, e],, como:

Del,  dJe,, o,

L, L,
EmPn Bt = " ax,  ax; (emPmUm,) + o (émTm,jUm,i) = Prm a3

P M M
+Upi|€ —¢ &—fd-+ (WrmgUm,i — Yomug,) — ) foij
m,ll mP 9, m 3X,- gm,i mgYm,i gmUg,i ml,i
m=1 =1

| (4.10b)
11 J

M
+2 W, — AH,,

=0
1#1

Com excecdo do oitavo termo do lado direito da Eq. (4.10b), todos os demais
termos sao analogos aos descritos anteriormente para a Eq. (4.10a). O oitavo termo do
lado direito da Eq. (4.10b) representa o trabalho realizado pela forca de arrasto entre as
diferentes fases sélidas. Deve ser observado que o sexto termo da Eq. (4.10b)
corresponde ao gradiente de presséo da fase gas multiplicado pela fragdo volumétrica
da fase solida m. Este termo € incluido na Eq. (4.9b) como uma forca de empuxo
realizada pela presséo do gas sobre as particulas, de modo que para a fase sélida m o
trabalho realizado por esta forca de empuxo deve ser computado na equagédo de

conservacao de energia total. Também é preciso notar que o nono termo do lado direito
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da Eq. (4.10b) representa a troca de energia entre a fase sdélida m e as outras fases
sélidas (I = 1,...,M) e a fase gas (I = 0) e o termo Wy € igual a - Wym.
Por fim, as equacBes de conservacdo de espécies quimicas da fase gas,

Eq. (3.9), e da fase sélida m, (3.10), séo reescritas, respectivamente, como:

DY, Ay
£gPq D;’” = _ ai"_"mg;;m (4.11a)
I

DY,
smmet’”” = Riom (4.11b)

Nas Egs. (4.11a) e (4.11b), o termo R|°™ denota a taxa volumétrica de
geragdo/consumo da espécie n da fase k devido as reagcdes homogéneas, de modo que
k = g,m. Outra observagdo a ser feita € que, como discutido na Subsecdo 3.2.9, a
difuséo de espécies da fase sélida é nula. Assim, na Eq. (4.11b) néo existe o termo de
difuséo de espécies.

Desprezando a energia potencial, a energia total e[, nas Egs. (4.10a) e (4.10b),
pode ser definida como a soma entre as energias interna, ef(, e cinética, eﬁ, de forma

que é possivel escrever que:
el 2 el +ef (4.12)

onde a energia cinética da fase k é definida como ef 2ViVi /2.

Para obter a equacdo de transporte de energia cinética da fase gas, eg,
multiplica-se a equacgéo de conservacao de quantidade de movimento, Eq. (4.9a), por
Ugi. Utilizando a equacédo resultante com a definicdo de energia total da Eq. (4.12), é

possivel obter a equacado de conservacao de energia interna da fase gas como:

De! deg 0 9
9_ 9 9
P95t = oGt " ax (egPguig) + folai gy + E (£97g,iig.)
U 3 (g . ) aJeg,i + i W AH
9 gx;\ 9190~ Tox; L gm 9

Definindo o termo de dissipacéo viscosa como sendo,

¢, = €T 25 (4.13)
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€ possivel escrever a equacdo de conservacao de energia interna da fase gas como:

M
Deé a'Jeg',- 389 0
“Po Dt~ ox T mZ Wom = Fo [ﬁ tax (fg“g,f)] thmaHy (414

Na Eg. (4.14a), o termo do lado esquerdo é a derivada material da energia
interna. O primeiro termo do lado direito € o fluxo de energia e o segundo termo
representa a taxa volumeétrica de troca de energia via calor entre as fases gas e solidas.
O terceiro e 0 quarto termos podem ser interpretados, respectivamente, como a taxa de
realizacao de trabalho devido a expansao volumétrica do gas e a dissipacdo de energia
interna do gas devido as forgcas viscosas, enquanto que o Ultimo termo contabiliza a
geracao/consumo de energia devido a ocorréncia de reagcbes homogéneas.

Para obter a equacao de conservacdo de energia interna da fase sélida m é
necessario realizar o mesmo procedimento descrito para obter a equacdo de

conservagao de energia interna da fase gés, resultando em:

M
Dein _ aJ“;'m,i + Z wW.
- ml

EmPm Dt ox; " La
%1 (4.14b"
o€ 7]
P, a—;" + 5 (smum,,-)] +¢, —HX" + Qn

O termo do lado esquerdo e o primeiro, 0 segundo, o terceiro, o quarto e o quinto
termos do lado direito da Eq. (4.14b’) s&o similares aos encontrados na Eq. (4.14a).
Todavia, ndo € observado nenhum termo na Eq. (4.14a) que seja similar ao dltimo termo

da Eq. (4.14b’), o qual é dado por:

oP,,
On=0-)Upi—— (4.15)
m ( m) m,l 3X,-

E possivel observar na Eq. (4.15) que o termo Qn pode ser interpretado como a
taxa de trabalho realizada pela for¢a provocada pelo gradiente de presséao da fase sélida
m. O aparecimento deste termo na equacao de conservacao de energia interna da fase
sélida m ocorre devido ao modo como a equacao de conservacao de quantidade de
movimento do modelo A de Gidaspow, Eg. (4.9b), descrito em GIDASPOW (1994),
trata o tensor tensdo normal da equagdo de quantidade de movimento das

fases sélidas. Como descrito no Cap. 3, a inclusdo do tensor tensdo normal
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da fase sdOlida m ¢é realizada para garantir a estabilidade da solucdo
numeérica do problema. Desta forma, tal termo é desprezado na Eq. (4.14b’) para a
deducéo das equacdes de transporte de energia interna, de modo que a Eqg. (4.14b’) se

transforma em:

Dem

em/

/¢1 (4.14b)

o, O
—Pm |2t o (EmUm,i)] +é,—

4.2.2 Deducao da equacéo de transporte de entropia

Apos a derivacdo das equacdes de conservagao para as fases gas e solida m, é
possivel obter a equacdo de transporte de entropia para ambas as fases. Fazendo a
hipotese de equilibrio termodindmico local, a relacdo de Gibbs para uma fase k pode
ser escrita como (BEJAN, 1988; DEMIREL, 2014):

T.dsy = del, — Z 8y (4.16)

sendo sk a entropia especifica da fase k e J, 0 potencial quimico da espécie n da fase
k. Substituindo os operadores diferenciais da Eq. (4.16) por operadores de derivada

material, é possivel escrever que (MAURI, 2013):

Ny

Dsy Dek Pk Dpk DYy,
Tk 2 kn g
Dt Dt o p Dt Dt

n=1

Multiplicando a equacéo resultante por &px, obtém-se finalmente a equacdo de

transporte de entropia da fase k:

Ds, 1 Del, &Py Dp, DYk,,
DSk 1 _ 4.17
*OKDt T T, KDt T Tep, Dt Ty 2’9"” Pk Dt #.17)
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Considerando a fase gas (k=g) e substituindo as Egs. (4.8a), (4.11a) e (4.14a),
na Eq. (4.18), é possivel escrever a equacao de transporte para a entropia da fase gas

como:

N, N,
Ds 1|0de, < 8dgn; - .
9 _ i gn,i H
Egpg Dt - ?g anj - Z 199” aX,' - ¢g + z '9gnRgr‘7)m - ng (418)
n= n=1

onde ng/Tg € um termo fonte de entropia que engloba taxas de geracdo/consumo de

energia devido a: troca de energia com as fases solidas, reacdes homogéneas e
transferéncia de massa associada as reagfes heterogéneas e homogéneas. A grandeza

ng é definida aqui apenas para facilitar o restante da deducgéo e é dada por:

M
- Z Wiy — AH — ngn (4.19)

m=1

Denotando por 7,4 a taxa da reagdo homogénea r da fase gasosa, Nrg 0 nimero

de reacdes homogéneas da fase gasosa envolvidas e utilizando a definicdo de afinidade
de reagédo, A4, € possivel mostrar que (KONDEPUDI e PRIGOGINE, 1998),

Ng Nrg
- Z 90RO = 2 Argfeg (4.20)
n=1 rg=1

Assim, a Eq. (4.18) pode ser entdo reescrita em funcéo da afinidade de reagédo, como

N
Ds 1[0de, <
£gP, Dtg - ax‘f"—zggn g'?' ZA,gr,g o (4.21)
g ! n=1 g—1

Utilizando as seguintes relagbes mateméticas:

1 aJek,i _ d Jek,i 4+ ki Jek,aTk
Tk 3x,- _3x,- Tk T aX,
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n0Jini _ 9 (Fkndini\ | FkndiniOTk _ Jkni 0kn
Tk aX,' aX,' Tk Ti aX,' Tk aX,'

e retornando a Eq. (4.21), obtém-se:

Dsg 3 19 J 1
5gpg Dt 3X eg, gnvgn,i 7_2 eg, gn/
! g

n=

z Jgn,i 99gn ZA F
_ T = ¢, + rafrg +

n=1 rg=1

(4.22)

Denotando por hg, e sgn, respectivamente, a entalpia e a entropia parcial
da espécie n da fase gas, o potencial quimico da espécie n da fase gas é dado por
(BEJAN, 1988; SAFARI et al., 2010):

8gn = hgn — TySqn (4.23)

Logo, a Eq. (4.22) pode ser reescrita como:

D N
Sg _
Py Dt Dt c')X, egl Zhgn‘jgnl +;SgnJgn,i
aly oT ¢
9’7 g g
B\ Z”Q"Jg"' N TZ ( ) e
™~

+Z rg~

rg=1

\

O termo | na Eq. (4.24) pode ser interpretado como sendo a difusé&o de entropia
dafase gas (TENG et al., 1998; SAFARI et al., 2010). Logo, pela Eqg. (4.24), € observado
que a difuséo de entropia da fase gas esta relacionada com a difusdo de energia, Jeg,
e a transferéncia de entalpia e entropia acarretada pela difusdo de espécies quimicas,
Jgni. J& 0 termo Il na Eq. (4.24) pode ser visto como a taxa de geracdo de entropia
relacionada a difusédo de energia, Jeg,, € a transferéncia de entalpia devido a difusédo de

espécies quimicas, Jgn,, associados ao gradiente de temperatura do gas. O termo lll na
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Eq. (4.24) pode ser visto como a taxa de geracdo de entropia devido a difusdo de
espécies quimicas, o termo IV é a taxa de geragdo de entropia devido a dissipacdo
viscosa de energia, o termo V é a taxa de geragdo de entropia devido as reacdes
quimicas homogéneas da fase gas, enquanto que o termo VI engloba termos fontes
reversiveis de entropia (BILICKI et al., 2002) relacionados as taxas de geragao/consumo
de energia associadas a transferéncia de energia entre a fase gas e as fases soélidas e
as reacdes quimicas homogéneas e heterogéneas.

Para as fases sdlidas, é possivel chegar a uma equagéo equivalente a Eq. (4.24),
porém a difusdo de espécies na fase sélida é nula e a massa especifica da fase sélida
€ considerada constante. Consequentemente, a equacgéo de transporte de entropia para

a fase solida m pode ser escrita como:

Nrm
Ds,, 0 (Jo. \ Jo m rm
— _ miy 'm,i ~ ms 425
EmPm Dt 8x,-(Tm> =) <ax,> T Z frm (4.23)

onde o primeiro termo do lado direito corresponde a difus@o de entropia, a qual para as
fases sélidas depende apenas da difusédo de energia térmica. O segundo, o terceiro e o
guarto termos do lado direito da Eq. (4.25) sdo a taxa de geracéo de entropia devido a
difusdo de energia, a dissipacdo de energia pelos efeitos viscosos e as reacdes
homogéneas da fase sélida m, respectivamente, enquanto que o quinto termo engloba
termos fontes reversiveis de entropia (BILICKI et al., 2002) relacionados a troca de

energia entre a fase sélida m e as demais fases do escoamento e a geragéo de energia

devido as reacdes quimicas homogéneas na fase sdélida m. O termo Fms € dado por:

|§'4§

Wi — AHp, (4.26)

I:t

4.2.3 Deducédo da equacéo de transporte de exergia
Desprezando as contribuicdes da energia cinética e da energia potencial, a

exergia total de um material pode ser escrita como (GAGGIOLI, 1980; BEJAN, 1988;
OLIVEIRA JR, 2013):
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Ny
eXy = hk - TOSk - Z 792nykn (427)

n=1

de modo que os dois primeiros termos do lado direito da Eq. (4.27) constituem a

chamada exergia fisica, enquanto que o ultimo termo é denominado de exergia quimica.
Utilizando a definicdo de entalpia, hy = eL + Py/py, na Eq. (4.27) e derivando a

equacao resultante, obtém-se que:

1 0(Mz»1) Ny
dex, = del. + o @i - p_g dp,, — d(Tos0) — Z A9 Yin)
k k —

O segundo termo da equacao acima so é relevante em situa¢des na qual o numero de
Mach (Ma) esté préximo de um (SAFARI et al., 2010). Logo, como nas situacdes aqui
consideradas o nimero de Mach do escoamento é muito menor do que um, este termo

€ desprezado, de modo que é possivel escrever que:

Ny

P
dex; = del, — 5 do, — d(Tos) - Z (9 Yin) (4.28)
k

A exergia é calculada em relagdo a um ambiente de referéncia, de modo que o
maximo trabalho tedrico que pode ser obtido por um sistema é avaliado com base no
ambiente de referéncia selecionado. Desta forma, selecionando um ambiente de
referéncia atuando como um meio infinito com pressdo, P, e temperatura, T,, 0S
potenciais quimicos das espécies do ambiente de referéncia, %,, ndo se alteram ao
longo do tempo (WEPFER e GAGGIOLI, 1980; DINCER e ROSEN, 2007).

Consequentemente, a Eq. (4.28) pode ser escrita como:

Ny
P
dexy = dej — p—;‘ dp, — Todsy — z £ dY,, (4.29)

k

Aplicando a derivada material e multiplicando a Eq. (4.29) por &0« obtém-se que:

Dex; De, P, Dp ka
Pk Dy Z‘E"pkﬁk—p_kg"ﬁk TofkPy Dt 2‘9"” Ok Py (4.30)
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A equacao de transporte de exergia € obtida inicialmente para a fase gas, de
modo que k = g na Eq. (4.30). Substituindo as equacdes de transporte para a entropia
da fase gas, Eq. (4.24), de conservacdo de massa da fase gas, Eq. (4.8a), de
conservacdo de espécies quimicas da fase gas, Eq. (4.11la), e a equacdo de
conservacdo de energia interna da fase gas, Eq. (4.14a), na Eq. (4.30), é possivel

escrever a equacao de transporte de exergia para a fase gas como:

I exg

N,
Dexg B

3 | o
*Pa"Dt T " ax; z(hgn = ToSgn = Ign)Jgni
n=1

llexg Vexg
N, Mgy N,
0 T, : — - o Hom
30|17 | e - D hgndans ||+ 85 = D S5uRE:
g n=1 n=1
. (4.31)
exg

Ng Ng
T, | 1 5 5 oT, 5 994,
+ ? ? Jeg,i — hgnJgn,i + Tg SgnJgn,i _aX' + Jgn,i _aX'
g9 n=1 n=1 ! 1 !

Nrg T
To . o)
_? ¢g+2A,’grng +(1—T>ng
g rg=1 g

Vllgy
Vlexg 9

Na Eg. (4.31) nota-se que 0 termo leg corresponde ao transporte de exergia por
difusé@o de espécies quimicas, enquanto que o termo llexg pode ser interpretado como o
transporte de exergia devido ao fluxo de energia. O termo lllexg pode ser visto como a
transferéncia de exergia devido ao tensor viscoso, enquanto que o termo [Veyg envolve
variagbes da exergia quimica do sistema de referéncia devido a taxa de
geracdo/consumo das espécies quimicas. Deve ser observado que, considerando que
0 ambiente de referéncia estd em equilibrio termodindmico, o termo Ve € igual a zero
(BEJAN, 1988). O termo Ve g € descrito por DUNBAR et al. (1992) como sendo a taxa
de destruicdo de exergia devido aos efeitos de: (a) degradacdo de energia térmica
relacionada ao fluxo de calor, (b) conversao de energia quimica em energia térmica
através da difusdo de espécies quimicas. Ja o termo Vleg € a taxa de destruicdo de
exergia associada aos efeitos de: (a) dissipacdo viscosa e (b) conversdo de energia
guimica em energia térmica através de reacdes quimicas homogéneas. Por fim, no
termo Vllexg da Eqg. (4.31), estéo inclusas as contribui¢cdes de taxa de consumo/producéo

de exergia associadas com: (a) transferéncia de energia entre a fase gas e as fases
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sélidas; (b) geracao/consumo de energia devido as rea¢des quimicas homogéneas e ()
transferéncia de energia devido as reacdes heterogéneas.
J& para a fase sélida m, a equacéo de transporte de exergia é escrita como:

Mexm

| exm

Dex 0 Hlexm
O —pr™ = a—x[(1 )Je,,,,]+¢ Zﬁ?nnR%%’"

" (4.32)
To( Jop0Tm T,
(- S -P)
m_ Vexm

IVEXI'T‘I

sendo que lexm € 0 transporte de exergia por difusdo de energia, llexm € 0 transporte
mecanico de energia pelo tensor cisalhante da fase sélida m e lllexn €nvolve variagdes
da exergia quimica do sistema de referéncia devido a taxa de geragao/consumo das
espécies quimicas por reacdes homogéneas. Analogamente ao termo [Vexg, 0 termo
lllexm € igual a zero se o ambiente de referéncia escolhido estiver em equilibrio
termodindmico. O termo IVexn € a taxa de destruicdo de exergia da fase solida m
associada a: (a) degradacao de energia térmica relacionada ao fluxo de calor; (b)
dissipagédo viscosa; e (c) conversdo de energia quimica em energia térmica através de
reacfes quimicas homogéneas. Finalmente, o termo Vexn € 0 transporte de exergia
associado a: (a) transferéncia de energia entre a fase sélida m e as diferentes fases do
escoamento; e (b) geracdo/consumo de energia devido as reacdes quimicas

homogéneas.

4.3 Transporte de Entropia e de Exergia em Escoamentos Multifdsicos com

Equacdes Constitutivas

Aqui as equacdes derivadas na Se¢. 4.2 sdo consideradas utilizando as
equacdes constitutivas descrevendo os fluxos de difusdo de espécies e de energia das
fases gas e sélida m. Para um escoamento multicomponente, o fluxo de energia de uma
fase k, pode ser escrito como (TENG et al., 1998; SAFARI et al., 2010):

Ni
Joyi = Qi T z hindin,i + ql’(?,i (4.33)

n=1
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sendo que o primeiro termo do lado direito € o fluxo de calor por conducao, definido na
subsecdo 3.2.8, o segundo termo € o transporte de entalpia associado a difusao da
espécie n da fase k e o terceiro termo é o fluxo de calor por radiagéo na fase k. A difuséo
das espécies quimicas das fases € apresentada na Subsecéo 3.2.9.

4.3.1 Equacéo de transporte de entropia

Primeiramente, a equacdo da fase gas é tratada. Considerando que a
difusividade das espécies da fase gas, Dgn, S80 iguais a difusividade da fase gés, Dy,
utilizando as equacdes constitutivas descritas pelas Eqgs. (4.33), (3.52a) e (3.57a), os
termos |, Il e Ill da Eq. (4.24) podem ser reescritos sem 0s termos relacionados a

radiacdo de calor, respectivamente, como:

N,
o feg 9Ty O 5 an
=\ T, 93_,+ Sgn€gPyDg 2%,
n=1
&gk <arg)2
B To \ 9%
D,
11 = PPN Ven (99gn 0T,
Tg aX,' aX,' on 8x,-

n=1

Considerando a pressdo do escoamento proxima da pressédo atmosférica, e

sendo sg, a entropia absoluta da espécie quimica n da fase gasosa uma fungéo apenas
da temperatura, Ry, a constante da espécie n da fase gas e considerando que a pressao

do ambiente de referéncia € igual a pressao atmosférica, entéo, é possivel escrever que
(SAFARI et al., 2010) :

Sgn(Tg Pg) = gn(Tgs Prer) — Rgn In| YgnMWg /MW, | (4.34)

Desta forma, é possivel mostrar que:

0s c 8T ay,
gn 9 PQ gn
b Z%n ax; ~ Pogx, Do +D Z 9”[ Mwa oo wy)| (4359
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s Cogn9Tg RgndY, Rgn 0
gn _Zhon- 9 _gnZ 9n_ “9n ~
8x,- B Tg aX,' an 3x,- MWg aX,' (MWg) (435b)

Assim, utilizando as Egs. (4.35a) e (4.35b), é possivel escrever que:

_ 0
_3X,-

& aly 0 dSg
Tg ( pngcpg) ox ] ox; £9PgDg 75 oX;

2 aygn Yon
+ 3 | aPgD Zyzgn * T (MWg)

Definindo o numero de Lewis como,

Le, » —2 4.36

o termo | passa a ser escrito como:

9 €gPgDgCpg 3Sg
= - 05 (0

(4.37)
E o,
+a_x,- ) Z:Rgn[ MW o (M g)]

E interessante notar que o termo |, identificado na literatura como a difuséo de
entropia (e.g., TENG et al., 1998; SAFARI et al., 2010), possui uma contribuicdo
relacionada diretamente a difusdo de entropia da fase gas, com um coeficiente de
difusividade igual ao coeficiente de difusdo de espécies quimicas, uma parcela
relacionada a difusdo de temperatura, outra parcela referente a difusdo de espécies
guimicas e uma contribuigdo referente a variagdo da massa especifica da fase gas. A
Eq. (4.37) também revela que a difusdo de entropia associada a difusdo de temperatura
depende de uma difusividade que pode ser relacionada diretamente com o nimero de
Lewis da fase gas.

O termo Il da Eq. (4.24) pode ser escrito diretamente como:

EgKg aT
=== T . 20 (4.38)
1
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onde é facil notar que tal termo corresponde a taxa volumétrica de geracao de entropia
devido a difusdo de calor.

Considerando a defini¢cdo de potencial quimico, Eq. (4.23), que a fase gasosa se
comporta como gas ideal, tal que dhg, = CpgndTg, lembrando da definicdo de massa
molecular de misturas gasosas e usando a Eq. (4.35b), é possivel reescrever o termo
Il da Eqg. (4.24) como

R[1 @ 2
2 4.39
iz [ng ax; (M Wg)] (4.39)

g
Il = 40,0, z

Tegn g ygn
ox;

Finalmente, utilizando as Eqgs. (4.37), (4.38) e (4.39), é possivel reescrever a

equacdo de transporte de entropia, Eq. (4.24), como:

0] (@in

Ds 0 as 9 [€q40.DoC
9 _ 29\ 4 2| 8TeT9Tre —1)=¢
ggpg Dt aX,' <£gpng aX,'> + aX,' Tg % 1) ax,-]

(i)

g
+ 20D P Do Yon 9 (4.40)
ox; 9Pg gn_1 9" ax; MW ox; g

— egpgD

R
— | ) 95 _ + 87
I MW, MWgc')x, Tq T2
@) @

O termo do lado esquerdo da Eq. (4.40) é a derivada material de entropia. No lado direito
da Eq. (4.40), o termo (i) é a difusdo de entropia da fase gas, enquanto que
os demais sdo termos fonte de entropia relacionados a processos reversiveis e
irreversiveis, de modo que: (i) € o transporte de entropia por conducdo de calor;
(i) é o transporte de entropia por difusdo das espécies quimicas; (iv) fazendo
uma analogia com a equacdo de transporte de entropia para um escoamento
reativo gasoso obtida por SAFARI et al. (2010), pode ser interpretado como
a taxa de transferéncia de massa devido a variagdo no numero total de moles;
(v) é definido na Eq. (4.19) e engloba o efeito da taxa de transferéncia de energia
entre as fases, das taxas de geracdo de energia e de massa devido as

reacfes homogéneas e heterogéneas, respectivamente, (vi) é a taxa de transferéncia
. . ~ . , ~ . -.ger
de entropia por radiacdo, e (vi) € a taxa de geragdo de entropia, Sy , a qual

é dada por:
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vii(b) i)

vii(a) vi(c)
—_—— N, ~
2 9 2 g
5o _ E%a(9Tq\" | 0D E Ran (9¥gn & E: rg; (4.41)
el 2 \ax; "9 £,y ~\"ax, T T,
g n=1 9 =1

Na Eq. (4.41), os termos do lado direito sdo a taxa de geracdo de entropia da
fase gas associadas, respectivamente, com: (a) conducdo de calor, (b) difusdo de
massa, (c) dissipacio de energia mecanica, e (d) reacées quimicas homogéneas. E facil
verificar que os dois primeiros termos do lado direito da Eq. (4.41) séo positivos. Para
situacBes nas quais existem varias reacfes ocorrendo acopladas por um ou mais
reagentes, embora o produto A7, de algumas reacdes possa ser negativa, o somatério
de todas as reacdes é sempre positivo, pois, a redugdo de entropia em algumas
reagcbes € compensada pela geracdo de entropia em outras reacgdes
(KONDEPUDI e PRIGOGINE, 1998). Para mostrar que o ultimo termo da Eq. (4.41)
também é positivo, € preciso voltar a definicdo do termo de taxa de dissipagéo viscosa,
Eqg. (4.13), e a definicdo do tensor tensdo cisalhante da fase gas, Eq. (3.13), de modo

gque seja possivel escrever que:

S-

9 _

o 0L, 0,,00 1% | 0

Para as fases solidas, procedendo de maneira analoga, é possivel chegar a uma

equacao equivalente a Eq. (4.40) a qual é escrita como:

. R
Ds,, 0 [(€nKmdTm\ Fm. Qn .ger
—_m_ __ (ZmmZ m) M Zm o 4.42
EmPrm Dt ax,-( Tm OX; Tw Tn Sim ( )

onde o primeiro termo do lado direito € o transporte de entropia via conducéo de calor,
0 segundo termo € o transporte de entropia associado a transferéncia de calor entre a
fase solida m e as demais fases do escoamento, o terceiro termo é a taxa de
transferéncia de entropia por radiac&o, e o Ultimo termo é a taxa de geracao de entropia

da fase solida m, a qual é dada por:

2
_ger  EmKm (0T, ¢ Am.
S, == m<_m> +om ”"r,,m>0 (4.43)
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4.3.2 Equacao de transporte de exergia

Novamente, a fase gas € considerada primeiramente. Utilizando as equacdes
constitutivas descritas pelas Egs. (4.33), (3.52a) e (3.57a), 0S termos leyg, llexg € Vexg da
EqQ. (4.31) podem ser reescritos sem o termo relacionado ao fluxo radiativo de calor,

respectivamente, como:

Ny
9 Ygn
g = =5 |£6P QZ(hgn —~ ToSgn — %) Dgn o (4.44)
n=1
Ny = 9 1 To) Ty 4.45
exg — aX,' egKg Tg aX,' ( ) )
T ek, (0T \? B oy se9 oT,
_ _ToléKg(9lg 9Ygn (%Ygn 9lg 4.46
Vew =~ 7 |7 <ax,-> “9”9;[)9” ax; <ax,- T Sqn ax,-> (4.48)

Notando que para um gés ideal € possivel escrever que:

Ng

9 Ohgn
> [6_)(,- (hgnYan) = Yon 8_)(,-] —0 (4.47)
n=1

0 termo lexg pode ser escrito como,

N,

g
9 ohg s, L Yy,
Iexg = _a_XI €gpng a_XI-_ TOa—Xi_;'Bgna_Xi
Ng

2 Ohgy _ Osg,
+8_x,- €gpngz1 <_aX,' - Toa_X, an

n=

Utilizando a definicdo de exergia, Eq. (4.27), e a relacdo dada pela Eg. (4.35b),

€ possivel obter que:
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7] aexg
lexg = - ox; €aPgPg 55" ox;

(4.48)
2 T, ayg,,
+a_x,- €gPgDg || 1 — 7, Cpg a + T Z gn MW ax; (M Wy)

Deve ser observado que a segunda parcela do termo Veg da Eq. (4.31),
representado na Eqg. (4.46), corresponde ao termo Il da Eq. (4.24). Entdo, é possivel

reescrever a Eq. (4.46) como:

n=1

2 Ng 2 [ 2
_ o Egkg Ty B Rgn (9Ygn B R 1 44
Vo = ~To 5" (_ax,- TotoPgDg] Y. ve\a ) ~ [ 2 (Mw,) (4.49)

Observando ainda que o termo [Vexg da Eq. (4.31) € zero (DUNBAR et al., 1992),
a equacdao de transporte de exergia da fase gas pode ser escrita como:

0) @in
Dex 0 dex, 9 [&qs0,DyC T,
9 _ 7 g\, 9 |90g"97P9
®Pe™Dt ~ ax, <€gp oDg X > * X T, (Leg - )( ) 6x,]
(i)
3 aan Yoo ) (4.50)
~ Togy ) 5PdP Z Ron |G * T ax; (MVe) | ( %

+ ToegpgD

= 2
R 1 8 TO . TO . R . ger
9w, [nga—x,-WWg)] * (1 ‘i) Fo * (1 ‘i) %~ ToS%

%) v (i) (vii)

Analisando as Eqgs. (4.31) e (4.50) é possivel verificar o significado dos termos
da Eg. (4.50), de modo que (i) é a difusédo de exergia, (ii) € o transporte de exergia por
conducao de calor, (i) € o transporte de exergia por: (a) difusdo de massa e (b) variacao
do nimero de moles, (iv) transporte mecanico de exergia pela tenséo de cisalhamento,
(v) é o transporte de exergia devido as variagdes no numero de moles da fase gasosa,
(vi) é o transporte de exergia associado a transferéncia de calor entre as fases,
geragdo/consumo de energia via rea¢des quimicas homogéneas e geragdo/consumo de
massa via reacdes heterogéneas; (vii) € o transporte de exergia associado a taxa de
calor radiativo, e (viii) € a destruicdo de exergia associada a conducao de calor, difusdo
de massa, dissipagéo de energia viscosa e geracdo/consumo de espécies quimicas por
reacOes quimicas homogéneas.
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Utilizando as equac¢@es constitutivas descritas pelas (4.33) e (3.52b), a Eq. (4.32)

pode ser reescrita como:

0] (iif)

(i) —_——
Dex,, 9 T, Ty~ ToN -
EmPm —pp _8_x,-[<1 T_m>£’"Kma_x,-]+¢m+(1 r—,,,)F ms

(iv) v

1o\ - o ger
(B

m

(4.51)

Na Eqg. (4.51), (i) é o transporte de exergia da fase solida m por condugéo de
calor, (ii) transporte mecanico de exergia pela tensédo de cisalhamento, (iii) é o transporte
de exergia associado a transferéncia de energia entre as fases do escoamento e a fase
sélida m e a geragdo/consumo de energia devido a rea¢cdes homogéneas. Finalmente,
(iv) é a taxa de transporte de exergia associada a taxa radiativa de calor na fase solida
m e (v) é a taxa de destruicéo de exergia associada a condugéo de calor, dissipagéo de
energia viscosa e geracdo/consumo de espécies quimicas por reacdes quimicas

homogéneas.

4.4 Forma Final das Equacdes de Transporte

A equacdo de conservacdo de energia utilizada no presente trabalho,
apresentada na Sec¢. 3.1 e em muitos cédigos computacionais consideram algumas
simplificacdes em relacdo as equacdes derivadas na Seg. 4.2, Egs. (4.14a) e (4.14b).
Estas simplificacdes séo listadas a seguir.

i. Dissipagéo viscosa € desprezivel: SYAMLAL e PANNALA (2011) afirmam
gue a dissipagdo viscosa da energia interna €& desprezivel na
maioria das situacdes normalmente investigadas em leitos fluidizados.
Por este ser um dos termos de geracdo de entropia a desconsideracéo
deste termo em uma situacdo na qual ele é relevante pode ocasionar
uma subestimativa da geracdo de entropia no escoamento. Também é
possivel mostrar via andlise adimensional que para condigbes
observadas em leitos fluidizados, a ordem de grandeza da taxa
de dissipacdo viscosa € muito menor do que a dos demais termos da
equacao de energia. Assim, é possivel considerar que ¢« ~ 0 nas equacdes

apresentadas.
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. Transferéncia de energia entre as fases soélidas é desprezivel: esta hipétese
também tem sido amplamente utilizada na literatura e € comentada
anteriormente na Subsecéo 3.2.7.

il. A radiacdo térmica pode ser desprezada: a radiagdo térmica so é relevante
em reatores de leito fluidizado para temperaturas maiores do que 773 K no
caso em que ocorre pequena concentracdo de particulas e com particulas
de dimensao relativamente grandes (KUNNI e LEVENSPIEL, 1991,
PARMAR e HAYHURST, 2002; CHEN, 2003; DI NATALE et al., 2013;
ZHONG et al., 2016). Embora as temperaturas nos processos investigados
neste trabalho estejam acima dos 773 K, a concentracdo de particulas em
reatores LFB é considerada elevada (em > 0,35). Assim, no presente

trabalho, o termo de radiacéo térmica € desprezado (ver subsecao 3.1.3).

Considerando as hipéteses acima verdadeiras, as equacdes de transporte de

entropia e de exergia para as fases gas e particuladas podem ser simplificadas. Os
~ . ..ger ..ger . ~

termos de taxa de geragdo de entropia, Sy € Sp, , € 0termo f,,_ passam entdo a serem

escritos, respectivamente, como:

cer Kg (0T b & Ran (Ygn 2 & Arg. (4.52)
g _EQT2< ) + €904 9;an<8xi> +@Z?grng -
cger _ Emkim <ah>2 N < Arm . (4.53)
" T \ 9X; Fm=1 Tm " |
Frn, = —Wgm — HY™ (4.54)

As equacdes de transporte para entropia e exergia da fase gas passam a ser
escritas como:

Ds; @ 9sg\ 0 [EgPg Dgcpg oT,
%Py "Dt T ax, <£gpg g ax,-> *ox; X —7, (Leg—1) ox;
+ 2 D Eg Ryp | Do 4 W,) 4.55
ax;| 90979 Lo | oy, MW ax (4.55)

ger

sgpngMW [MW p (MWQ)] +F + 8,
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Dex, 0 b dexg N 7 D ! Ne To\ 9Ty
Ps Dt~ ax;\“9Pa%9 ax. )t ax; |F9P gCog(Leg — 1) T,) ox;
E & (Y Yo 8
_T _gn gn_ =~
T"ax,- 5gpngnZ;Rgn[ 2x; +MWg3X,~ (MWQ)]} (4.56)
R[1 o 2 T
o) : . ger
+TofaPyDa [—MWga—Xi(MWg)] +<1 —?g) Fy — ToS0

J& as equacdes de transporte para entropia e exergia da fase sélida m passam

a ser escritas como:

Ds,, 8 (€mkmOTm\ Fm. .ger
_m_ _~ (ZmmZ m s 4.57
EmPm Dy 8x,-( T ox )T T, TOm (4.57)
DGXm _ 2] To aTm TO : ..ger
e = 3|1~ 72 emm |+ (1= 72) Fns = oS (4.58)
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5 MODELAGEM E VALIDACAO DAS

SIMULACOES

5.1 Programa MFIX

O programa MFIX (Multiphase Flow with Interphase eXchanges) é um codigo
aberto que comecou a ser desenvolvido em 1991 no Laboratério de Tecnologia de
Energia (NETL — National Energy Technology Laboratory) do Departamento de Energia
dos Estados Unidos, com o objetivo de desenvolver uma ferramenta capaz de modelar
reatores de leito fluidizado, tais como gaseificadores (SYAMLAL et al., 2008). Neste
programa, € possivel a utilizacdo das abordagens Euler-Euler e Euler-Lagrange para
descrever os fenbmenos de transporte e as reacfes quimicas em escoamentos
multifasicos densos ou dispersos.

O codigo é composto por diversas sub-rotinas escritas em Fortran e foi
desenvolvido primeiramente para ser executado com um sistema operacional Linux,
embora atualmente também seja possivel utilizar o cédigo em Windows. A modelagem
termofluidodindmica para a abordagem Euler-Euler utilizada no cédigo é semelhante
aguela descrita no Cap. 3. As caracteristicas numéricas sao brevemente comentadas
na Seg¢. 5.2. Deve-se observar que o codigo permite a utilizagdo de dois sistemas de
coordenadas, retangular e cilindrico, bidimensional e tridimensional, com malhas

regulares ou irregulares.

5.2 Caracteristicas Numéricas do MFIX

As equagOes governantes, apresentadas no Cap. 3, sdo discretizadas utilizando
o método de volumes finitos. Para a utilizacdo do método de volumes finitos, o0 dominio
de interesse é dividido em pequenos volumes de controle. Posteriormente, as equacdes
de conservacao séo integradas sobre estes volumes de controle, obtendo-se equacdes
discretizadas para as equacgdes governantes. A principal vantagem do método de
volumes finitos reside no fato da solug¢éo obtida satisfazer os principios de conservacgéo
de massa, quantidade de movimento e energia para qualquer grupo de volumes de
controle sobre todo o dominio (PATANKAR, 1980).
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A ndo-linearidade da equacado de conservacdo de quantidade de movimento é a
principal dificuldade na resolugdo das equacbes governantes de escoamentos de
fluidos. Para contornar tal dificuldade, é preciso realizar uma linearizacao das equacdes
discretizadas de quantidade de movimento. Uma das formas mais utilizadas para
realizar esta linearizacdo é a combinacdo das equacbes de continuidade e de
guantidade de movimento para a obtencdo de uma equacdo para a pressao do
escoamento (RANADE, 2002). Dentre os métodos desenvolvidos utilizando este
principio, chamados de métodos de acoplamento velocidade-pressdo, o mais
comumente empregado € o método SIMPLE, apresentado em PATANKAR (1980). No
método SIMPLE, é utilizado um procedimento iterativo para obter o campo de
velocidades a partir de uma estimativa inicial para o campo de pressbes. Este
procedimento é realizado através de uma corre¢do para os campos de velocidade e de
pressdo, calculados a cada iteragdo, até que as equacgOes de conservagdo de
guantidade de movimento e de continuidade sejam satisfeitas.

Devido as grandes diferencas entre o escoamento monofasico, para o qual o
método SIMPLE foi desenvolvido, e 0 escoamento multifasico, sdo necessarias algumas
modificagbes no método SIMPLE para a resolugdo de escoamentos multifasicos
(RANADE, 2002; VAN DER HOEF et al.,, 2006; JAKOBSEN, 2008). Dentre estas
modificagbes destacam-se a obtencdo de uma equacgdo de corregdo para a fracdo
volumétrica da fase sélida e o desacoplamento dos termos de interacao entre fases das
equacles de quantidade de movimento e de energia. Para o desacoplamento da
interacdo entre as fases, é recomendada a utilizacédo do Algoritmo de Eliminacao Parcial
(PEA) (SYAMLAL, 1998).

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

O algoritmo utilizado para resolver o problema é descrito em SYAMLAL (1998),
como mostrado a seguir.

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

reacoes.
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10.

11.
12.

13.

Calculo dos campos de velocidade estimados (uy, v, € w,) baseados no
campo de pressao atual (Py).

Calculo da correcéo de pressao da fase fluida (P:C,).

Atualizacdo do campo de presséao da fase fluida, utilizando um fator de sub-
relaxagao, wpg, OU seja, Py = P; + wng:q.

Célculo das corre¢bes dos campos de velocidade da fase fluida, a partir da
correcdo de presséo calculada no passo 3, e atualizacdo dos campos de
velocidade, ug = ug + wygly.

Célculo dos gradientes de pressdo (0Pm/dem) para uso na equacao de
correcdo da fracdo volumétrica da fase soélida.

Célculo da correcao de fragéo volumétrica da fase soélida, &y,.

Atualizagdo das fragdes volumétricas da fase solida, &, = &, + wpse}n.
Célculo das corregdes de velocidade das fases solidas e atualizacdo dos
campos de velocidade das fases soélidas, u,, = Uy, + wusu;n.

Calculo da fragdo de vazio: g = 1 — ¥ 520 &m-

Célculo da presséo da fase solida a partir da equacgéo de estado, Pm = Pm(&m).
Célculo dos campos de temperatura e de fracdo massica das espécies
quimicas.

Analise da convergéncia do procedimento, através da avaliacdo dos residuos
calculados nos passos 2, 3, 5 e 9. Se o critério de convergéncia estabelecido
ndo for satisfeito, as iteracdes continuam a partir do passo 2. Por outro lado,
se este critério for obedecido, o préximo passo de tempo é calculado

repetindo o procedimento a partir do passo 1.

A utilizacdo de coeficientes de sub-relaxagéo durante a atualizacdo dos valores

das grandezas é necessaria para tentar evitar divergéncias durante o procedimento
iterativo (PATANKAR, 1980). Contudo, o fator de sub-relaxacdo de atualizacdo da
fracdo volumétrica da fase sélida (passo 8), é utilizado apenas em regides nas quais

existe um elevado grau de empacotamento dos soélidos, ou seja (SYAMLAL, 1998):

1, se &5 <&y
Wps = (5.1
O<wps <1, seey> &g

onde ¢x é a fracdo de vazio de empacotamento. Para as demais grandezas do

escoamento também existe a necessidade de utilizagcdo de fatores de sub-relaxagéo.
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Deve ser observado que quanto menor o fator de sub-relaxacdo mais estavel é
a convergéncia do problema, porém o tempo necessario para a convergéncia aumenta.
Desta forma, existe um conflito entre estabilidade e tempo de computacdo que deve ser
considerado. N&o existem maneiras de se estimar um valor ideal para os coeficientes
de sub-relaxacdo para todas as situacdes. Por conseguinte, este valor deve ser
encontrado para cada problema. Os valores padrdo do MFIX para os fatores de sub-
relaxacdo sao 0,8 para as equacdes de continuidade da fase gés e de conservagao de
energia das fases gas e sélidas e 0,5 para as demais equacoes.

Detalhes adicionais sobre a discretizacdo das equacdes governantes de
escoamentos multifasicos sdo encontrados nos trabalhos de SYAMLAL (1998),
DARTEVELLE (2005) e JAKOBSEN (2008).

A existéncia de reagfes quimicas dificulta a convergéncia do problema, de tal
maneira que em determinadas situacdes os fatores de sub-relaxa¢cdo devem ser muito
pequenos, aumentando significativamente o custo computacional das simulagdes
(SYAMLAL et al., 2015). Assim, para assegurar a estabilidade das simula¢fes é utilizada
uma metodologia, disponivel no MFIX, chamada aqui de método do Passo de Tempo
Fracionado. Esta metodologia consiste na divisdo do passo de tempo em duas etapas
(XIE, 2007; XUE et al., 2011; SYAMLAL et al., 2015).

i. Primeira etapa: as equagfes de conservacdo apresentadas no Cap. 3
séo resolvidas desconsiderando os termos fonte relativos as reacdes
guimicas, gerando uma solucédo intermediaria.

i. Segunda etapa: apenas os termos relacionados as reac¢des quimicas séo
considerados, de forma que as equacdes governantes se reduzem a
equacgoes diferenciais ordinarias (EDO’s) e a solucado intermediaria da

primeira etapa é usada como condigao inicial.

O fato das reagbes quimicas serem isoladas dos termos de transporte permite
gue estas reacdes sejam tratadas com métodos mais eficientes, como a biblioteca ISAT
(In Situ Adaptive Tabulation) (XIE, 2007), utilizada pelo MFIX. Desta forma, é possivel

utilizar os fatores de sub-relaxagéo padrao do MFIX e garantir a convergéncia do codigo.

5.2.1 Descricdo dos parametros e modelos numéricos utilizados

Em se tratando de modelos numéricos, a descricdo fisica correta do problema
ndo garante resultados coerentes. A escolha de modelos e parametros numéricos pode

acarretar variacdes significativas nos resultados de simulagBes, ou até mesmo
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ocasionar erros na execucao do cddigo. Dentre os parametros que podem influenciar
os resultados do problema encontram-se o tamanho dos elementos da malha, o
tamanho dos passos de tempo, os métodos de discretizacdo dos termos convectivos
das equacfes governantes e os residuos minimos para determinar a convergéncia do
processo iterativo.

A influéncia da malha sobre os resultados € analisada a partir de um teste de
convergéncia de malha, o qual € comentado para cada simulacdo realizada aqui.
Para reduzir o tempo computacional optou-se pela utilizacdo de um passo
de tempo varidvel durante as simulagbes. O menor e 0 maior passo
de tempo possiveis definidos sdo, respectivamente, 10° e 102 s, embora na
maioria das simulagbes o menor passo de tempo necessario tenha sido da
ordem de 10°s.

O método TVD de segunda ordem com limitador SMART ¢é usado
para calcular os termos convectivos das equacdes governantes, utilizando a correcéo
atrasada (deferred correction) para limitar o método (DARTEVELLE, 2005;
DARTEVELLE, 2007). Os valores padrdo do MFIX dos residuos e dos fatores
de sub-relaxacdo das equacdes sao utilizados no presente trabalho e séo apresentados
na Tab. 5.1.

Tabela 5.1 — Valores de alguns parametros numéricos utilizados nas simulacgées.

Parametro Descrigao Valor
Rewm Continuidade + Conservacao de Quantidade de Movimento 1073
Resp Conservacgéo de Espécies 10

Rt Conservacdo de Temperatura 10
w1 Fator de sub-relaxac¢éo da continuidade da fase gas 0,8
w> Fator de sub-relaxacéo da fracdo volumétrica da fase sélida 0,5

Fator de sub-relaxacéo das equacgdes de conservacao de 05
w3 o , . ;
momentum na direcdo x das fases gas e solidos

Fator de sub-relaxacéo das equagdes de conservacao de 05
w4 . ~ 7 e 1 ’
momentum na direcdo y das fases gas e solidos

Fator de sub-relaxacdo da equacédo de conservacgéo de 0.8
wﬁ )
temperatura das fases gas e soélidos

Fator de sub-relaxacéo das equacgfes de conservacao de

espécies
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5.3 Validacdo da Metodologia

A validacdo da metodologia empregada é realizada para um processo de
gaseificacdo de madeira em um reator LFB, baseado no trabalho de referéncia de
GERBER et al. (2010). Este trabalho é aqui utilizado para realizar a validacdo da
modelagem proposta devido ao fato da modelagem da gaseificagdo de madeira ser mais
estudada, existindo um entendimento maior sobre este processo. Além disso, também
em GERBER et al. (2010), sdo encontradas informac8es sobre a temperatura em
diferentes posicdes axiais do reator, e ndo apenas das informacdes na saida do reator,
como é normalmente reportado em trabalhos sobre gaseificacdo na literatura
(e.g., CHEN et al., 2016; YAN et al., 2016; MONTEIRO et al., 2018). O detalhamento
das situagdes investigadas € realizado na subsecdo 5.3.1. Na subsegédo 5.3.2 é
apresentado um estudo sobre a convergéncia de malha na simulagédo de escoamentos
em reatores LFB utilizando o caso de validagédo, enquanto que na subsec¢éo 5.3.3 sdo
apresentados resultados para as simulacées realizadas. E preciso comentar que se
optou por verificar o efeito de alguns modelos de fechamento sobre o caso de validacao,
com a finalidade de melhor embasar a escolha do modelo a ser usado no caso da
gaseificacdo de bagaco de cana.

5.3.1 Descricéo das simula¢Ges do caso de validagcao

O gaseificador estudado em GERBER et al. (2010) é um reator de escala
laboratorial cuja regido do leito possui uma altura de 600,0 mm e um diametro
interno de 95,0 mm, enquanto que a regido do freeboard possui 450,0 mm de altura
e um didmetro interno igual a 134,0 mm. Uma regido conica de 50,0 mm
conecta a regido do leito com a do freeboard. O reator é envolvido por
resisténcias elétricas com poténcia de até 3,6 kW, capazes de aquecer o gaseificador.
Ap6s a entrada de ar existe uma placa distribuidora, que ajuda a distribuir
a vazdo de ar igualmente ao longo de toda a secdo transversal de entrada do
gaseificador.

Assim como as simulagBes do trabalho de referéncia, as simulagbes de
validacao realizadas utilizam o sistema de coordenadas retangulares bidimensional para
representar o gaseificador. No dominio simulado o agente gaseificador, ar, entra pela
regido inferior do gaseificador, enquanto que a madeira é inserida por uma entrada
lateral de 50,0 mm de didmetro. Os gases produzidos deixam o reator pelo topo do

gaseificador, como ilustrado na Fig. 5.1.
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Figura 5.1 — Representacao do dominio simulado por GERBER et al. (2010).

Uma diferenga em relagéo ao trabalho de GERBER e colaboradores com outros
trabalhos da literatura é o fato do leito de particulas ser formado apenas por particulas
de char, sem a presenca de nenhum material inerte ou catalisador. Para contabilizar o
efeito da reducao do tamanho das particulas de char, sédo consideradas trés fases
sélidas, a madeira e dois tipos de char, com diametros diferentes. E preciso ressaltar
gque esta modelagem acarreta em um esfor¢co computacional maior, uma vez que todas
as fases solidas envolvidas sofrem reagfes quimicas (GERBER et al., 2010).

A modelagem matematica do problema é basicamente a mesma apresentada no
Cap. 3, enquanto que a discretizacdo das equacBes governantes segue as
consideracgdes apresentadas na Se¢. 5.2. Na Tab. 5.2, sdo apresentados os modelos
utilizados para descrever o comportamento das fases soélidas no trabalho de referéncia
(GERBER et al., 2010) e nas simulac¢tes de validagédo do presente trabalho. Na analise

dos resultados da validagdo (subsecdo 5.3.3), sempre que modelos diferentes aos
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descritos no caso base (Tab. 5.2) tiverem sido utilizados, comentarios chamando a
atencdo para qual modelo estd sendo alterado estdo presentes. A primeira diferenca
observada entre a modelagem do trabalho de referéncia e a do presente trabalho é na
relacdo constitutiva para descrever o tensor tensdo das fases soélidas. No trabalho de
referéncia o modelo de Princeton foi utilizado, enquanto que no presente trabalho o
modelo de transicdo suave € considerado. A segunda diferenca esta na forma de
calcular a energia granular da fase sélida. Enquanto GERBER e colaboradores usaram
uma EDP, aqui a equagéo algébrica é considerada. A justificativa destas distin¢cdes entre
0 caso base e o trabalho de referéncia sdo baseadas nos comentérios realizados na
subsecéao 3.2.4.

Tabela 5.2 — Modelos utilizados para descrever o comportamento das fases sélidas.

Modelo Selecionado

Grandeza
GERBER et al., 2010 Presente trabalho (Caso base)
Relagéo Modelo de Princeton .
o N Modelo de Transi¢do Suave
Constitutiva modificado
Empacotamento
o 0,35 0,35
critico (&3)
& > £ — Modelo de \
&s > & — Modelo de Schaeffer
Modelo de tensdes Schaeffer .
_ . & < & — Modelo viscoso de
de atrito &s < & — Modelo de
. AGRAWAL et al. (2001)
Princeton
Energia Granular EDP Eq. Algébrica
Fmi Modelo de Syamlal Modelo de Syamlal
Fgm Modelo de Syamlal- O’Brien Modelo de Gidaspow
Wim Modelo de Gunn Modelo de Gunn
Constante e igual a da Constante e igual a da
K,
; particula da fase m particula da fase m
Kg Equacéo de Bird Equacéo de Bird
Ug Equacéo de Sutherland Equacéo de Sutherland

Na Tab. 5.3, sdo apresentados os modelos testados nas simulacBes de
validacdo para descrever o arrasto gas-particula, a troca de energia gas-particula, as
condutividades térmicas das fases géas e sélidas e a viscosidade dindmica da fase gas.
O objetivo de testar os parametros de fechamento mostrados na Tab. 5.3 é analisar o

impacto destes sobre a capacidade da metodologia utilizada em predizer o
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comportamento das grandezas do escoamento no interior do reator e a composi¢ao do
gas produzido na saida do reator. Assim, ao final da subsecdo 5.3.3 a sele¢cdo dos
modelos usados na simulacdo do processo de gaseificagcdo de bagaco de cana é
realizada com base nos resultados comparativos entre os modelos citados na Tab. 5.3.

Tabela 5.3 — Modelos testados nas simulacdes da gaseificacdo de madeira.

Grandezas Investigadas Modelos Testados
Fgm BVK, Gidaspow e Syamlal-O’Brien
Wym Gunn, Ranz-Marshall e Li-Mason
Km Variavel (Eqg. de Kuipers) e constante
Funcéo apenas da temperatura (Eq. de Bird) e fungéo
“ da temperatura e da composi¢cao
y Funcéo apenas da temperatura (Eq. de Sutherland) e
[¢]

funcdo da temperatura e da composi¢cao

Em relagdo a modelagem cinética do processo de gaseificagdo, a etapa de
secagem do caso base é modelada como instantanea, seguindo GERBER et al. (2010).
Esta hip6tese também é avaliada aqui, através de uma andlise de seu impacto sobre a
capacidade preditiva da modelagem proposta e de uma comparagdo com a descricao
cinética da secagem da biomassa, como explicado na subsec¢éo 3.5.1. O modelo de
pirélise utilizado por GERBER et al. (2010) estd descrito na subsecdo 3.5.2 e
representado na Fig. 3.10. As taxas de formacao dos produtos da pirélise sdo mostradas
na Tab. 5.4. Os subscritos das taxas de reacdo desta tabela correspondem aos
subscritos das reagdes da Fig. 3.10.

O modelo cinético de pirdlise utilizado é capaz de gerar diferentes quantidades
de gases permanentes, alcatrdo e char em funcdo da temperatura. Contudo, a
composi¢cdo dos gases formados na pirolise deve ser estimada a partir de dados
experimentais. As fracbes massicas de gas, e alcatrdo; produzidas na pirGlise
secundaria séo retiradas do trabalho de BOROSON et al. (1989) e correspondem,
respectivamente, a 0,78 e 0,22. As composi¢des do gas:, formado na pirdlise primaria
da madeira, e do gas,, formado no craqueamento do alcatrdo, estimadas por GERBER
e colaboradores sdo mostradas, em fracdo molar, na Tab. 5.5. Foi considerada ainda
uma massa molecular de 128 g/mol para a madeira e para os dois tipos de alcatrdo
modelados (alcatrdo. e alcatrdo;). Também deve ser mencionado que as fracbes

massicas de outros hidrocarbonetos leves foram somadas a fracdo massica de CHa,
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reduzindo assim o numero de espécies quimicas investigadas. Dessa forma, as nove

espécies quimicas investigadas sao Oz, Nz, Hz, CH4, CO, CO,, H,0, alcatrdo, e alcatrdo.

Tabela 5.4 — Par@metros cinéticos para o processo de pirdlise da madeira.

Taxa de reacao [mol/m3s] Ai[s7] Eai [kJ/mol]
Tg1 = kg1 [BM] 1,43%x10* 88,6
oo = ks [BM] 7,43x10° 106,5
Ty = ky[BM] 4,13x10° 112,7
Tgo = Kgoltar,] 2,3x10* 80,0
To = kp[tar,] 2,3x104 80,0

Tabela 5.5 — Composicdo dos gases produzidos nas duas etapas do processo de
pirélise da madeira.

Espécie | Gasi(fracdo molar %) | Gas: (fragdo molar %)
H2 30,5 23,5
(6{0) 18,5 54,6
CH4 6,7 15,0
H.O 27,4 0,0
CO: 16,9 6,9

As reagfes homogéneas modeladas por GERBER et al. (2010) sdo a reacao de
deslocamento de agua (R.6) e as reacgfes de oxidacdo de mondxido de carbono (R.8),
de hidrogénio (R.9) e de metano (R.10). As taxas de reacdo destas reacbes sdo
aquelas apresentadas na subseg¢do 3.5.4. Deve ser observado ainda que em
GERBER et al. (2010) néo foi modelada a reacéo de reforma de metano, uma vez que
0s autores afirmam que sua contribuicdo é desprezivel na situacao investigada.

Finalmente, as reacdes heterogéneas consideradas séo as reacdes de oxidacao
de carbono (R.2), Boudouard (R.3), de gaseificacdo com vapor (R.4) e de metanacéo
(R.5). Todavia, deve ser observado que GERBER e colaboradores consideraram a
oxidacdo completa do carbono, enquanto aqui a oxidacao incompleta de carbono (R.2)
€ considerada, de acordo com as ponderacdes realizadas na subsecao 3.5.3.

As reacdes (R.2) e (R.3) sdo modeladas utilizando as constantes de cinética
quimica reportadas por GOETZ et al. (1982), enquanto que a modelagem das
reacbes (R.4) e (R.5) segue as recomendacbes de HOBBS et al. (1992).

As constantes cinéticas das reacdes (R.2)-(R.4) sdo apresentadas nas Tabs. 3.8 e 3.9,
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enquanto que as constantes cinéticas da reacdo (R.5) € apresentada no
fim da subsecéo 3.5.4.

As condicbes de contorno e iniciais, retiradas do trabalho de
GERBER et al. (2010), sdo mostradas nas Tabs. 5.6 e 5.7. A condi¢do de contorno
utilizada para a equacdo de conservacdo de energia é de temperatura prescrita em
todas as paredes. A temperatura de 970 K é considerada nas paredes da regiao do leito
e da regido cbnica, enquanto que uma temperatura de 570 K é considerada para as
paredes da regido do freeboard. Estes valores de temperatura sdo sugeridos em
GERBER e colaboradores, ap6s uma série de testes utilizando diferentes valores para
a temperatura da parede do reator. Como a secagem do caso base é considerada

instantanea, é estabelecido que 10% do valor da vazdo de entrada de madeira é

formada por uma corrente de agua.

Tabela 5.6 — Resumo das condi¢des de contorno do problema de validacao.

Entrada de Combustivel Entrada de Ar Paredes
Vmadeira 0,035 Cm/S Var 25,0 Cm/S Tleito 970,0 K
Tmadeira 423,15 K Tar 670,0 K Tfreeb 570,0 K
Condicédo de néo
VH20 8,406 cm/s Py 1 atm Vg ]
deslizamento
Condicédo de néo
Th20 423,15 K Vs )
deslizamento
YH20 1
Py 1 atm

Tabela 5.7 — Condi¢des iniciais das simula¢gfes de validacéo realizadas.

Condicdes Iniciais

Ty 1020,0 K Tehart 1020,0 K Tehar2 1020, 0K
Py 1 atm Vchart 0,0 cm/s Vchar2 0,0 cm/s
Vq 0,0 cm/s Echarl 0,325 Echar2 0,325
Yn2 1 Emadeira 0,0

& 0,35 Pieito 35,0 cm

Como condicéo inicial é considerado que o reator se encontra em repouso e
repleto de N, a pressao atmosférica e com uma altura do leito igual a 35,0 cm, como
mostrado na Tab. 5.7. As propriedades das particulas solidas sdo apresentadas na
Tab. 5.8, enquanto que os parametros adimensionais referentes ao comportamento das

fases solidas sdo apresentados na Tab. 5.9.
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Tabela 5.8 — Propriedades das particulas sélidas do caso de validagao.

Propriedades das particulas sdlidas
Pmadeira 585,0 kg/m3 Pchar 450 kg/m3
dp,madeira 4,0 mm dpcharr 2,0 mm | dpchaz 1,5 mm
Cp.madeira 2380 J/kg K Ch.char 1600 J/kg K
0,158 W/m
Kmadeira K Kchar 0,107 W/m K

Tabela 5.9 — Parametros fisicos das fases solidas do caso de validac&o.

Coeficiente de restituicdo entre particulas (emm) 0,8
Angulo interno de atrito entre particulas (®) 30,0
Coeficiente de friccao entre particulas (Cy) 0,1

5.3.2 Estudo de independéncia de malha

Diferentes malhas sdo testadas aqui com o intuito de analisar como a
discretizacdo do gaseificador afeta os resultados obtidos. Como o dominio simulado
aqui & bidimensional, existe espagcamento dos elementos de malha nas dire¢des
radial e axial. GERBER et al. (2010) utilizaram uma malha de células com espagamento
de 0,7 cm na diregdo radial, x, e 0,71 cm na direcdo axial, y. Contudo, naquele
trabalho os autores nédo informaram sobre a realizagdo de um teste de independéncia
de malha.

O estudo de convergéncia de malha nos trabalhos disponiveis na literatura
normalmente envolve o aumento do nimero de elementos de malha, ou seja, reducao
dos espacamentos da malha, em todas as direcGes. Porém, é de se esperar que 0
refinamento em uma das dire¢cdes seja mais importante, dependendo da direcdo do
escoamento. Testes preliminares com malhas possuindo refinamento apenas ha
direcdo radial x e apenas na dire¢do axial y corroboraram a tendéncia esperada. Na
situagcdo investigada, foi verificado que o refinamento radial possui uma grande
influéncia sobre os parametros locais na regido do leito e uma influéncia pequena na
regido do freeboard. Contudo, apesar de grandes diferencas nos valores locais das
grandezas investigadas na regido do leito, a influéncia do refinamento de malha na
direcdo radial sobre os resultados na saida do reator foi muito pequena. Em
contrapartida, o refinamento da malha na dire¢&o axial produziu pouco efeito sobre as
grandezas na regido do leito e uma grande influéncia na regido do freeboard,

influenciando inclusive a predicdo da composi¢éo dos gases produzidos.
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Com base nestes testes preliminares, é sugerida aqui uma malha com células
gue tenham espacamento na dire¢do y maiores na regido do leito e menores na regiao
do freeboard e um espacamento na direcdo x proximo do valor de 0,3498 cm. Esta
sugestdo tem como objetivo garantir resultados acurados com um esforco
computacional menor do que 0 necessario se fosse preciso usar uma malha com
espacamento uniforme na direcéo y.

ApOs alguns testes iniciais, uma malha com espacamento radial
de A« = 0,3828 cm e espacamento axial na regido do leito de Ay = 0,73 cm e na regido
do freeboard de Ay, = 0,43 cm foi obtida. Para evitar problemas de convergéncia,
€ necessario considerar uma zona de transicao entre as regides do leito e do freeboard,
com espagamento axial de Ay = 0,645 cm, resultando em uma malha com
35x196 células. Esta malha € comparada com as malhas de 60x160, 20x240, 60x240 e
80x320 células, com o objetivo de avaliar se a malha sugerida esta de fato convergida.
Os espacamentos das malhas analisadas para o caso de validacdo sdo apresentados
na Tab. 5.10.

Tabela 5.10 — Espacamento de malha para anélise da malha proposta para o caso de

validacao.
Malhas Regido A, [cm] Regido Ay [cm]
60x160 De0al3,4cm 0,2332 De 0a110,0 cm 0,6875
20x240 De 0a13,4cm 0,6995 De 0a110,0 cm 0,4583
60x240 De0al3,4cm 0,2332 De 0 a 110,0 cm 0,4583
80x320 De 0a 13,4 cm 0,1675 De 0 a110,0 cm 0,3437
De0al,95cm 0,325 De 0 a 58,0 cm 0,73
35x196 De 1,95a11,45cm 0,413 De 58,0 a 63,56 cm 0,645
De 11,45a13,4cm 0,325 De 63,56 a 110,0 cm 0,43

As primeiras observacdes realizadas se baseiam na andlise dos perfis axiais
das fracdes volumétricas das fases do escoamento. Na Fig. 5.2, sdo mostrados
os perfis axiais da fracdo volumétrica do gas. A observacdo desta figura revela
gue em regifes abaixo da altura de aproximadamente 49,0 cm, apenas a malha com
20x240 células apresenta um valor de fragdo de vazio superior ao predito
pela malha mais refinada, com 80x320 células. Como o refinamento na direcédo
radial interfere mais significativamente nas grandezas do escoamento na regido do leito,
o fato da malha com maior espacamento radial (i.e., malha de 20x240 células)

apresentar um perfil axial diferente das demais malhas € justificado. Em relacdo
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a fracdo de vazio predita com a malha proposta, de 35x196 células, nota-se que
existem pequenas diferengcas em relacdo a malha mais refinada. O perfil de fragédo
de vazio obtido com a malha de 35x196 células atinge o valor unitario pouco antes
da malha de 80x320 células. Porém, de maneira geral, os resultados estdo

bastante similares, de modo que todas as malhas predizem perfis com o0 mesmo

comportamento.
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Figura 5.2 — Perfis axiais da frag&do de vazio para diferentes malhas.

Nas Figs. 5.3 e 5.4 sdo apresentados os perfis axiais da fragédo volumétrica das
fases sélidas madeira e char, respectivamente. A Fig. 5.3 revela que todas as malhas
utilizadas predizem perfis axiais de fracdo volumétrica quase idénticos, com as curvas
praticamente se sobrepondo. Ja na Fig. 5.4, é possivel ver que a malha de 20x240
células resulta em um perfil axial um pouco diferente dos resultados preditos pelas
demais malhas, como também ocorre na Fig. 5.2.

Na Fig. 5.5, sdo mostrados os perfis radiais da fracdo volumétrica da madeira
em diferentes posicbes radiais. ldentifica-se na Fig.5.5(a) que na posicdo mais
proxima da entrada de biomassa, o perfil predito pela malha proposta é semelhante
aquele obtido com a malha de 60x160. Porém, nas demais posi¢cbes axiais,
os perfis radiais de fracdo volumétrica da madeira sdo semelhantes para todas
as malhas.

Nas Figs. 5.6 e 5.7 sédo apresentados os perfis radiais da fracdo volumétrica

das fases char 1 e char 2, respectivamente. Novamente, todas as curvas apresentadas
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nas Figs. 5.6 e 5.7 sdo bastante semelhantes, porém as curvas preditas com
a malha de 20x240 células apresentam algumas diferencas mais proeminentes,
principalmente nas posicdes axiais de 16,2 cm e 588 cm. J& em relagdo
a malha proposta, observa-se nas Figs. 5.6(d) e 5.7(d) que a uma altura de 58,8 cm a
fracdo de char 1 e 2 é ligeiramente menor do que a prevista utilizando a malha
de 80x320 células. Todavia, nas demais posi¢cdes axiais os perfis radiais da
malha proposta estdo de acordo com aqueles obtidos utilizando a malha
de 80x320 células.
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Figura 5.3 — Perfis axiais da fracédo volumétrica de madeira para diferentes malhas.
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Figura 5.4 — Perfis axiais da fracdo volumétrica de char 1 (a) e char 2 (b) para
diferentes malhas.
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Figura 5.5 — Perfis radiais da frag@o volumétrica de madeira com diferentes malhas
nas posi¢des axiais: (a) 16,2 cm, (b) 33,3 cm, (c) 45,0 cm e (d) 58,8 cm.
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Figura 5.6 — Perfis radiais da fragdo volumétrica de char 1 com diferentes malhas:
(a) 16,2 cm, (b) 33,3 cm, (c) 45,0 cm e (d) 58,8 cm.
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Figura 5.7 — Perfis radiais da frag&o volumétrica de char 2 com diferentes malhas:
(a) 16,2 cm, (b) 33,3 cm, (c) 45,0 cm e (d) 58,8 cm.
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Em relagcdo a distribuicdo de temperatura da fase gas ao longo do reator, a
Fig. 5.8 revela que a malha de 20x240 células acarreta em um perfil axial da
temperatura do gas muito diferente daqueles obtidos com as demais malhas.
A explicagdo para esta tendéncia reside no fato do espagamento da
malha na direcéo radial ser semelhante para todas as malhas, menos para a malha
com 20x240 células. Os perfis preditos pelas malhas com 35x196 e
80x320 células apresentam um comportamento similar ao longo do reator.
Embora o valor da temperatura predita com a malha mais refinada (80x320)
seja ligeiramente maior do que aquele predito com a malha proposta (35x196)
em todo o reator, a diferenca entre os valores preditos por estas duas malhas é muito
pequena.

Na Tab. 5.11 é apresentada a composicéo e temperatura dos gases na saida do
reator preditas com diferentes malhas. A raiz do valor quadratico médio (RMS) e a
diferenca relativa (Difr) obtidas com as diferentes malhas também sdo mostradas na

Tab. 5.11. Estas grandezas s&o calculadas como:
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Figura 5.8 — Perfis axiais da temperatura do gas para diferentes malhas.

Nas Egs. (5.1) e (5.2), Xn e Tsaida S80, respectivamente, a fracdo molar da espécie
gasosa n e a temperatura dos gases na saida do reator, enquanto que 0s sobrescritos
num e exp denotam grandezas obtidas numericamente e dados experimentais,
respectivamente. E importante ressaltar que na Tab. 5.11, os valores de RMS e de Difr
séo obtidos usando os resultados encontrados com a malha mais refinada de 80x320
células ao invés de dados experimentais. Consequentemente, na Tab. 5.11 a grandeza
RMS é usada para avaliar se a fragdo molar dos componentes do gas estéo convergidos
e a grandeza Difr serve para avaliar a convergéncia das malhas em relacdo a
temperatura de saida dos gases.

A analise da Tab. 5.11 revela que os resultados obtidos com a malha de 35x196
células apresentam o menor valor de RMS (0,3%), podendo ser considerados a predicao
de gases mais proxima da malha de 80x320 células. Ja em relacdo a temperatura de
saida dos gases, a observacado da Tab. 5.11 revela que a menor diferenca relativa é
encontrada utilizando a malha de 35x196 células (Difr = 2,7%). Logo, é possivel afirmar

com base nos resultados apresentados nas Figs. (5.2)-(5.7) e na Tab. 5.11 que a
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malha proposta, com 35x196 células, é capaz de predizer satisfatoriamente a
composicdo dos gases produzidos e a temperatura de saida do reator
durante o processo de gaseificacdo de madeira, quando comparada a uma malha muito
refinada de 80x320 células. Consequentemente, 0s resultados obtidos com a
malha de 35x196 células podem ser considerados independentes de refinamento de
malha e tal malha pode ser usada daqui em diante para avaliar a influéncia dos
parametros de fechamento das equacbes governantes sobre os resultados das

simulacdes.

Tabela 5.11 — Fra¢des molares das espécies gasosas e temperatura do gas na saida
do reator para diferentes malhas.

Xz | Xco | Xcha | Xuzo | Xcoz | RMS | Tsaga | Difr
[%] | [%] | [%] [%] [%] | [%]° Kl | [
60x160 7,0 9,6 3,1 6,1 17,7 0,5 862,6 7,1
20x240 7,0 12,2 3.4 7,4 16,3 1,1 1006,4 | 8,3
60x240 6,6 9,2 2,9 6,1 17,8 0,5 876,7 5,6
80x320 6,6 10,1 3,1 6,7 17,2 -- 929,0 --

35x196 7,2 10,1 3,2 6,6 17,4 0,3 903,5 2,7

2 a raiz do valor quadratico médio das diferencas da fracdo molar dos gases obtida com a malha de
80x320 células e das demais malhas.
b¢ a diferenca relativa em relagéo a temperatura de saida predita com a malha de 80x320 células.

Malhas

5.3.3 Resultados da validacdo com diferentes modelos de fechamento

A capacidade preditiva das simulagfes realizadas é comparada a partir da
utilizacdo do valor RMS, para avaliar a predicdo da composicdo dos gases, e da
diferenca relativa (Difr), para comparar a predicdo da temperatura de saida dos gases.
Nas tabelas apresentadas na presente subsecdo tanto o RMS quanto a Difr séo
calculados em fungdo do centro da faixa de valores experimentais disponiveis
em GERBER et al. (2010). A faixa de valores experimentais apresentadas no trabalho
de referéncia e o valor médio utilizado para realizar os célculos de RMS e Difr sdo
mostrados na Tab. 5.12.

A primeira andlise dos modelos de fechamento refere-se a modelagem da
secagem da biomassa. Como visto na subsecdo 3.5.1, as duas abordagens
mais utilizadas na literatura para descrever o processo de secagem em simulacdes
do processo de gaseificacdo consistem na utilizacdo de um modelo cinético e na
utiizacdo da hipotese de secagem instantdnea. Estas duas abordagens sao

comparadas aqui.
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Tabela 5.12 — Faixa de valores experimentais relatados em GERBER et al. (2010) com
o valor médio da faixa experimental.

Valor minimo | Valor maximo Valor médio
Xco [%] 13,0 21,0 17,0
Xcoz [%] 13,0 17,0 15,0
Xnz [%0] 7,0 11,0 9,0
Xcha [%0] 2,0 6,0 4,0
Xnz [%0] 48,0 52,0 50,0
Tsaida [°C] 759,0 921,0 840,0

Na Tab. 5.13, sdo apresentadas a composi¢do, em termos da fragdo molar, e a
temperatura do gas na saida do reator obtida nas simulagfes utilizando os modelos
cinético e instantaneo para descrever a secagem da biomassa. Observa-se na Tab. 5.13
que ambas as abordagens predizem uma composicdo do gas na saida do reator
bastante proxima. A simulacdo com secagem instantdnea acarreta em um valor
RMS de 0,9% enquanto que a modelagem cinética da secagem gera um valor
RMS de 1,1%. Esta pequena diferenga € justificada pelo fato da mesma vazéo de agua
ser inserida através da entrada de biomassa em ambos o0s modelos.
Porém, com a modelagem cinética da secagem a agua entra no reator como umidade
presente na madeira, enquanto que na modelagem de secagem instantanea a agua
entra como vapor dagua. Ainda em relagdo aos gases formados, nota-se
na Tab. 5.13 que os teores de H, e CH4 praticamente ndo se alteram com a mudancga
da descricho da secagem. Contrariamente, os teores de CO, H.O e CO
no gas produzido predito com a utlizacdo do modelo cinético de secagem séo
ligeiramente superiores aqueles encontrados com a utilizacdo do modelo de secagem
instantanea. JA em relacdo a temperatura de saida do gas produzido, pode ser
observado na Tab. 5.13 que essa temperatura predita com a utilizagdo do modelo
cinético de secagem é menor do que aquela predita usando o modelo de secagem
instantanea.

E possivel utilizar os perfis axiais de algumas grandezas do escoamento para
entender o efeito da modelagem do processo de secagem, assim como as pequenas
diferencas observadas na Tab. 5.13. Com este intuito, na Fig. 5.9 sdo mostrados
os perfis axiais de temperatura do gas para os modelos cinético e instantaneo
de secagem, enquanto que na Fig. 5.10 sdo apresentados os perfis axiais de fracao
molar de H,O. Em ambas as Figs. 5.9 e 5.10 a regido de entrada de biomassa é

identificada.
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Tabela 5.13 — Fracdes molares das espécies gasosas, temperatura do gas na saida
do reator e RMS com secagem instantanea e cinética.

. Xn2 | Xuz | Xco | Xcha | Xhzo | Xcoz | RMS | Tsaida | Difr
Reacéo
[%] | [%] | [%] | [%] | [%] | [%] | [%]* | [K] [%]°
Secagem
R 50,4 | 92 179 | 3,0 38 | 135 | 0,9 | 906,4 7,9
Instantanea
Secagem
50,3 | 93 | 14,7 | 31 4,7 | 154 | 1,1 | 879,2 4,7
Cinética

2 a raiz do valor quadratico médio das diferengas da fragdo molar dos gases obtidas nas simulagGes e o valor médio
experimental.
b¢ a diferenca relativa entre a temperatura de saida obtida numericamente e o valor médio experimental.

Nota-se na Fig. 5.9 que na regido anterior a entrada de biomassa, ambos os
modelos predizem uma temperatura dos gases praticamente igual. Contudo,
imediatamente ap0s a entrada de biomassa, a temperatura predita com a utilizacdo do
modelo cinético de secagem acarreta numa temperatura menor, em comparagdo com o
modelo de secagem instantanea. Esta tendéncia ocorre pelo fato da energia consumida
para ocorréncia da secagem ser computada apenas com a utilizagdo do modelo cinético.
Assim, embora a secagem ocorra apenas nha regido préxima a entrada de biomassa, a
energia perdida neste processo acarreta em uma predicdo de temperatura dos gases
maior com a consideracdo de secagem instantdnea. Também deve ser observado que,
independente do modelo de secagem utilizado, o comportamento do perfil de

temperatura predito esta de acordo com o experimental.
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Figura 5.9 — Perfis axiais da temperatura do gas utilizando diferentes modelos de
secagem de biomassa.
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Na Fig. 5.10 é possivel identificar que, com a consideracdo de secagem
instantanea, o teor de H>O no reator atinge um valor maximo na regiao de entrada de
biomassa. J& com a utilizacdo de um modelo cinético para a secagem, 0 maximo teor
de H,O ocorre ligeiramente apos a entrada de biomassa. Como a secagem ocorre muito
rapidamente, a distancia entre os picos de maxima fracdo molar de H,O obtidos com as
duas modelagens é pequena. Ainda na Fig. 5.10, chama a atencéo o fato de, apds o
ponto de méximo teor de H,0, a fracdo molar de H,O predita com o modelo cinético de
secagem ser maior do que aquela predita com o modelo de secagem instantanea. Este
comportamento pode ser explicado pela menor temperatura dos gases no caso de
utilizacdo do modelo cinético, mostrado na Fig. 5.10. Como a temperatura dos gases é
menor com a secagem instantanea, a taxa da reagao de deslocamento gas-agua, (R.6),

€ menos intensa, de modo que menos agua € consumida por esta reacao.
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Figura 5.10 — Perfis axiais da fragdo molar de vapor d’agua no reator utilizando
diferentes modelos de secagem de biomassa.

Na Tab.5.14 séo apresentados os resultados na saida do reator para as
simulag@es utilizando os modelos de arrasto gas-particula Gidaspow, Syamlal-O’Brien
e BVK. E possivel ver na Tab. 5.14 que a acuracia da predi¢do na composicdo do gas
formado nas simulacdes utilizando os modelos Gidaspow e BVK é bastante semelhante,
com valores de RMS de 0,9% e 0,8%, respectivamente. J& o modelo de Syamlal-O’Brien
resulta em um valor de RMS ligeiramente superior, igual a 2,6%. Em relacdo a
temperatura de saida dos gases, a menor diferenca relativa € encontrada quando o

modelo de arrasto de Syamlal-O’Brien é utilizado (Difr = 3,8%). Ja a temperatura de
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saida predita na simulacdo usando o modelo de arrasto de Gidaspow apresenta o

resultado mais afastado do observado experimentalmente, com Difr = 7,9%.

Tabela 5.14 — Fracdes molares das espécies gasosas, temperatura do gas na saida
do reator e RMS para diferentes modelos de arrasto gas-particula.

Xn2 XH2 Xco | Xcha | Xu2o | Xcoz | RMS | Tsaida | Difr
%] | [%] | [%] | [%] | [%] | [%] | [%]? [K] [%]°
Gidaspow 50,4 9,2 17,9 3,0 3,8 13,5 0,9 906,4 7,9

Modelos

Syamlal-

_ 49,2 | 10,0 | 21,5 | 2,8 2,6 11,6 26 |871,7| 3,8
O’Brien

BVK 50,9 | 91 17,2 2,9 3,8 13,9 0,8 |8875| 5,7

2 a raiz do valor quadratico médio das diferencas da fragdo molar dos gases obtidas nas simulagdes e o valor
médio experimental.
b¢ a diferenca relativa entre a temperatura de saida obtida numericamente e o valor médio experimental.

Para avaliar a distribuicdo de temperatura do gas ao longo do reator, sao
apresentados na Fig. 5.11 os perfis axiais da temperatura do gas obtidos com
os trés modelos de arrasto aqui avaliados e os dados experimentais reportados em
GERBER et al. (2010). E observado na Fig. 5.11 que os dados experimentais descrevem
uma temperatura dos gases praticamente constante no leito de particulas e uma queda
acentuada de temperatura com o fim do leito. Este comportamento é corretamente
predito pelos trés modelos de arrasto gas-particula aqui avaliados, embora a queda de
temperatura nas simulagbes ocorra a uma posicdo axial menor do que a observada
experimentalmente. Em relacdo ao valor da temperatura do gas ao longo do reator, a
Fig. 5.11 revela que o modelo de Syamlal-O’Brien apresenta um perfil axial ligeiramente
mais préximo dos dados experimentais do que aqueles preditos com os modelos de
Gidaspow e BVK. Também pode ser visto na Fig. 5.11 que com o modelo de arrasto de
Syamlal-O’Brien, o aumento de temperatura na regido proxima a entrada de ar, devido
a reacdo de combustdo de char, € menor do que aquele predito com os modelos de
Gidaspow e BVK. Ainda na Fig. 5.11, nota-se que todos os modelos de arrasto utilizados
identificam a existéncia de um aumento de temperatura do gas no comeco do reator
seguido de uma queda de temperatura. O aumento de temperatura no comeco do reator
esta associado a energia liberada nas reacdes de combustdo que ocorrem assim que o0
oxigénio entra no reator. Ja a queda ap0s este pico de temperatura é provocada pela
entrada da madeira a uma temperatura inferior, reduzindo a temperatura no gas na
regido de alimentacdo de biomassa.

Para avaliar a distribuicao de sélidos ao longo do reator, sdo apresentados 0s

perfis de fragdo volumétrica das fases obtidos com os trés modelos de arrasto testados.
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Na Fig. 5.12, sdo mostrados os perfis axiais da fracdo de vazio. Esta figura revela que
0 modelo de arrasto de Syamlal-O’Brien prediz uma concentracdo maior de
particulas nas regides abaixo de 42,0 cm do que aquelas preditas pelos modelos
BVK e Gidaspow. Consequentemente, na simula¢cdo com o modelo de Syamlal-O’Brien
a fracdo de vazio atinge o valor unitario antes do que ocorre com 0S

demais modelos.
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Figura 5.11 — Perfis axiais da temperatura do gas utilizando diferentes modelos de
arrasto gas-particula.
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Figura 5.12 — Perfis axiais da frag&o de vazio utilizando diferentes modelos de arrasto
gés-particula.
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Na Fig. 5.13 séo apresentados os perfis axiais da fracdo volumétrica do char 1,
Fig. 5.13(a), e char 2, Fig. 5.13(b). A analise da Fig. 5.13 revela a maior concentragédo
de char predita com o modelo Syamlal-O’Brien na regido do leito até a altura de
42,0 cm. As Figs. 5.12 e 5.13 indicam que os trés modelos de arrasto considerados
predizem um comportamento semelhante das fragdes volumétricas ao longo do leito.
Contudo, estes resultados também sugerem que a principal diferenga entre a simulagcéo
realizada com o modelo Syamlal-O’Brien e aquelas realizadas com os modelos de
Gidaspow e BVK no caso da gaseificacdo de madeira € a altura do leito de particulas.

Por fim, na Fig. 5.14 sdo mostrados os perfis axiais da fracdo volumétrica da
madeira ao longo do reator. Na Fig. 5.14 é possivel notar que ndo h& praticamente
nenhuma diferencga entre os perfis axiais da fragdo volumétrica de madeira obtidos com
os trés modelos de arrasto testados. O pequeno impacto do modelo de arrasto sobre
os perfis axiais de frag&o volumeétrica das fases soélidas nas simulagfes aqui realizadas
contrasta com as observacdes de XIONG e KONG (2014) e BRANDAO (2015),
0s quais estudaram o efeito do modelo de arrasto no processo de pirélise de biomassa.
Esta discrepancia entre os resultados destes autores e os obtidos aqui podem indicar
gue no caso de gaseificagdo de biomassa, a influéncia do modelo de arrasto gas-
particula sobre as grandezas do escoamento € menor do que no caso de pirélise de
biomassa. Esta observagcdo pode estar relacionada a maior influéncia das reagdes
quimicas sobre o0 escoamento e as temperaturas mais elevadas no caso da gaseificacao
estudado aqui.

-+ Gidaspow -€&- BVK -4%- Syamlal

0 14 28 42 56 700 14 28 42 56 7
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Figura 5.13 — Perfis axiais da fragdo volumétrica de char 1 (a) e char 2 (b) utilizando
diferentes modelos de arrasto gas-particula.
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Figura 5.14 — Perfis axiais da fragédo volumeétrica de madeira utilizando diferentes
modelos de arrasto gas-particula.

Na Tab. 5.15 sdo apresentados os resultados das simulagbes utilizando
diferentes modelos de troca de energia entre a fase gas e as fases sdlidas. Pode ser
observado na Tab. 5.15 que o0 RMS das simulacdes realizadas com os trés modelos de
troca de energia é muito parecido (0,9% modelo de Gunn, 0,8% modelo de Ranz-
Marshall e 0,7% modelo de Li-Mason). Esta tendéncia indica que para a situacao aqui
investigada o modelo de troca de energia ndo possui grande influéncia sobre a
capacidade preditiva da metodologia empregada para predizer a composi¢cdo do gas
produzido. Ja em relacao a predicdo da temperatura do gas deixando o reator, pode ser
visto na Tab. 5.15 que o modelo de Ranz-Marshall € aquele que prediz a temperatura
mais proxima da experimental, com diferenca relativa de 1,7%. Os modelos de Gunn e
de Li-Mason apresentam acuracia semelhante em relagdo a temperatura de saida

predita, com diferengas relativas de 7,9% e 7,3%, respectivamente.

Tabela 5.15 — Fracdes molares das espécies gasosas, temperatura do gas na saida
do reator RMS para diferentes modelos de troca de energia gas-particula.

Xn2 Xh2 Xco | Xcha | Xuzo | Xcoz | RMS | Tsaida | Difr

Modelos
%] | [%] | [%] | [%] | [%] | [%] | [%]* | [K] | [%]°
Gunn 50,4 9,2 17,9 3,0 3,8 13,5 0,9 |906,4| 7,9
Ranz-Marshall 51,0 9,4 16,9 2,8 3,5 14,1 0,8 | 8540 1,7
Li-Mason 50,7 91 16,6 3,0 41 14,2 0,7 901,6 7,3

2 a raiz do valor quadratico médio das diferencas da fragcdo molar dos gases obtidas nas simulagdes e o valor médio
experimental.
bé a diferenga relativa entre a temperatura de saida obtida numericamente e o valor médio experimental.
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Na Fig. 5.15, os perfis de temperatura do gas ao longo do reator obtidos com os
trés diferentes modelos de troca de energia sdo comparados com os dados
experimentais. As curvas obtidas com os trés modelos testados predizem
satisfatoriamente o comportamento da temperatura do gas ao longo do leito observado
experimentalmente. No entanto, é preciso afirmar que o perfil de temperatura predito
com o modelo Ranz-Marshall € o que mais se aproxima dos dados experimentais na
regido do leito. Deve ainda ser observado que as diferencas entre os perfis de
temperatura observados na Fig. 5.15 sdo aproximadamente da mesma ordem de
grandeza daquelas reportadas em XIONG e KONG (2014) e BRANDAO (2015) para a
pirdlise de biomassa.

1200 ————71—TT 7
1080
960
=,
I-..m
840
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--0-- Ranz-Marshall
720 [ [-+- Li-Mason I
®( e Exp 4
BOD | I [ | I 1 I 1 I [
0 22 44 66 88 110

h [cm]

Figura 5.15 — Perfis axiais da temperatura do gas utilizando diferentes modelos de
troca de energia gas-particula.

Em relacdo aos perfis axiais das frag6es volumétricas preditos com os diferentes
modelos de troca de energia, apenas o perfil de fracdo volumétrica da madeira
apresenta algumas diferencas, como pode ser visto na Fig. 5.16. Nesta figura, pode ser
notado que a fragdo volumétrica de madeira predita usando o modelo Gunn € menor do
gque aquela predita usando os modelos Ranz-Marshall e Li-Mason. Este comportamento
ocorre pelo fato das simulagbes com o modelo Gunn acarretarem em uma taxa
de troca de energia entre as fases gas e madeira mais intensa do que aquelas obtidas
com os modelos Ranz-Marshall e Li-Mason. Consequentemente, a temperatura da fase
madeira predita pela simulagdo utilizando o modelo Gunn € maior do que nas

simulacdes que utilizam os demais modelos, como pode ser visto na Fig. 5.17.

153



Como a temperatura da fase madeira predita com o modelo Gunn é maior as taxas
das reacOGes de pirdlise da madeira sdo mais intensas nesta simulacédo.
A Fig. 5.18 indica que os perfis de temperatura do char preditos com o modelo
Gunn também apresentam temperaturas maiores do que aquelas obtidas com os

demais modelos.

0!020 1 I 1 I I I I [ I
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Figura 5.16 — Perfis axiais da fragéo volumétrica de madeira utilizando diferentes
modelos de troca de energia gas-patrticula.
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Figura 5.17 — Perfis axiais da temperatura da madeira utilizando diferentes modelos de
troca de energia gas-particula.
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Figura 5.18 — Perfis axiais da temperatura de char 1 (a) e char 2 (b) utilizando
diferentes modelos de troca de energia gas-particula.

Ap0s a avaliagédo dos termos das equacdes governantes envolvendo a interagéo
entre as fases, agora sdo analisadas algumas grandezas referentes as caracteristicas
das fases que também precisam ser modeladas. As primeiras grandezas analisadas sao
a condutividade térmica das fases gas e sdlidas. E apresentada na subsecéo 3.2.8 duas
maneiras de calcular a condutividade térmica da fase gas. Uma em funcdo da
composi¢do do gas considerando uma mistura de gés ideal, Eqg. (3.53a), e outra em
funcdo apenas da temperatura usando a equacgdo de Bird, Eq. (3.54). Estas duas
abordagens sdo denominadas nos resultados subsequentes, respectivamente, por
kgsComp e kqBird. Os coeficientes dos polinbmios usados para calcular a condutividade
térmica das espécies gasosas foram retirados de COKER (2007) e sdo mostrados no
Anexo 1. Ja para o célculo da condutividade térmica das fases sélidas, na subsec¢éo
3.2.8 séo sugeridas duas possibilidades. Uma consiste em considerar a condutividade
das particulas constante e igual a condutividade da fase sélida Euleriana, enquanto que
a outra utiliza a expressdo proposta por KUIPERS et al. (1992) para calcular a
condutividade da fase em funcdo das condutividades da particula, da fase gas e da
fracdo de vazio, Eq. (3.55). Estas duas abordagens sédo denominadas nos resultados
apresentados nesta sec¢éo, respectivamente, como knCte e knVar.

Na Tab. 5.16 é mostrada a composicao dos gases predita usando diferentes
expressoes para calcular a condutividade térmica das fases gas e sdlidas. Os resultados
apresentados na Tab. 5.16 sugerem que a influéncia da condutividade térmica das fases
sobre a predicdo da composi¢cdo do gas formado é pequena. Esta conclusédo é
corroborada observando que o maior RMS (1,7%) é obtido usando a condutividade
térmica das fases sdlidas variavel (kmVar). Contrariamente, com knVar é obtida a melhor

predicdo da temperatura de saida dos gases, com diferenca relativa igual a 1,7%.
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Tabela 5.16 — Fracdes molares das espécies gasosas, temperatura do gas na saida
do reator RMS para diferentes abordagens para a condutividade térmica das fases.

Condutividade Xn2 Xh2 Xco Xcha | Xnzo | Xcoz | RMS | Tsaida Difr
Térmica %] | [%] | [%] | [%] | [%] | [%] | [%]* | [K] | [%]°
kyBird/kmCte 50,4 9,2 17,9 3,0 3,8 13,5 0,9 906,4 7,9

ksComp/knCte | 50,5 | 9,4 | 185 | 2,9 33 | 132 | 12 (8774 | 45

kgBird/kmVar 519 | 9,2 | 187 | 25 28 | 12,7 | 1,7 | 8539 | 1,7

2 a raiz do valor quadratico médio das diferengas da fragdo molar dos gases obtidas nas simulacdes e o valor médio
experimental.
bé a diferenca relativa entre a temperatura de saida obtida numericamente e o valor médio experimental.

Na Fig. 5.19, € possivel notar que a modificagdo na expressédo utilizada para
calcular a condutividade térmica das fases solidas afeta os perfis de temperatura da fase
gés. Esta ocorréncia esta relacionada com o fato da modificagdo na condutividade
térmica das fases sélidas afetar a conducao de calor nas fases char e madeira, alterando
assim a transferéncia de energia entre as fases gas e sélidas. E interessante notar na
Fig. 5.19 que a modificacdo da condutividade térmica da fase gas apresenta um efeito
menos intenso do que a modificagdo da condutividade térmica das fases solidas.
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Figura 5.19 — Perfis axiais da temperatura do gas utilizando diferentes expressées
para a condutividade térmica das fases.

Na comparacdo das curvas obtidas numericamente com os dados
experimentais, € observado na Fig. 5.19 que o comportamento da temperatura do gés
ao longo do leito é satisfatoriamente predito em todas as simulagfes. Entretanto, o perfil
axial obtido considerando as condutividades térmicas das fases solidas constantes é o

gque mais se afasta dos dados experimentais na regido do leito (h < 65,0 cm).
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A Fig. 5.20 revela que a distribuicdo de temperatura da fase char ao longo do
leito apresenta um comportamento similar aquele da fase gas, mostrado na Fig. 5.19.
J& a Fig. 5.21 mostra como a alteracao da condutividade térmica da fase géas influencia
o perfil de temperatura da fase madeira. Tal influéncia estd associada a alteracdo da
conducao de calor na fase gas e também ao fato da transferéncia de energia entre as
fases ser uma funcdo da condutividade térmica da fase gas. Logo, € possivel afirmar
gue quando a composi¢do do gas é levada em conta no calculo da condutividade
térmica da fase gés, a troca de energia entre 0 gas e a fase madeira aumenta.
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Figura 5.20 — Perfis axiais da temperatura de char 1 (a) e char 2 (b) utilizando
diferentes expressofes para a condutividade térmica das fases.
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Figura 5.21 — Perfis axiais da temperatura da madeira utilizando diferentes expressoes
para a condutividade térmica das fases.
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Por fim, é analisado o impacto da modelagem da viscosidade dinamica
da fase ga&s sobre a metodologia utlizada. Os resultados das simulacdes
utiizando as duas expressdoes mostradas na subsegdo 3.2.2, i.e., Egs. (3.15)
e (3.16a), para o célculo da viscosidade dindmica do gas sdo apresentados e
comparados com o0s dados experimentais. Os coeficientes do polinémio
de calculo das viscosidades das espécies sao retirados de COKER (2007)
e estdo mostrados no Anexo 1. E preciso ainda comentar que a contribuigio da espécie
alcatrdo € desprezada nas simulagcdes usando a equacdo de mistura de gases,
Eq. (3.16a).

Na Tab. 5.17, é possivel ver que a equagéo usada para calcular a viscosidade
dindmica ndo produz efeito significativo sobre a predicdo da composicdo do gas
formado. J4 a temperatura de saida dos gases sofre uma influéncia maior, com a
simulacdo na qual a equacéo de Sutherland é usada, resultando em uma temperatura
de saida maior do que aquela predita na simulagdo usando a equacao de mistura de

gases ideais.

Tabela 5.17 — Fracbes molares das espécies gasosas, temperatura do gas na saida
do reator RMS para diferentes abordagens para a viscosidade dindmica da fase gas.

Xn2 XH2 Xco | Xcha | Xuzo | Xcoz | RMS | Tsaia | Difr

Ho %] | [%] | [%] | [%] | [%] | [%] | [%]* | [K] [%]°
Eq. de
50,4 | 9,2 179 | 3,0 3,8 135 | 0,9 [ 9064 | 7,9
Sutherland

Eq. de mistura
50,7 | 93 | 176 | 2,8 36 | 136 | 0,9 | 8822 | 50
de gases

2@ a raiz do valor quadratico médio das diferencas da fracao molar dos gases obtidas nas simulagfes e o valor médio
experimental.
b¢ a diferenca relativa entre a temperatura de saida obtida numericamente e o valor médio experimental.

Os perfis axiais de fragdo volumeétrica das fases soélidas sdo mostrados nas
Figs. 5.22 e 5.23. Nestas figuras é possivel verificar que a modificacdo da equacgéo de
calculo da viscosidade do gas ndo alterou significativamente estas grandezas.
Em contrapartida, as Figs. 5.24 e 5.25 revelam que ha uma pequena influéncia
na distribuicdo da temperatura das fases gas e char ao longo do leito. Este
impacto pode estar relacionado com o fato das correlagbes de transferéncia
de energia entre as fases serem funcdes dos numeros de Reynolds e de Prandtl,
0os quais dependem da viscosidade do gas. Em relacdo a distribuicdo de

temperatura da madeira ao longo do leito, a Fig. 5.26 revela que a mudanca da
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forma de célculo da viscosidade dindmica do gas nédo afeta significativamente esta

grandeza.
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Figura 5.22 — Perfis axiais da fragéo volumétrica da madeira utilizando diferentes
expressoes para a viscosidade dinamica do gas.
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Figura 5.23 — Perfis axiais da fragdo volumétrica de char 1 (a) e char 2 (b) utilizando
diferentes expressées para a viscosidade dinamica do gas.
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Figura 5.24 — Perfis axiais da temperatura do gas utilizando diferentes expressées
para a viscosidade dindmica do gas.
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Figura 5.25 — Perfis axiais da temperatura de char 1 (a) e char 2 (b) utilizando
diferentes expressdes para a viscosidade dindmica do gas.
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Figura 5.26 — Perfis axiais da temperatura da madeira utilizando diferentes expressodes
para a viscosidade dindmica do gas.

5.4 Modelagem do Processo de Pir6lise de Bagago de Cana

Dada a importancia do processo de pirdlise para a predicdo dos produtos da
gaseificacéo de biomassa, alguns modelos de pirdlise s&o testados em simulagdes para
0 bagaco de cana-de-agucar. As simulacdes da pirdlise de bagaco de cana realizadas
aqui sdo baseadas no trabalho experimental de HUGO (2010) e no trabalho
computacional desenvolvido por BRANDAO (2015), o qual também utilizou o trabalho
experimental de HUGO (2010) como referéncia para simular o processo de pirélise de
bagaco de cana em um reator LFB. O objetivo destas simula¢des € comparar diferentes
modelos cinéticos de pirélise disponiveis na literatura e avaliar qual € mais apropriado
para descrever a decomposicao térmica do bagaco de cana em um reator LFB. Os
modelos mais promissores sédo considerados em novos testes envolvendo o processo
de gaseificacédo de bagaco de cana em um reator LFB.

Deve ser observado que BRANDAO (2015) comparou os modelos cinéticos de
pirélise PAR, SHA, MB, RAN e BJR, considerando calores especificos independentes
da temperatura para as espécies gasosas nos modelos RAN e BJR, e desprezando o
teor de umidade presente no bagaco de cana estudado por HUGO (2010).
Diferentemente de BRANDAO (2015), no presente trabalho o processo de pirdlise do
bagaco de cana é estudado levando-se em conta a variacdo do calor especifico das
espécies gasosas em funcdo da temperatura e a umidade presente no bagaco de cana,

utiizando o modelo de secagem instantdnea. Outra diferenca em relacdo a
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BRANDAO (2015) é que, embora o autor tenha realizado um estudo paramétrico dos
coeficientes x’s do modelo de pirdlise ANC, ele nédo realizou simula¢gdes comparando
este modelo com os demais. Assim, aqui 0 modelo ANC também é comparado com 0s
modelos PAR, SHA, MB, RAN e BJR. As constantes cinéticas destes modelos s&o
apresentadas na subsec¢éo 3.5.2.

A geometria do reator utilizado por HUGO (2010) possui altura total de 64,0 cm
e diametro variando ao longo de sua altura. O bagac¢o de cana foi inserido no reator
misturado a uma corrente de nitrogénio (N.), através de uma entrada lateral com
diametro de 5,2 cm. O agente fluidizante utilizado por HUGO (2010) foi o N2, o qual foi
injetado no reator pela regido inferior através de uma entrada de 5,6 cm de didmetro.

Assim como em BRANDAO (2015), o reator tridimensional é modelado aqui por
meio de um dominio bidimensional, ilustrado na Fig. 5.27, de forma a tornar aceitavel o
tempo computacional necessario para a realizagdo das simulacdes. Em simulagfes
bidimensionais de problemas tridimensionais é necessario manter a velocidade
superficial do agente fluidizante e a razéo entre as vazdes de biomassa e de agente

fluidizante iguais aos respectivos valores da situacgdo original (PINHO, 2012), tal que:

Map  Mrop
Mpio 3D Mpio,2D

(5.3)

onde, respectivamente, 1y 3p € My, 3p S40 as vazdes massicas de agente fluidizante e
de biomassa no experimento tridimensional, enquanto que Mysyp € Mpj,op SA0 as
vazbes massicas de agente fluidizante e de biomassa utilizadas nas simulacdes
bidimensionais.

Todo o reator foi envolvido por um forno tipo on-off responsavel por aguecer o
meio. A temperatura dentro e fora do reator foi medida usando termopares. Durante os
testes, o bagaco de cana s6 comecava a ser inserido no reator quando a diferenca de
temperatura do N2 na entrada e na saida do reator fosse menor do que 10 K
(HUGO, 2010). O experimento foi entdo conduzido de forma a manter a temperatura
dentro do reator em um estado pseudo-estacionario proximo do valor desejado. Foi
mostrado em HUGO (2010) que a temperatura ao redor do reator também esteve
aproximadamente constante. Desta forma, supde-se razoavel utilizar uma condicdo de
contorno de temperatura prescrita na parede para descrever o aquecimento do reator
nas simulacdes realizadas. As condicbes de nao-escorregamento e de
impenetrabilidade sdo consideradas para as equacfes de conservacao de quantidade
de movimento para todas as fases. A condicdo de impenetrabilidade também é

considerada para as equacfes de espécies quimicas.
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Figura 5.27 — Representacgao bidimensional do reator utilizado nos experimentos de
HUGO (2010). (Modificado de BRANDAO, 2015)

O leito do trabalho experimental de HUGO (2010) era formado por particulas de
areia, bagaco de cana-de-agucar e char. Porém, inicialmente, apenas a areia estava
presente no reator. Deve ser observado que HUGO (2010) nédo informou a altura do leito
de areia. Contudo, BRANDAO (2015) afirma que a altura do leito influencia na propor¢&o
entre os produtos da pirdlise, sugerindo uma altura do leito de areia avaliada em 22 cm.
O reator é considerado, inicialmente, repleto de N.. As demais condicfes iniciais sao
apresentadas na Tab. 5.18. Ja as propriedades das espécies da fase gas e das demais
fases envolvidas no processo simulado sédo apresentadas na Tab. 5.19.

Os modelos de fechamento utilizados nas equacbes de conservacdo de
quantidade de movimento e de energia interna das fases sélidas sdo apresentados na
Tab. 5.20. Os parametros fisicos das fases soélidas empregadas nas simula¢gfes sao
mostrados na Tab. 5.21, enquanto que as caracteristicas do bagaco de cana utilizado
em HUGO (2010) sdo apresentadas na Tab. 5.22.
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Tabela 5.18 — Condic¢des iniciais das simulac@es realizadas.

Leito Freeboard
Gés | Bagaco | Areia Char Gas | Bagaco | Areia | Char
Em 0,4119 | 0,0001 0,58 0 0,999 0,001 0,00 0,00
[um| [cm/s] 0 0 0 0 0 0 0 0
Tm [K] Tsetpoint | Tsetpoint Tsetpoint | Tsetpoint | Tsetpoint | Tsetpoint | Tsetpoint | T setpoint
Y2 1

Tabela 5.19 — Propriedades fisicas das espécies gasosas e das fases solidas.

Massa N Calor Viscosidade | Condutividade
Espécie | Especifica plametro Especifico Dinamica Térmica
[g/cm?] fem] [J/kg K] [kg/m s] [W/m K]
Alcatréo - - -* 3,0x10° 2,58 x 1072
Gas - - -* 3,0x10° 2,58 x 107
Nitrogénio - - -* 3,568 x 10°® 5,63 x 107
Bagaco 0,2 0,2 1760 - 0,10
Char 0,2 0,0012 1100 - 0,10
Areia 2,65 0,05 800 - 0,27

*Calor especifico das espécies da fase gas sdo uma fungéo da temperatura.

Tabela 5.20 — Submodelos das fases solidas.

Grandeza

Modelo Selecionado

Relagéo Constitutiva

Modelo de Transi¢do Suave

Empacotamento critico (&,)

0,42

Modelo de tensdes de atrito

& > €5 — Modelo de Schaeffer

& < €5 — Modelo viscoso (AGRAWAL et al., 2001)

Energia Granular

Eq. Algébrica

Fmi Modelo de Syamlal

Fgm Modelo de Gidaspow
Wym Modelo de Ranz-Marshall

Km Constante e igual a da particula da fase m
Kg Constante (Tab. 5.19)

g Constante (Tab. 5.19)
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Tabela 5.21 — Parametros fisicos das fases solidas.

Coeficiente de restituicao entre particulas (emm) 0,97
Angulo interno de atrito entre particulas (®) 55°
Coeficiente de friccao entre particulas (Ciim) 0,10

Tabela 5.22 — Caracteristicas do bagaco de cana-de-acucar utilizado
por HUGO (2010).

Analise elementar Analise imediata
[% base seca e livre de cinzas] [% base seca]
C 50,30 Carbono fixo 11,90
H 6,30 Volateis 82,50
O 43,10 Cinzas 5,60
N 0,30
S 0,07

Como comentado na subsecdo 3.5.2, € preciso conhecer a composi¢ao
lignocelulésica da biomassa para utilizar os modelos de pirélise MB, RAN, BJR
e ANC. Como esta informacdo ndo € fornecida no trabalho de referéncia de
HUGO (2010), é necessario estimar a composicao lignocelulésica do
bagaco aqui considerado. Deve ser ressaltado que os modelos de pir6lise MB, RAN,
BJR e ANC consideram que a biomassa é composta, essencialmente, apenas
por carbono, hidrogénio e oxigénio. Esta hip6tese se baseia no fato destes trés
elementos estarem presentes em quantidades muito maiores do que os demais
na maioria das biomassas, como pode ser constatado na literatura
(e.g., JENKINS et al., 1998; DEMIRBAS, 2004). No caso do bagaco de cana-de-agucar
utiizado por HUGO (2010), é possivel ver na Tab. 5.22 que a soma da fracédo
massica de nitrogénio com a de enxofre € menor do que 0,4%, de modo que
€ de se esperar que a desconsideracdo destes dois elementos ndo acarrete
em um impacto significativo sobre a capacidade preditiva do modelo. Logo, desprezando
o teor de nitrogénio e de enxofre no bagaco de cana, a analise elementar
deve ser renormalizada, obtendo-se os valores mostrados na Tab. 5.23. Por
conseguinte, os dados da andlise elementar da Tab. 5.23 sdo entdo utilizados
na metodologia proposta por RANZI et al. (2008), comentada na subsecdo 3.5.2,

para se calcular a composicao lignocelulésica apresentada na Tab. 5.24 e utilizada
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nas simulacées dos modelos RAN, BJR e ANC. Por fim, dado que o modelo MB
ndo divide a lignina em trés tipos, e considera uma lignina genérica apenas,
BRANDAO (2015) sugeriu somar as fragdes massicas de LIG-C, LIG-H e
LIG-O mostradas na Tab. 5.24, para obter a fragdo méssica da fase lignina, a qual

corresponde a 31,78%.

Tabela 5.23 — Analise elementar renormalizada do bagaco de cana reportada por
BRANDAO (2015) desprezando o teor de N e de S e livre de agua e cinzas.

C 50,48
H 6,27
@) 43,25

Tabela 5.24 — Fra¢Ges calculadas dos componentes lignocelulésicos do bagaco de
cana-de-agucar reportada por BRANDAO (2015) (em base seca).

Celulose [%] 40,58
Hemicelulose [%0] 22,04
LIG-C [%)] 4,10
LIG-H [%] 27,11
LIG-O [%] 0,57
Cinzas [%] 5,60

Todos o0s experimentos realizados por HUGO (2010) possuem as
mesmas vazoes e temperaturas de entrada do agente fluidizante e do bagaco de cana.
A grandeza que difere entre 0s experimentos é a temperatura operacional
do reator. Contudo, € preciso comentar que em HUGO (2010) existem informacdes
sobre o teor de umidade do bagaco de cana utilizado em cada caso. Assim,
para cada temperatura de operacdo foi observada uma pequena variagcdo do
teor de umidade do bagaco de cana. As condicbes experimentais de entrada
do agente fluidizante e da biomassa sdo mostradas na Tab. 5.25. Como o
dominio utilizado nas simulagbes € bidimensional, as informagBes da Tab. 5.25
devem ser inseridas na Eq. (5.3), de modo a se obter uma velocidade de injecéo
de agente fluidizante de 37,19 cm/s e uma vazéo de bagaco de cana de 0,0568 g/s para
as simulacbes. Também, é considerado aqui que a razdo entre a vazao de N; inserido
junto com o bagaco de cana e a vazao deste € igual nos casos bidimensional e
tridimensional. Assim, a corrente de N, entrando junto com o bagaco corresponde a

0,0265 g/s nas simulagdes realizadas.
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Tabela 5.25 — Condi¢des experimentais de entrada da biomassa e do agente

fluidizante.
Entrada de Agente | Entrada de Bagaco de canacom N
Fluidizante Bagaco de cana N2
Thuia [K] 773 Thiom [K] 323 | Tn2 [K] 323
Q130 [M3/N] 3,3 Miom,3p [Kg/h] 0,9 |Qn2ap[m¥h] |04

As temperaturas testadas nas trés situacdes investigadas experimentalmente
por HUGO (2010) e simuladas aqui sdo mostradas na Tab. 5.26, assim como
as temperaturas de parede adotadas em cada caso para simular o aguecimento
do reator. Na Tab. 5.26 também sdo apresentadas as fracdes massicas da
umidade presente no bagaco de cana utilizado nos Casos A, B e C. Como
nas simulagbes é considerado o modelo de secagem instantanea, € considerada
uma corrente de vapor d’agua sendo inserida juntamente com o bagaco de cana,
com vazdo massica de acordo com os teores de umidade apresentados
na Tab. 5.26. Seguindo BRANDAO (2015), para se calcular os valores das
temperaturas de parede, foram executadas simulacbes preliminares utilizando
o modelo MB, uma vez que ¢ identificado em BRANDAO (2015) que este
modelo de pirélise prediz com maior exatiddo a temperatura de saida dos produtos
da pirdlise. Assim, nas simulagcdes preliminares usando o modelo MB
procurou-se, primeiro, alcancar temperaturas de saida préoximas aquelas preditas
experimentalmente para todos os trés casos descritos. Assim, as respectivas
temperaturas de parede foram entdo obtidas através dos dados de saida das

simulagdes.

Tabela 5.26 — Temperaturas de parede e umidade nas trés situacfes investigadas.

Caso Tsaida, exp [K] Tparede [K] | Yumidade [%0]
A 701 £5 717 8,1
B 768 £ 2 785 6,7
C 799 £ 3 818 7,6

Também deve ser comentado que os valores dos parametros x’s do modelo
ANC, comentados na subsecdo 3.5.2, utilizados aqui sdo baseados em experimentos
numéricos realizados em BRANDAO (2015). Desta forma, para os Casos A e B,
Xc1 = X1 = X2 = 0,0 € Xp1 = Xu2 = 0,2, e para 0 Caso C, Xc1 = X1 = X2 = 0,0

e Xu1 = Xu2 = 0,6. A diferenca dos valores dos parametros x’s para o Caso C em relacdo
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agueles para os Casos A e B pode estar relacionada com um efeito ndo-linear das
temperaturas do leito sobre o tempo de residéncia do gas no interior das particulas,
assim como da pressao parcial e da temperatura dos gases, 0s quais afetam os
parametros x (ANCA-COUCE et al., 2014).

5.5 Modelagem do Processo de Gaseificacdo de Bagagco de Cana

Na presente secdo sao discutidos os detalhes das simulacBes do processo de
gaseificacdo de bagaco de cana-de-acUcar realizadas, para as quais foi usado
como referéncia o trabalho experimental de SANCHEZ (1994). O trabalho de
SANCHEZ (1994) foi escolhido por tratar da gaseificacdo de particulas de bagaco de
cana e por terem sido realizados varios testes laboratoriais para cada condigdo de
gaseificacdo estudada, de forma a se obter uma faixa de valores experimentais
correspondente.

As informacdes da geometria do reator e das situagdes experimentais simuladas
sdo fornecidas na subsecdo 5.5.1. Em seguida, € discutida a modelagem fisica
do leito fluidizado, na subsecdo 5.5.2. Alguns comentérios pertinentes sobre a
modelagem da pir6lise do bagaco de cana sdo apresentados na subsecdo 5.5.3.
As condicdes iniciais e de contorno empregadas, assim como propriedades das

particulas usadas nas simulagfes sdo apresentadas na subsecao 5.5.4.

5.5.1 Geometria e situa¢cdes simuladas

O reator utilizado por SANCHEZ (1994) é de escala laboratorial e foi construido
na Universidade Estadual de Campinas (UNICAMP). O gaseificador consiste em um
cilindro de ago com 200,0 mm de didmetro interno e 2000,0 mm de altura total.
Ap6s a entrada de ar no gaseificador, existe uma placa distribuidora que ajuda a dividir
a vazdo de ar igualmente ao longo da secdo transversal do gaseificador. Acima
da placa distribuidora, o reator € envolvido por uma dupla camada de material isolante
térmico de & mineral de 600,0 mm de altura e por uma camada simples de
I& mineral também de 600 mm de altura localizada imediatamente acima da camada
de duplo isolamento. Na regido final do reator ndo existe nenhum isolamento térmico.
Particulas inertes de alumina séo utilizadas para ajudar na fluidizacdo do leito.
As simulacdes realizadas utilizam o sistema de coordenadas retangulares bidimensional
para representar o gaseificador, como ilustrado na Fig. 5.28(a). Para a utilizacdo do

sistema de coordenadas cartesianas bidimensional, é necessario que se mantenham
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valores iguais de velocidade superficial do agente fluidizante e da razédo entre
as vazbes de biomassa e do agente fluidizante no caso bidimensional e na
situacao original tridimensional, como comentado na subsecdo 5.4. Na Fig. 5.28(b) é
possivel notar a existéncia de uma regido isolada termicamente e de uma regido

nao-isolada.
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Figura 5.28 — Representacao do dominio 2D simulado: (a) informacdes geométricas, e
(b) detalhes do isolamento térmico.

No dominio simulado o agente gaseificador (ar) entra pela regido inferior do
gaseificador, enquanto que as particulas de bagaco sdo inseridas por uma entrada
lateral localizada 50,0 mm acima. Os gases produzidos deixam o reator pelo seu topo.

Nota-se na Fig. 5.28 que a altura util do gaseificador nas simula¢gdes corresponde a
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1800,0 mm, pois apenas a regido do gaseificador que fica acima da placa distribuidora
de ar é modelada.

Os casos aqui investigados correspondem aos experimentos reportados em
SANCHEZ (1994) com fatores de ar, FA, correspondentes a 0,17, 0,30 e 0,44.
As vazdes volumétricas de ar, Qa,., e as vazbes massicas de bagago, Myagaco:
inseridas no gaseificador para os trés valores de FA, sdo mostradas na Tab. 5.27.
Nota-se na Tab. 5.27 que a vazao de ar inserida no reator € aproximadamente a mesma
nos trés casos avaliados, de modo que para alterar o pardmetro FA a vazao de bagaco
de cana é reduzida de 39,50 kg/h, resultando em FA = 0,17, para 15,00 kg/h, no caso
de FA =0,44.

Tabela 5.27 — Resumo das situagdes investigadas.

Caso FA Qar,N [Nms/h] mbagago,real [kg/h]

1 0,17 25,20 39,50
2 0,30 24,60 22,00
3 0,44 25,20 15,00

E importante observar ainda que o valor da vazdo volumétrica de ar é
dado em termos da condicdo padrao de 1 atm e 273,15 K. Como a massa especifica
do ar varia com a temperatura e o ar inserido no reator durante os experimentos
de SANCHEZ (1994) foi aquecido previamente, € necessario corrigir a vazéo
volumétrica de entrada de ar em funcao da sua temperatura, de modo a se obter a vazéo

volumétrica real de ar, Qa,,reah como (GOMEZ et al., 1995):

. (T, + 273,15)
Qarreal = N~ 57315

(5.4)
onde Q,,\ € a vaz&o volumétrica de ar na temperatura de referéncia de 25 °C e T € &

temperatura de entrada do ar. Para uma temperatura de entrada de 663 K, a vazéo
volumétrica real e a velocidade superficial do ar entrando no gaseificador sdo

apresentadas na Tab. 5.28.
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Tabela 5.28 — Velocidade superficial do ar nas situacfes investigadas.

Caso Qar real [M¥/N] Vsup.ar [CM/S]
1 86,40 76,40
2 84,34 74,58
3 86,40 76,40

Como j& mencionado anteriormente, para a utilizacdo do sistema de
coordenadas retangulares bidimensional, a velocidade superficial do ar, Vsup,ar, € @ razao
entre as vaz0es de biomassa e de agente gaseificador devem ser mantidas
iguais as do experimento tridimensional. A velocidade superficial de entrada do
ar é mostrada na Tab. 5.28 e a vazdo massica de combustivel &€ dada na Tab. 5.27.
Para garantir que as razbes entre as vazbes de biomassa e de ar das
simulacdes sejam iguais as respectivas razdes dos experimentos, primeiramente,
€ preciso obter a vazdo massica de ar, My ey, injetada no reator, a qual pode ser

calculada por:

mar,real = Par Aent real Vsup,ar (5.5)

em que Agnireal € @ area de entrada do ar no reator. Dado que nas condi¢Ges
consideradas o ar se comporta como gas ideal e que a constante do ar, Ra, € igual a

287.058 J/(kg-K), entdo a massa especifica do ar pode ser calculada por

101.325

Par = "R (5.6)

E possivel agora reescrever a Eq. (5.5) para se obter a vazdo massica usada nas

simulac¢des bidimensionais, tal que

mar,2D = Par Aent,2D Vsup,ar (5.7)

Por fim, conhecendo-se a vazdo massica de entrada do ar no dominio
bidimensional e a raz&o entre as vazOes de agente gaseificador e de bagaco de cana
no experimento, pode-se assegurar a mesma razdo para o dominio bidimensional,

usando a Eq. (5.3).
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5.5.2 Modelagem fisica

O escoamento multifasico no gaseificador € modelado a partir da abordagem
Euler-Euler, resultando em quatro fases, a fase gas e as fases sélidas correspondentes
as particulas de bagaco de cana, de alumina e de char. Os modelos de fechamento
utilizados sdo baseados na discussdo apresentada no Cap. 3 e nos resultados
da Sec. 5.3. Os modelos de fechamento selecionados para realizacdo das simulagdes
sao apresentados na Tab. 5.29.

Em relacdo a modelagem de cinética quimica do processo de gaseificacdo, o
modelo Base escolhido € o mesmo usado no caso de validagdo comentado na Seg. 5.3.
Para avaliar como a modelagem das reagfes heterogéneas afeta o processo de
gaseificacao de bagaco de cana, alguns modelos diferentes do caso Base sdo avaliados

aqui. Tais modelos sdo mostrados na Tab. 5.30.

Tabela 5.29 — Resumo das situacdes investigadas.

Grandeza Modelo Selecionado
Relag&o Constitutiva Modelo de Transi¢cdo Suave
Empacotamento critico (&},) 0,42

€5 > €5 — Modelo de Schaeffer
& < €5 — Modelo viscoso (AGRAWAL et al., 2001)

Modelo de tensdes de atrito

Energia Granular Eq. Algébrica
Fmi Modelo de Syamlal
Fgm Modelo de Gidaspow
Wym Modelo de Ranz-Marshall
Km Equacéo de Kuipers
Kg Equacéo de Bird
g Equacéo de Sutherland

Nota-se na Tab. 5.30 que a secagem, (R.1), a pirGlise, as reacbes
homogéneas, (R.6)-(R.10), e a reacdo de metanacdo, (R.5), sdo iguais para
todos os casos investigados. No modelo QTN, a reacdo de oxidacdo de char
€ descrita utilizando a modelagem proposta na subse¢do 3.5.3, na qual
a energia de ativagdo para a combustdo do char proveniente do bagaco de cana,
obtida por LUO e STANMORE (1992), é utilizada com a expressao derivada por
QIN e THUNMAN (2015), para estimar o fator pré-exponencial de reacdes de

combustdo de biomassa, Eq. (3.81). JaA no modelo DBI, a reacdo de oxidacdo de
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char é descrita com os par@metros cinéticos derivados em DI BLASI et al. (1999).
Por fim, o modelo MAI consiste na utilizagdo das correlagBes cinéticas propostas
por MATSUI e colaboradores para descrever as reacbes de Boudouard, (R.3),
e de gaseificagéo com vapor, (R.4).

Ainda na Tab.5.30, é possivel notar que o modelo de pirdlise utilizado no modelo
Base € aquele proposto por GERBER et al. (2010), o qual é usado aqui no caso de
validac&o descrito na (Seg. 5.3). E importante mencionar, que no capitulo referente aos
resultados, Cap. 6, os modelos de pir6lise mais promissores das simulagbes
de pirdlise também sdo testados para o caso de gaseificacdo de bagaco de

cana-de-acgucar.

Tabela 5.30 — Resumo das situacdes investigadas.

Modelo
Base QTN DBI MAI

Reacéo

R.1 Secagem instantanea

Luo-Stanmore/ _ _
R.2 Goetz et al. _ Di Blasi et al. Goetz et al.
Qin-Thunman

R.3 Goetz et al. Goetz et al. Goetz et al. Matsui et al.
R.4 Hobbs et al. Hobbs et al Hobbs et al Matsui et al.
R.5 Hobbs et al

R.6 Biba et al.

R.7 Jones e Lindstedt

R.8 Dryer e Glassman

R.9 Mitani e Williams

R.10 Dryer e Glassman

Pirdlise? GMB

2lncluindo pirdlise primaria e secundaria.
PDesenvolvido em MATSUI et al. (1987).
‘Desenvolvido em MATSUI et al. (1985).

Também deve ser observado que para todos os casos da Tab. 5.30
€ necessario estimar a composicao dos gases formados na pirélise primaria
e no craqueamento do alcatrdo, uma vez que o0 modelo de pirélise GMB é
considerado nestas situacdes. A proposta sugerida aqui para estimar a composi¢ao
do géas produzido na pirélise primaria utilizando o Modelo Base e os modelos DBI, QTN
e MAI consiste em adotar os dados experimentais da pir6lise rapida do bagaco de

cana-de-acUcar para temperatura de 973 K, disponiveis em RODRIGUEZ et al. (1987).
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Ja para estimar a composicdo do gas formado pela reacdo de cragueamento de
alcatrdo € adotado o mesmo procedimento sugerido por BOROSON et al. (1989)
para pirélise de madeira. Este procedimento consiste em considerar a presenca de 22%
em fracdo massica de um alcatréo inerte nos produtos do craqueamento do alcatrdo
considerado ativo, como descrito anteriormente na subsecdo 5.3.1. A composicdo
obtida para o gas da pirdlise priméria de bagaco de cana € mostrada na Tab. 5.31,
enquanto que a composi¢cdo do gas formado no craqueamento de alcatrdo €
apresentada na Tab. 5.32.

Tabela 5.31 — Composicao do gas produzido na pirélise priméria do bagaco de cana-
de-acucar (gési), segundo RODRIGUEZ et al. (1987).

Ha CO CH,4 CO;
Xi [%] para Tieito de 973 K 19,3 43,6 21,9 15,2

Tabela 5.32 — Composicao do gas produzido no cragueamento do alcatrdo (gas.),
segundo BOROSON et al. (1989).

Ho (6{0) CHa4 COs tar;
Xi [%] para Tieito de 973 K 17,1 38,6 23,2 13,5 7,5

5.5.3 Informacdes do bagaco de cana utilizado

As analises elementar e imediata do bagaco de cana-de-agUcar reportadas por
SANCHEZ (1994) s&o apresentadas na Tab. 5.33. Comparando a composi¢do do
bagaco de cana apresentada na Tab. 5.33 com aquela da Tab. 5.22, nota-se
que o bagaco de cana utilizado por SANCHEZ (1994) e por HUGO (2010) apresentaram
teores de C, H, O e N préximos. Transformando a andlise imediata da
Tab. 5.33 em base seca, também é possivel notar que o bagacgo utilizado por
HUGO (2010), mostrado na Tab. 5.22, possui um maior teor de volateis e uma
guantidade de carbono fixo ligeiramente superior, em relagdo ao bagaco descrito
em SANCHEZ (1994).

O trabalho de SANCHEZ (1994) n&o informa a composi¢éo lignocelulésica
do bagago de cana utilizado. Desta forma, o método descrito em RANZI et al. (2008)
para obtencdo da composicdo lignocelulésica de uma biomassa a partir de sua
composi¢cdo elementar é novamente utlizado. Utilizando esta metodologia,

a biomassa é descrita em funcdo apenas de C, H e O. Assim, desprezando
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o teor de nitrogénio na biomassa, a analise elementar usada como dado
de entrada nessa metodologia é mostrada na Tab. 5.34. A estimativa dos
componentes lignocelulésicos é mostrada na Tab. 5.35. Por fim, deve ser
observado que SANCHEZ (1994) reporta um valor de PCI do bagaco de cana utilizado
de 15,3 MJ/kg.

Tabela 5.33 — Caracteristicas do bagaco de cana-de-agucar utilizado por

SANCHEZ (1994).
Analise elementar Analise imediata
[% base seca e livre de cinzas] [% base umida]
C 49,7 Carbono fixo 8,7
H 5,9 Volateis 81,2
O 44,0 Cinzas 4,1
N 0,4 Umidade 6,0

Tabela 5.34 — Andlise elementar do bagaco de cana desprezando o teor de nitrogénio
e de enxofre (livre de agua e cinzas).

C 49,94
H 5,91
o) 44,15

Tabela 5.35 — Estimativa dos componentes lignocelulsicos do bagago de cana-de-
acucar considerado (em base seca e livre de cinzas).

Celulose [%] 49,65
Hemicelulose [%0] 33,10
LIG-C [%] 3,45
LIG-H [%] 2,95
LIG-O [%] 10,85
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5.5.4 Propriedades das particulas e condi¢des de contorno e iniciais

As condi¢des de contorno e iniciais utilizadas nas simula¢des sdo mostradas nas
Tabs. 5.36 e 5.37, respectivamente. Para a equacdo de conservacao de energia nas
paredes com isolamento térmico a condicdo de paredes adiabaticas € utilizada. Ja nas
paredes sem isolamento, foram estimados coeficientes de transferéncia de calor
convectivo baseados na teoria de resisténcia térmica (INCROPERA et al., 2006) de
17,31 W/m? K, na parede com isolamento parcial, e de 148,80 W/m? K, na parede sem
isolamento. A temperatura no ambiente ao redor do gaseificador foi considerado como
sendo de 300 K. Adicionalmente, como a secagem é considerada instantanea, &
estabelecido que 6,0% do valor da vazéo de entrada de bagaco de cana é formado por
uma corrente de vapor de agua. Este percentual de vapor inserido corresponde ao teor
de umidade do bagaco de cana, mostrado na Tab. 5.33. Desta forma, o fato da vazéo
de vapor inserida diminuir do caso de FA correspondente a 0,17 até FA de 0,44 esta
relacionado com a reducédo da vazéo de bagaco de cana inserida no gaseificador. Por
fim, deve ser mencionado que as vazfes de bagaco de cana apresentadas na Tab. 5.36
sdo os valores usados para as simulacdes bidimensionais, os quais foram calculadas

com base na Eq. (5.3).

Tabela 5.36 — Condi¢des de contorno do problema simulado.

Condicdes de Contorno

Entrada de Combustivel Entrada de Ar
FA 0,17 0,30 0,44 FA 0,17 0,30 0,44
Mpagago [9/S] | 0,657 | 0,366 | 0,249
Vo [cmis] | 76,4 | 746 | 76,4
Tbagac;o [K] 323,0
Moo [9/s] 0,039 | 0,022 | 0,015
Tar [K] 663,0
Thoo [K] 323,0
Y20 1
Py [atm] 1
Py [atm] 1
Paredes
Isolada Paredes adiabaticas
x heonv = 148,80 W/(m? K) Nao-
N&o Isolada Text = 300 K Vg e Vm deslizamento
. heconv = 17,31 W/(m2 K)
Isolada parcialmente Tox = 300 K
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Como condigdo inicial é considerado que o reator se encontra em repouso e
repleto de N2, a pressdo atmosférica e com uma altura do leito igual a 30,0 cm, como
mostrado na Tab. 5.37. Deve ser comentado ainda que a escolha da temperatura inicial
no interior do reator visou a obtencéo mais rapida do regime estacionario do processo
de gaseificacdo. Ja o fato do reator estar repleto de N no inicio da simulagéo tem como
objetivo iniciar as simulagcdes com um material inerte, de modo a facilitar a convergéncia
inicial da solugao do problema. As propriedades das particulas sélidas sdo apresentadas
na Tab. 5.38. O didmetro das particulas de alumina foi estimado com base na
granulometria fornecida por SANCHEZ (1994), mas como a massa especifica da
alumina ndo foi dada em SANCHEZ (1994) ela teve que ser retirada da literatura
(i.e., MAWIRE et al., 2009). Ja a massa especifica e o diametro das particulas de bagaco
de cana foram retirados do trabalho de SANCHEZ (1994). A condutividade térmica e o
calor especifico da alumina foram estimadas com base nas correlacdes fornecidas por
MUNRO (1997) e a condutividade térmica e o calor especifico do char foi retirado de
GERBER et al. (2010).

Tabela 5.37 — Condi¢des iniciais das simulagfes realizadas.

Condicdes Iniciais

T, 945,0 K Torar  9450K | Tawumina 945.0K
Py 1 atm Vihar 0,0cm/s | Vaumina 0,0 cm/s
Vg 764cmis | Eopar 0,003 | €aumina 0,577
Yz 1 €bagago 0,0

& 0,42 Nieito 30,0cm

Tabela 5.38 — Propriedades das particulas sélidas.

Propriedades das particulas sélidas

Palumina 3900,0 kg/m3*? | ppagago 80,0 kg/m3® Pchar 250 kg/ms3
dp,alumina 0,38 mm dp,bagago 0,25 mm® dp,char 0,2 mm
Cp,alumina 1188 J/kg K Cpbagagp 1760 J/kg K¢ | Cpchar 1600 J/kg K

Kaumina 0,328 W/MK | Kpagaco 0,100 W/mK? | kgpor 0,107 Wim K

aValor retirado do trabalho de MAWIRE et al. (2009).
bValores retirados do trabalho de SANCHEZ (1994).
“Valor retirado do trabalho de ENSINAS e NEBRA (2009).
dvalor retirado do trabalho de AYUGI et al. (2011).
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Finalmente, os parametros adimensionais referentes ao comportamento das
fases solidas sao apresentados na Tab. 5.39. Os valores apresentados na Tab. 5.39
foram retirados do trabalho de GERBER et al. (2010) e estdo de acordo com os valores
discutidos para o coeficiente de restituicdo, angulo interno de atrito e coeficiente de
friccdo entre particulas discutidos na subsec¢éo 3.2.4.

Tabela 5.39 — Parametros fisicos das fases sdlidas.

Coeficiente de restituicdo entre particulas (emm) 0,8
Angulo interno de atrito entre particulas () 30,0
Coeficiente de fricgdo entre particulas (Cy) 0,1
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6 RESULTADOS E DISCUSSAO

Neste capitulo sdo apresentados os resultados das simulacfes realizadas.
Na Sec. 6.1 sdo apresentados os resultados referentes a simulacdo do processo de
pirélise de bagaco de cana, enquanto que na Seg. 6.2 os resultados das simula¢des do
processo de gaseificacdo de bagacgo de cana, incluindo uma investigacdo envolvendo
diferentes modelos de pirdlise e correlagdes para as reacdes heterogéneas. Na Se¢. 6.3
séo discutidos os resultados da andlise de Segunda Lei do processo de gaseificagéo,
baseado nas equacdes derivadas no Cap. 4. Também é preciso observar que os valores
apresentados aqui sdo uma média do regime de operagdo estacionario do experimento
e das simulagfes. No caso das simulagfes, todos os resultados apresentados sédo uma

média de 20 s de operagdo em regime estacionario.

6.1 Pirdlise de Bagaco de Cana

Os resultados pertinentes as simulacbes do processo de pirdlise sao aqui
apresentados. Para facilitar o entendimento, na subsec¢éo 6.1.1 sdo apresentados 0s
resultados referentes a predicédo dos produtos formados na pirélise do bagaco de cana.
Em seguida, na subsecao 6.1.2 é feita uma investigacao sobre a capacidade preditiva
de alguns dos modelos de pirélise considerados em relacdo a composicéo elementar do
bio-6leo formado. Deve ser observado ainda que BRANDAO (2015) realizou um teste
de convergéncia de malha para simulagfes do processo de pirdlise do bagaco de cana
e identificou que uma malha bidimensional de 38 x 128 volumes finitos pode ser

considerada satisfatoria. Assim, esta malha também ¢é utilizada nas situagbes aqui

investigadas.

6.1.1 Produtos da pir6lise e taxas de formacgao

Na Tab. 6.1 sédo apresentados os resultados para o Caso A, correspondente a
menor temperatura operacional considerada para a pirélise de bagago de cana
(Tparede = 717 K). Os resultados mostrados na Tab. 6.1 revelam que, baseado nos
desvios RMS, o modelo ANC fornece a melhor predicdo em relacdo aos valores
experimentais (RMS = 5,8%), seguido pelos modelos RAN e BJR (RMS = 7,8% e
RMS = 7,9%, respectivamente). Também é visto nesta tabela que todos os modelos

utilizados sobrestimam o teor de volateis e subestimam o teor de gases permanentes
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produzidos no Caso A. Em relacdo ao teor de char, apenas o modelo SHA prediz um
valor dentro da faixa experimental. J& com respeito a temperatura de saida dos gases,
uma analise dos termos na equacado global de balangco de energia aplicada ao reator
indica que suas magnitudes variam significativamente entre os modelos de pirélise, uma
vez que a composi¢cdo dos produtos predita é bastante diferente. Esta composicao
influencia os calores de reacdo e, consequentemente, o fluxo de calor na parede do
reator para manter a temperatura constante. Os resultados da Tab. 6.1 indicam que 0s
modelos que melhor predizem a temperatura de saida dos gases sdo 0os modelos MB e
SHA.

A medida que a temperatura operacional aumenta, Caso B (Tparede = 785 K), 0s
resultados da Tab. 6.2 indicam que as predigcbes numeéricas de todos os modelos
investigados melhoram, com redugdes significativas nos valores RMS, com excegéo do
modelo SHA. Assim como no Caso A, no Caso B o modelo RAN resulta na melhor
predicdo dos produtos da pirdlise (RMS = 0,6%), seguido pelo modelo ANC (RMS =
1,6%). Ambos os modelos séo os unicos a predizer as fragbes de gases permanentes,
volateis e char dentro das respectivas faixas experimentais, embora subestimem o teor
de bio-6leo. Também é possivel notar que os modelos BJR e PAR fornecem resultados
similares para o Caso B, enquanto que o modelo SHA néo é capaz de predizer as
fracdes massicas dos produtos da pirélise dentro das respectivas faixas experimentais.

Os resultados para o0 Caso C, correspondente a maior temperatura operacional
(Tparede = 818 K), s@o mostrados na Tab. 6.3. Como nos casos anteriores, os modelos
RAN (RMS = 1,8%) e ANC (RMS = 2,0%) apresentam a melhor capacidade de predicédo
da distribuicdo dos produtos da pirélise no Caso C, fornecendo teores de gases
permanentes e volateis dentro das faixas experimentais. Ainda na Tab. 6.3, é possivel
observar que os modelos MB e PAR também predizem satisfatoriamente a distribuicao
dos produtos para o Caso C. Comparando os valores RMS do modelo MB nas
Tabs. 6.1-6.3, nota-se que sua capacidade preditiva melhora consideravelmente a
medida que a temperatura operacional aumenta. Tal tendéncia também esta reportada
na literatura (BLONDEAU e JEANMART, 2012). Na Tab. 6.3, observa-se também que
os valores RMS do modelo SHA permanecem maiores do que os obtidos com os demais
modelos, enquanto que a temperatura de saida dos gases é satisfatoriamente predita.

Os resultados das Tabs. 6.2 e 6.3 sugerem que o modelo PAR pode ser
empregado de maneira equivalente aos modelos RAN e ANC para simular a pirélise de
bagaco de cana para elevadas temperaturas operacionais (= 768 K). Uma outra
observacdo importante € que, na faixa de temperaturas relativamente moderadas
investigadas, o uso do modelo BJR néo acarreta em uma melhora nas predicbes com

respeito ao modelo RAN.
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Tabela 6.1 — Produtos da pirélise do bagaco de cana e temperatura de saida dos

gases para o Caso A.

Exp. MB RAN BJR ANC PAR SHA
Gases [%] | 25-33 13,9 21,2 22,0 23,4 11,6 11,6
Alcatrdo
o 56-62 66,3 69,8 70,4 67,3 71,7 75,7
o (48-54) (NA)P (54,6) (57,6) (50,8) (NA)P (NA)P
(Bio-6leo)
Char [%)] 10-12 19,8 9,0 7,6 9,3 14,6 10,4
RMS [%] - 10,9 7,8 7,9 5,8 11,7 14,9
Tsaida [K] | 696-706 | 703,3 672,5 662,3 678,7 685,8 697,3

aincluindo Bio-6leo

Pnao disponivel para este modelo

Tabela 6.2 — Produtos da pir6lise do bagaco de cana e temperatura de saida dos

gases para o Caso B.

Exp. MB RAN BJR ANC PAR SHA
Gases [%] | 21-29 20,9 26,9 24,3 26,0 22,7 13,5
Alcatrao

96" 62 — 68 63,1 65,2 68,4 63,3 69,5 79,6

(Bio-6le0) (54 -60) (NA)P | (53,7) (58,5) (48,4) (NA)P (NA)P
Char [%] 8-10 16,0 8,8 7,3 9,8 7,8 7,2
RMS [%] - 4,8 0,6 2,2 1,6 3,0 10,8

Tsaida [K] 766 - 770 | 768,5 | 730,3 729,1 739,2 747,8 764,5

aincluindo Bio-6leo

Pnao disponivel para este modelo

Tabela 6.3 — Produtos da pir6lise do bagaco de cana e temperatura de saida dos

gases para o Caso C.

Exp. MB RAN BJR ANC PAR SHA
Gases [%] | 25-33 27,7 30,2 27,5 27,0 28,6 13,8
Alcatrao

6] 56 — 62 57,5 60,9 65,3 59,3 64,0 79,6

(Bio-6le0) (48-54) | (NAP | (49,1) (54,8) (38,6) (NA)P (NA)P
Char [%)] 10- 12 14,8 8,8 7,2 13,7 7,4 5,8
RMS [%] - 2,4 1,8 4,3 2,0 3,5 15,1

Tsaida [K] 796 -802 | 799,5 | 762,7 763,0 774,1 778,0 796,7

aincluindo Bio-6leo

Pnao disponivel para este modelo
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Os resultados experimentais nas Tabs. 6.1-6.3 sugerem gue um comportamento
ndo monotono da distribuicdo de produtos da pirélise pode ser esperado conforme a
temperatura operacional aumenta. Os resultados experimentais revelam que os volateis
formados atingem um valor maximo para a situagao intermediaria, Caso B, enquanto
que a formacdo de char e de gases permanentes alcangam um minimo para este
mesmo caso. O aumento incomum da fracdo de char do Caso B para o Caso C é
explicado em HUGO (2010) como sendo uma consequéncia de um maior teor de
umidade nas particulas de bagaco de cana no Caso C. Assim, 0 maior teor de umidade
teria acarretado uma reducdo da temperatura no interior das particulas, aumentando a
formagcdo de char. As Tabs. 6.1-6.3 revelam que apesar do teor de umidade da
biomassa ser considerado nas simulagdes, nenhum dos modelos estudados corrobora
este comportamento ndo mondétono da pirdlise do bagaco de cana para as condi¢cdes
aqui estudadas. Esta diferenca entre os resultados numeéricos e experimentais é
provavelmente causada pelo fato da abordagem Euler-Euler empregada aqui nao
considerar os fendmenos de transporte no interior das particulas, os quais estdo
relacionados com a formacéo do char.

Os resultados numéricos obtidos também sdo usados para avaliar o
comportamento das taxas de formacgéo dos produtos de pirélise e da fragdo volumétrica
de bagacgo de cana ao longo do reator. Nas Figs. 6.1-6.6, sdo apresentados os perfis
axiais das taxas de formacao de gases permanentes, volateis e char, enquanto que 0s
perfis axiais da fracdo volumétrica de bagaco de cana sao mostrados na Fig. 6.7.
Nas Figs. 6.1-6.7 sdo apresentados resultados obtidos com os modelos MB, RAN,
BJR, PAR, SHA e ANC para as temperaturas operacionais associadas com o0s
Casos A,BeC.

Nas Figs. 6.1-6.6 é possivel observar que existem picos das taxas de formacgéo
na regido proxima ao fim do leito de particulas, a uma altura de aproximadamente
28 cm. Estes picos estdo associados com os picos de fracao volumétrica de bagaco de
cana mostrados na Fig. 6.7. Este comportamento indica a existéncia de um leito
segregado de particulas. Em todas as situacdes consideradas € possivel observar que
o leito segregado € composto de uma regido formada por bagacgo de cana, proxima a
regiao do freeboard, e uma regido abaixo formada pelo material inerte. Deve ser notado
gue nenhum comentério foi realizado no trabalho de referéncia (HUGO, 2010) sobre
esta estrutura segregada do leito de particulas. Todavia, QIAOQUN et al. (2005) obteve
resultados semelhantes experimentalmente e numericamente para misturas entre casca
de arroz e areia. Ja CARDOSO et al. (2018) mostraram que particulas de biomassa, em
geral, tendem a se concentrar na regido préxima ao final do leito de particulas, como

comentado anteriormente na Seg. 3.6.
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Figura 6.1 — Taxas de formacdo do modelo MB para gases permanentes (a),
volateis (b) e char (c).
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Figura 6.2 — Taxas de formacdo do modelo RAN para gases permanentes (a),
volateis (b) e char (c).
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Figura 6.3 — Taxas de formacédo do modelo BJR para gases permanentes (a),
volateis (b) e char (c).
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Figura 6.4 — Taxas de formacdo do modelo PAR para gases permanentes (a),
volateis (b) e char (c).
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Figura 6.5 — Taxas de formacdo do modelo SHA para gases permanentes (a),
volateis (b) e char (c).

- N w
o [=] [=]

F[mol/cm®s] x 103

o
=]

& CasoA(T,=717TK) & CasoB(7,=785K) 4 CasoC(7,=818K)

(@) |

| 1
(b) |

=3

=

16 32 48

64 0

16 32 48
h [cm]

64 0

16 32 48 64

Figura 6.6 — Taxas de formacdo do modelo ANC para gases permanentes (a),
volateis (b) e char (c).
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Figura 6.7 — Fracdo volumétrica de bagaco ao longo do reator para todos os trés casos
e seis modelos de pirdlise.

Para o caso de menor temperatura operacional (Caso A), as taxas de formacao
nas Figs. 6.1 (modelo MB), 6.4 (modelo PAR) e 6.5 (modelo SHA) apresentam perfis
similares ao longo do reator, sugerindo uma formagé&o preferencial de char e volateis
sobre 0s gases permanentes para as condi¢des consideradas. Este comportamento &
corroborado pelos resultados na Tab. 6.1, onde é possivel observar que os modelos
MB, PAR e SHA subestimam o teor de gases permanentes nos produtos da pirélise. Por
outro lado, os resultados na Tab. 6.1 também revelam que o uso do modelo ANC
acarreta no menor valor RMS. De fato, um comportamento diferente € observado para
0 Caso A usando os modelos RAN (Fig. 6.2), BJR (Fig. 6.3) e ANC (Fig. 6.6). Estes
modelos resultam em perfis analogos das taxas de formagdo de gases permanentes,
volateis e char, com picos de intensidades similares. Assim, € possivel afirmar que os
modelos RAN, BJR e ANC, que melhor predizem a composicao dos produtos de pir6lise
formados, acarretam em taxas de formacao mais equilibradas.

Para o caso com temperatura média (Caso B), os picos das taxas de formacéao
sdo reduzidos em comparacdo com aqueles da situacdo de menor temperatura
(Caso A). Esta tendéncia ocorre porque a taxa de decomposicao térmica do bagaco se

torna mais intensa na regido entre a injecdo de biomassa e o fim do leito de particulas
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para todos os modelos considerados. Tal afirmacdo pode ser confirmada notando que
na Fig. 6.7 os valores da fracdo volumétrica do bagaco de cana no limite superior do
leito de particulas sdo menores no Caso B, em compara¢do com 0s resultados para o
Caso A. As Figs. 6.2 e 6.6 mostram que os modelos RAN e ANC fornecem perfis de
formacao de gases permanentes, volateis e char ao longo do leito semelhantes. Ja na
Fig. 6.4b, nota-se que o modelo PAR prediz uma formacéo preferencial de volateis,
especialmente na regido préxima ao final do leito de particulas. A similaridade da
capacidade de predicdo dos produtos da pirdlise dos modelos ANC, RAN e PAR,
verificada na Tab. 6.2, pode ser explicada pelas reacdes de craqueamento térmico dos
volateis formados na regido do freeboard para o modelo PAR. O fato da taxa de
formacédo de gases permanentes ser diferente de zero na regido do freeboard para o
Caso B, Fig. 6.4a, ajuda a confirmar a afirmacao anterior. Adicionalmente, a partir dos
resultados da Tab. 6.2 e das Figs. 6.2, 6.4 e 6.6, é possivel afirmar que a quantidade de
gases permanentes produzidos pela pirdlise primaria no leito e pelo cragueamento
térmico de volateis no freeboard predita pelo modelo PAR é similar a quantidade de
gases permanentes produzida na regido do leito pelos modelos RAN e ANC. A Fig. 6.7
ajuda a confirmar esta afirmacgéo, uma vez que é possivel ver nesta figura que a fracao
volumétrica de bagaco corresponde a zero no freeboard para o0 modelo PAR, indicando
gue a geracdo de gases permanentes esta relacionada apenas com o cragueamento
dos volateis nesta regido.

Os valores RMS mostrados na Tab. 6.3 indicam que os modelos RAN
(RMS = 1,8%), ANC (RMS = 2,0%), MB (RMS = 2,4%) e PAR (RMS = 3,5%) fornecem
as predices mais satisfatérias da distribuicdo dos produtos da pirélise para o Caso C.
Ademais, as Figs. 6.1-6.6 revelam que os picos das taxas de formacédo obtidas com os
modelos RAN e ANC atingem valores menores para o Caso C do que para o Caso B.
Esta tendéncia ocorre devido a intensificagdo das taxas de reagdo da pirélise primaria
nas regides inferiores do leito no Caso C, em decorréncia da maior temperatura no
interior do reator. A intensificacdo da pirdlise primaria aumenta a taxa de consumo das
particulas do bagago de cana proximas a entrada de biomassa, reduzindo a fragéo
volumétrica de bagago na regido do final do leito particulado, como pode ser verificado
na Fig. 6.7. Analogamente a discussao apresentada para o Caso B, a intensificacéo das
reacOes secundarias de craqueamento térmico do modelo PAR parece ocasionar uma
reducdo do teor de volateis e um aumento do teor de gases permanentes formados,
levando a uma predicéo satisfatoria de gases permanentes e volateis. O mesmo efeito
de intensificagdo do craqueamento térmico dos volateis também é observado no modelo

MB, como indica a Fig. 6.1. E interessante notar ainda gue, para o modelo PAR, as taxas
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de reacdo para os volateis apresentam uma dependéncia mais fraca com a temperatura
no intervalo entre os Casos A e C.

O efeito da variacdo da temperatura operacional sobre a pirélise secundaria pode
ser observado nas Figs. 6.1-6.6, nas regides apos o pico das taxas de formacao. Assim
como a pirblise primaria, a influéncia do aumento da temperatura parece ser mais
relevante nos modelos MB e PAR, os quais produzem mais gases permanentes na
regido do freeboard. Similarmente para todas as temperaturas, a pirélise secundaria
produz char, através de reacg6es de repolimeriza¢do, nos modelos RAN, BJR, PAR e
ANC. Em contrapartida, os resultados da Fig. 6.5 indicam que as temperaturas
operacionais consideradas ndo sao suficientemente elevadas para ativar a pirolise
secundaria do modelo SHA, o que pode explicar os elevados teores de volateis preditos
por este modelo nas Tabs. 6.1-6.3. Finalmente, observando a Fig. 6.7, é possivel notar
que o modelo MB prediz as menores concentracdes volumétricas de bagago ao longo
do reator do que os demais modelos. Retornando as Figs. 6.1-6.6 nota-se que as taxas
de formacdao de char para o modelo MB sao superiores aquelas preditas com os demais
modelos. Além disso, as Tabs. 6.1-6.3 mostram que uma maior formacado de char é
obtida com o0 modelo MB, justificando assim as menores fragdes volumétricas de bagaco

de cana na Fig. 6.7 preditas por este modelo.

6.1.2 Composicao do bio-6leo formado

Além da distribuicdo dos produtos de pirélise, outra informacao relevante em se
tratando de processos de pir6lise diz respeito a composicdo elementar do bio-6leo
produzido e de seu poder calorifico, dependendo de sua aplicacéo final. O bio-6leo é
composto por alguns dos hidrocarbonetos liberados como volateis durante a pirélise
primaria da biomassa. Ele tem sido considerado como uma importante matéria-prima
para processos quimicos na obtencéo de produtos de valor elevado tais como gasolina
e diesel (BRIDGWATER, 2012). O teor de carbono (C), hidrogénio (H) e oxigénio (O) do
bio-6leo proveniente da biomassa é reconhecido como um importante parametro na
determinacédo de sua utilizacdo (BRIDGWATER, 2012). As comparacdes das predicdes
numéricas realizadas com os resultados experimentais obtidos através de medicbes
diretas e de calculos baseados nos dados obtidos experimentalmente em HUGO (2010)
sdo apresentadas na Tab. 6.4. Nesta tabela, sdo mostradas informacg6es da composicao
elementar e do poder calorifico inferior (PCI) do bio-6leo produzido na pirélise do bagaco

de cana nos Casos A, B e C. Os valores preditos do poder calorifico superior (PCS) do
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bio-6leo séo obtidos por uma funcdo das fracbes massicas de C, H, N, S, O e cinzas
usando a expresséo dada por CHANNIWALA e PARIKH (2002), tal que:

PCS = 349,1Y¢ + 1178,3Y), + 100,3Ys — 103,4Yo — 15,1Yy — 21,1 Yginzes ~ (6.1)

onde Ys, Yn € Ycnzas S0 considerados iguais a zero. O PCI é calculado com base no
PCS estimado pela Eqg. (6.1).

Deve ser ressaltado que apenas os modelos RAN, BJR e ANC permitem o
calculo numérico direto da composicdo elementar do bio-6leo pela consideracdo da
formacao de volateis para cada componente da biomassa (i.e., celulose, hemicelulose
e lignina). Para o modelo MB, a composi¢cao elementar do bio-6leo é considerada igual
a composicao dos volateis, a qual é estimada através das férmulas dos componentes
da biomassa (BASU, 2010; BLONDEAU e JEANMART, 2012) e da estequiometria das
reacoes de formacao de volateis (Fig. 3.6).

Na Tab. 6.4, é possivel ver que para a situacdo de menor temperatura
operacional (Caso A) apenas os modelos RAN e ANC sdo capazes de predizer
numericamente os teores de carbono e oxigénio dentro das respectivas faixas
experimentais. Em relacdo as predi¢des das fracdes massicas de hidrogénio, ambos os
modelos RAN e ANC resultam em uma diferenca relativa inferior & 6%. Ja para o Caso
B, a predicdo do modelo RAN piora, enquanto que o modelo BJR fornece as melhores
predigdes, com RMS = 1,9% e o teor de oxigénio presente no bio-6leo dentro da faixa
experimental. Para o caso com maior temperatura operacional, Caso C, todos os quatro
modelos subestimam o teor de carbono do bio-6leo produzido e sobrestimam o teor de
oxigénio.

Em relagdo ao PCI do bio-6leo produzido, nota-se na Tab. 6.4 que os valores
calculados para todos os modelos sobrestimam os valores medidos experimentalmente
no intervalo de temperatura investigado. Ao contrario do que se poderia esperar, 0s
modelos com menores valores RMS em relacdo a composicao elementar do bio-6leo
nao resultam necessariamente nas predicées mais acuradas do PCI do bio-6leo. Na
verdade, os valores de PCI calculados com base nas simula¢cdes do modelo MB, com
0s menores teores de hidrogénio, sdo os que mais se aproximam dos valores de PCI
experimentais. No entanto, os modelos com os menores valores RMS em relagéo a
composicao elementar de bio-6leo fornecem a melhor ou a segunda melhor diferenca
relativa com respeito aos valores calculados do PCI usando a composi¢cdo elementar
experimental obtida por HUGO (2010) na formula de CHANNIWALA e PARIKH (2002).

Os resultados na Tab. 6.4 reforcam a importdncia da acurada determinacdo
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experimental e numérica da composicdo elementar para a definicdo das propriedades

globais do bio-6leo, tal como o PCI mostrado na Tab. 6.4.

Tabela 6.4 — Andlise elementar e PCI do bio-6leo produzido.

Caso A
Exp. MB RAN BJR ANC
C [%] 482 52,2 48,6 | 48,9 | 46,9 | 51,1
H [%] 6,5-6,7 6,1 6,9 7,0 7,0
O [%] 41,2 — 45,2 45,3 44,2 46,1 41,9
RMS [%)] 1,6 1,0 2,5 0,9
PCI [MJ/kg] 16,00 — 16,12 17,19 | 18,42 | 17,60 | 19,55
Arc [%] - 7,0 14,7 9,6 21,7
Caso B
C [%] 43,3 -47,3 49,1 | 480 | 47,3 | 51,0
H [%] 6,3—6,5 6,1 7.0 6,9 7.1
O [%] 46,3 — 50,3 44,9 45,0 45,8 41,9
RMS [%] 3,0 2,5 1,9 5,0
PCI [MJ/kg] 16,28 - 16,40 17,37 | 18,08 | 17,67 | 19,54
Arci [%)] - 6,3 10,7 8,1 19,6
Caso C
C [%] 52,3 -56,3 49,2 47,5 47,4 50,2
H [%0] 6,3-6,5 6,1 7,1 6,9 7,2
O [%] 37,3-41.3 448 | 454 | 457 | 426
RMS [%] 4,3 5,3 55 3,1
PCI [MJ/kg] 15,16 — 15,27 | 17,41 | 17,98 | 17,69 | 19,31
Arci [%)] - 14,4 | 182 | 16,3 | 26,9

6.1.3 Comentérios adicionais sobre a capacidade preditiva da pir6lise do bagaco

de cana

Baseado nos resultados numéricos apresentados, € possivel identificar dois
modelos como mais adequados para predizer o processo de pirélise de bagaco de cana
nas condicbes aqui consideradas. Usando os desvios globais entre os dados
experimentais e numéricos, os modelos ANC e RAN s&o recomendados para a faixa de

temperatura investigada. Porém, é preciso avaliar que a dependéncia do modelo ANC
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em relacdo aos parametros x’s considerados neste modelo ainda ndo é bem
compreendida na literatura. Desta forma, no caso de escolha de um modelo para
descrever a pirélise do bagaco de cana nas situagdes aqui empregadas, 0 modelo RAN
deve ser utilizado. E interessante notar que em BRANDAO (2015) os modelos que
forneceram os resultados mais proximos dos experimentais foram os modelos BJR e
PAR. Desta forma, fica claro que a consideracdo da umidade da biomassa e a incluséo
de calores especificos varidveis com a temperatura nos modelos ANC, BJR e RAN,
possuem uma influéncia significativa sobre a capacidade preditiva da metodologia
empregada.

Quanto a predicdo da composi¢do e do PCI formado na pirdlise do bagaco,
apenas os modelos RAN, BJR, ANC e MB s&o analisados. A comparacgéo entre dados
experimentais e numéricos revelam uma capacidade preditiva da composi¢éo elementar
do bio-6leo com valores RMS relativamente baixos, variando entre 0,9% e 5,5%.
Contudo, todos estes quatro modelos citados falham em predizer a composicao
elementar dentro da faixa experimental. Desta forma, é possivel afirmar que ainda é
preciso melhorar a acuracia na predicdo da composicao elementar do bio-6leo formado
na pirdlise do bagacgo de cana.

Por fim, deve ser observado que informagdes sobre o custo computacional
associado com as simulagbes realizadas para a pirdlise do bagago de cana
sdo de interesse para pesquisadores atuantes neste topico. Uma analise
dos custos computacionais associados com a simulacdo numérica dos diferentes
modelos da pirdlise de bagaco de cana considerados indica que o modelo PAR
requer o menor custo computacional. As simulacbes com o modelo PAR
necessitaram de um tempo computacional de, aproximadamente, 30 h para 50 s
de simulacdo em um computador com processadores de 2,4 GHz rodando
com 12 tasks simultaneamente. Também deve ser comentado que os modelos ANC,
RAN e BJR apresentam custos computacionais muito préximos entre si. Uma simulacao
usando um destes modelos necessita de um tempo de computacgéo, aproximadamente,
1,8 vezes maior do que uma simulacdo com o modelo PAR. Por fim, para
as condicdes consideradas aqui, uma simulagdo usando o modelo MB necessita
de um tempo computacional em torno de 1,3 vezes maior do que 0 tempo
correspondente a uma simulagcdo com o modelo PAR. Este custo computacional
é equivalente ao reportado em BRANDAO (2015), indicando que as inclusdes realizadas
aqui ndo acarretam em um aumento significativo do custo computacional das
simulacgdes.

E interessante observar também que os resultados obtidos sugerem que o

modelo PAR pode ser empregado de maneira equivalente aos modelos RAN e
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ANC para simular a pirolise de bagaco de cana para elevadas temperaturas
operacionais (= 768 K). Nos modelos RAN, ANC e BJR, séo consideradas 21 espécies
quimicas gasosas e 11 espécies quimicas para a fase sélida bagaco de cana.
J4 no modelo PAR, sdo consideradas quatro espécies quimicas na fase gas
(N2, gas permanente, volateis e H-O) e duas na fase sélida bagaco (bagaco de cana e
sélido intermediario). Assim, quando o modelo PAR é usado séo resolvidas apenas seis
equacdes de transporte de espécies quimicas, enquanto que nos modelos RAN, ANC e
BJR séo resolvidas 32 equacgfes. Além disso, 0 maior numero de reac¢des quimicas
considerados nos modelos RAN, ANC e BJR também aumenta o esforgo computacional
destes modelos. Desta forma, embora exista uma perda de acuracia com a utilizacéo
do modelo PAR, o menor custo computacional deste modelo pode justificar sua
utilizacdo em determinadas situacgdes, principalmente para temperaturas do leito mais

elevadas.

6.2 Gaseificacdo de Bagaco de Cana

Os resultados pertinentes as simulagfes do processo de gaseificacdo de bagaco
de cana-de-agucar sdo aqui apresentados. Inicialmente, na subsecdo 6.2.1, sdo
feitos comentérios sobre o teste de convergéncia de malha para a geometria
considerada no caso da gaseificacdo do bagaco. Nas subsecdes posteriores
sdo analisados o efeito da variagdo das correlagdes cinéticas para as reacdes
heterogéneas e de pirdlise. Na subsecdo 6.2.2, é feita uma analise do impacto
de diferentes correlagdes cinéticas usadas para descrever as reacdes heterogéneas
de oxidagdo de char, Boudouard e gaseificacdo com vapor, descritas na
subsecdo 3.5.3, sobre a capacidade preditiva da metodologia aqui desenvolvida.
Na subsecéo 6.2.3, alguns modelos cinéticos de pirdlise, selecionados de acordo com
0 estudo apresentado na Seg. 6.1 e com o trabalho de BRANDAO (2015), s&o utilizados
para 0 caso da gaseificacdo do bagaco de cana-de-agucar. Na subsecdo 6.2.4,
é realizada uma andlise complementar, envolvendo a utilizagdo do modelo de pirdlise e
da correlagédo da reacdo de oxidacdo de char apontados como mais apropriados nas
subsecdes 6.2.2 e 6.2.3. Esta analise complementar é importante uma vez que é
possivel analisar o efeito cruzado da variacdo da modelagem das reacdes que mais
influenciam os gases produzidos nas situacdes aqui analisadas. Finalmente,
na subsecao 6.2.5 é apresentada uma sintese dos resultados apresentados ao longo

da presente secao.

191



6.2.1 Convergéncia de malha

Como a geometria do reator do caso da gaseificacdo de bagaco é diferente das
geometrias das simulacfes de validacdo (Se¢. 5.3) e de pirdlise de bagaco de cana
(Sec¢. 6.1), um teste de convergéncia de malha é necesséario. Com base no estudo da
convergéncia de malha da gaseificacdo de madeira, comentado na subsecédo 5.3.2, é
proposta uma malha, de 35x327 volumes, com refinamento maior na direcdo y na regiao
do freeboard do que na regido do leito. A malha proposta foi sugerida apés o teste de
malhas com 20x150, 26x200, 35x300 e 46x400 volumes finitos. Os espagamentos das
malhas testadas sdo mostrados na Tab. 6.5, de modo que as informacdes da malha
proposta estd sombreada na tabela. Com o intuito de realizar uma convergéncia de
malha valida para todos os trés casos investigados aqui (Tab. 5.36), o caso mais critico,
com maior velocidade e temperatura do escoamento, deve ser testado. Como menos
biomassa € injetada no reator no caso em que FA é igual a 0,44, espera-se gque as
maiores temperaturas sejam encontradas nesta situacdo, uma vez que existira uma
razdo ar-combustivel mais préxima da estequiométrica. O aumento de temperatura
reduz a massa especifica da fase géas, elevando também a velocidade do escoamento.
Assim, para deixar a situacdo analisada no teste de convergéncia de malha mais critica,

o reator € considerado aqui completamente adiabatico.

Tabela 6.5 — Espacamento de malha para analise da malha proposta para a
gaseificacdo do bagaco de cana-de-acgucar.

Malhas A, [cm] Regido Ay [cm]
20x150 De 0a20,0cm 1,0 De 0 a 180,0 cm 1,2
26x200 De 0 a 20,0 cm 0,7692 De 0 a 180,0 cm 0,9
35x300 De 0 a 20,0 cm 0,5714 De 0 a 180,0 cm 0,6
46x400 De 0a 20,0 cm 0,4348 De 0 a180,0 cm 0,45
De0Oa20cm 0,4 De 0 a 80,0 cm 0,64
35x327 De 2,0 a218,0 cm 0,64 De 80,0 2 93,2 cm 0,55

De 18,0 a 20,0 cm 0,4 De 93,2 a 180,0 cm 0,4876

O teste de convergéncia de malha realizado objetiva analisar tanto os resultados
ao longo do reator quanto os resultados na saida do reator. Os resultados e a andlise
do teste de convergéncia de malha séo realizados de maneira analoga ao estudo de
convergéncia de malha do caso de validacdo (ver subsecdo 5.3.2), e estdo

apresentados no Anexo 2. A analise dos resultados do teste de convergéncia de malha
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com a geometria do reator de SANCHEZ (1994) permite identificar que a malha
proposta, com 35x327 volumes, pode ser considerada convergida, podendo ser utilizada
para estudar a gaseificacdo de bagaco de cana nas situa¢gOes aqui investigadas.

6.2.2 Influéncia dos modelos de reagcdes heterogéneas

Na Fig. 6.8 e na Tab. 6.6 sdo apresentados os resultados das simulacbes
realizadas com diferentes correlagfes cinéticas para as rea¢des heterogéneas, i.e., 0
modelo Base e os modelos QTN, DBI e MAI, referenciados na Tab. 5.30, juntamente
com os resultados experimentais disponiveis em SANCHEZ (1994). Na Fig. 6.8 as
fracBes molares experimentais e numéricas de H,, CO, CH4 e CO, sé@o apresentadas
em funcdo do parametro fator de ar (FA), definido na Eq. (2.1). Deve ser ressaltado
ainda que os valores experimentais apresentados na Fig. 6.8 sdo valores médios
calculados com base no trabalho de SANCHEZ (1994).

E importante notar que na Tab. 6.6 s&o apresentados dois valores RMS, 0 RMSy,
calculado em funcdo dos valores médios dos dados experimentais disponiveis em
SANCHEZ (1994), e 0 RMSE, o qual é calculado considerando os valores minimo e
méximo da faixa experimental das fragdes molares dos gases. A opcao por representar
os dois valores é realizada aqui para analisar ndo apenas o0 quéo perto as simulagdes
se aproximam do valor médio baseado nos experimentos de SANCHEZ (1994) para
cada fator de ar investigado, mas também a capacidade de cada simulagcdo em se
aproximar da faixa experimental. Como o0s varios experimentos realizados por
SANCHEZ (1994) ndo acarretam em um mesmo valor para todas as grandezas, é
plausivel comparar os resultados das simulagfes também com a faixa experimental.
Porém, a comparagdo com o valor médio também é importante, uma vez que este leva
em conta a frequéncia dos resultados. Os dois valores RMS comentados sao definidos

matematicamente como:

RMSy, = ! (6.2)

(6.3)
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de modo que A, é dado por,

Xnnum _ Xﬁxp,inf, se Xnnum < szp,inf
um Xp,inf um Xp, Sy,
Ap =X = X3P, se Xg'™ > XPoP (6.4)
; num
O, se Xﬁxp,mf < Xn < X{;xp,sup

A andlise da Fig. 6.8 torna possivel avaliar qualitativamente a capacidade
dos modelos utilizados com respeito a predicdo da composi¢cdo do gas produzido na
gaseificacdo do bagaco de cana-de-acUcar. Porém, antes de comentar o0s
resultados numéricos é preciso realizar uma breve andlise dos dados experimentais
apresentados na Fig. 6.8. Nota-se nas Figs. 6.8(a)-(d) que com o0 aumento
do parametro FA os teores de H;, CO, CO; e CH4 no gas produzido diminuem.
Esta tendéncia dos dados experimentais obtidos por SANCHEZ (1994) pode ser
explicada lembrando que para aumentar o fator de ar, a vazdo volumétrica de ar
foi mantida aproximadamente constante e a vazdo massica de entrada de bagaco de
cana foi reduzida. Com menor quantidade de biomassa sendo inserida no reator, menos
char passa a estar disponivel para reagir com o O,, de modo que existe mais O
disponivel para reagir com os gases formados na pirélise. Todavia, a quantidade de
gases formada na pirélise do bagaco de cana também é menor, uma vez que a
guantidade de biomassa no reator foi reduzida. Consequentemente, com o aumento de
FA tem-se mais O, disponivel para a combustao das menores quantidades presentes
de Hz, CO e CHa.

As Figs. 6.8(a), (b) e (d) revelam que os modelos Base, QTN e DBI predizem
adequadamente a tendéncia de reducdo nos teores de H,, CO e CH4 observada nos
dados experimentais, ainda que sobrestimando os teores destas trés espécies. Ja o
modelo MAI prediz apenas a redugéo de CHs4, enquanto que os teores de H, e CO séo
descritos de uma forma ndo mondétona em relacdo ao FA. Contudo, nota-se na
Fig. 6.8(a) que apesar do modelo MAI falhar em predizer o comportamento decrescente
do teor de H; formado com o aumento de FA, este modelo é o que resulta
em valores de fragdo molar de H> mais préximos dos valores experimentais médios.
A Fig. 6.8(d) indica que o modelo MAI também é o que parece predizer de maneira
mais satisfatéria a formacdo de CHi. Ainda na Fig. 6.8(c), nota-se que nenhum
modelo captura a tendéncia da variagdo experimental da fracdo molar de CO,
com uma reducéo do teor de CO, acompanhando o aumento de FA de 0,17 para 0,44.
Ademais, todos os modelos predizem teores de CO, semelhantes entre si.
Em relacdo a formacdo de CO, a Fig. 6.8(b) indica que os valores preditos pelos

modelos numéricos para essa fracdo molar se mostram mais satisfatérios do que
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as predicbes para o H.. Comparando as Figs. 6.8(a)-(d), nota-se que os modelos
QTN e DBI apresentam predicdes muito proximas entre si e ambos acarretam
nas predicdbes mais afastadas dos valores médios experimentais das fracdes
molares de H,, CO e CHa. Por fim, também se observa que com excecdo do caso
em que FA = 0,17, os modelos Base e MAI também fornecem predigbes proximas

entre si.
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Figura 6.8 — Fracdo molar experimental e numeérica de (a) Hz, (b) CO, (c) CO- e (d)
CHs em fung@o do parédmetro FA para os modelos Base, QTN, DBI e MAI

Para uma analise mais quantitativa das simulacdes realizadas com os modelos
Base, QTN, DBI e MAI é preciso analisar os resultados apresentados na Tab. 6.6. Nesta
tabela é interessante notar que, como esperado pela analise da Fig. 6.8, os modelos

QTN e DBI apresentam acuracias semelhantes em relacdo a predicdo dos gases
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produzidos, com valores RMSr e RMSy aproximadamente iguais para os trés casos
investigados aqui. A Tab. 6.6 revela que para FA igual a 0,17 apenas o modelo MAI
prediz a quantidade de H, (Xw2 = 5,1%) dentro da faixa experimental (3,8-5,3%),
enquanto os demais modelos sobrestimam o teor de H, formado. Além disso, apenas o
modelo Base prediz o teor de CO (Xco = 11,8%) dentro da faixa experimental
(9,7-12,9%), enquanto os modelos DBI e QTN sobrestimam e o modelo MAI subestima
o teor de CO formado. Ainda com respeito a situacdo na qual FA = 0,17, € observado
gue todas as simulagfes sobrestimam ligeiramente os teores de CO; e CH, observados
experimentalmente. No caso com FA = 0,30, todos os modelos sobrestimam os teores
de H, e CO formado em relagdo a suas respectivas faixas experimentais
(0,5-3,7% para o0 H, e 1,5-8,4% para o CO). O modelo Base fornece um valor de Xcna
(2,3%) dentro da faixa experimental (0,3-2,4%), enquanto que o modelo DBI é o Unico
capaz de fornecer um valor de Xco2 (18,2%) dentro da faixa experimental (10,4-18,3%).
Finalmente, para o caso com FA = 0,44, todos os modelos sobrestimam os teores de
H2, CO e CO: no gas produzido na gaseificagdo do bagaco de cana. Contrariamente,
todos os modelos fornecem um valor de Xchs dentro da faixa de valores observados

experimentalmente (0,2-0,8%).

Tabela 6.6 — Resultados numéricos e experimentais para a composi¢ao do gas na
saida do reator para cada modelo de reag6es heterogéneas e fator FA.

A Modelo Xn2 Xco XcHa Xcoz RMSe | RMSy
[%6] [%6] (6] (6] (6] (%]
Ease 8,0 11,8 56 20,3 23 | 28
oTN 8,8 16,8 6.1 17,6 3,0 3,8
0,17 DBI 8,8 16,4 6,1 17,8 2,9 3,7
VA 5,1 6,8 35 18,5 15 2,5
SANCHEZ (1994) | 3853 | 97-129 | 24-32 | 162-175 | - -
B ase 5.9 9,1 2,3 19,1 1,2 3,4
QTN 6,1 11,0 3,0 18,4 1.8 4,0
0,30 DBI 6,3 11,0 2,7 18,2 1,8 4,0
VA 5.6 87 25 19,4 1,1 3,3
SANCHEZ (1994) | 05-37 | 1584 | 03-24 | 104-183 | - -
Case 3.1 5.0 0.6 19,7 24 | 35
QTN 3,8 6,8 0,7 18,8 2,7 3,7
0,44 DBI 3,9 7.1 0,6 18,6 2,8 3,8
VAL 3,2 4.9 0,6 19,7 2.4 35
SANCHEZ (1994) | 04-10 | 12-32 | 0208 | 115-158 | - -
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A Tab. 6.6 também revela que o modelo MAI resulta nos menores valores
RMSw para as trés situacdes investigadas (2,5%, 3,3% e 3,5% para FA correspondente
a 0,17, 0,30 e 0,44, respectivamente), seguido pelo modelo Base (2,8%, 3,4%
e 3,5% para FA correspondente a 0,17, 0,30 e 0,44, respectivamente). Esta tendéncia
também se observa em relagdo ao valor RMSg, de modo que o modelo MAI
fornece RMSe de 1,5%, 1,1% e 2,4% para FA igual a 0,17, 0,30 e 0,44, respectivamente.
Os modelos DBI e QTN apresentam pouca variagdo de RMSy na faixa de
fator de ar investigada (3,7%-4,0%), enquanto que o valor RMSy referente
aos modelos Base e MAI aumentam com a elevacdo do fator de ar de 0,17 para
0,30 e se mantém praticamente 0 mesmo com o aumento do fator de ar de 0,30
para 0,44. Em relagdo ao afastamento da faixa experimental, € observado que para
todos os modelos, com o aumento de FA = 0,17 para FA = 0,30, os valores
0,44

os valores de RMSg aumentam. Os menores valores de RMSg para FA = 0,30

de RMSg diminuem, enquanto que com o aumento de FA = 0,30 para FA

podem estar associados ao fato da faixa experimental ser mais abrangente para
esta situacdo especifica. Este comportamento pode ser explicado devido ao maior
nimero de experimentos realizados por SANCHEZ (1994) com fator de ar
aproximadamente igual a 0,30.

De forma geral, a andlise conjunta da Tab. 6.6 e da Fig. 6.8 permite avaliar
gue os modelos Base, QTN, DBI e MAI ndo sdo capazes de predizer quantidades
muito pequenas de H, e de CO. Porém, o comportamento das fragdes molares
de H;, CO e CH,, formados no processo de gaseificacdo de bagaco de cana é
corretamente predito pelos modelos Base, QTN e DBI com o aumento do parametro
FA. Os modelos investigados apresentam, em geral, acuracias muito proximas
para as fragbes molares de Hz, CO, CHs e CO: resultando em um RMSy menor
do que 4% e RMSk inferior a 3% para todos os casos simulados. De maneira geral,
o modelo MAI fornece uma predi¢cdo dos gases formados na gaseificacdo do bagaco
de cana-de-aclcar mais proxima das faixas experimentais e com menores valor
RMSw e RMSE. Esta tendéncia sugere que as correlagfes cinéticas das reagfes de
Boudouard, (R.3), e de gaseificacdo com vapor, (R.4), utilizadas no modelo MAI podem
ser mais apropriadas para descrever o processo da gaseificacdo do bagaco
de cana-de-agucar do que aquelas consideradas nos modelos Base, DBl e QTN.
Por outro lado, em relacdo as correlacdes cinéticas utilizadas para descrever
a reacdo de oxidacéo parcial de char, (R.2), os resultados obtidos com o modelo Base
estdo relativamente mais proximos dos dados experimentais do que aqueles
obtidos com os modelos QTN e DBI, os quais acarretam em predicdes dos gases

semelhantes.
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Além da capacidade preditiva para a composicdo do gas de sintese, também
deve ser analisada a influéncia dos modelos de gaseificacdo sobre a predicdo da
temperatura do leito e da fluidodindmica do escoamento. Na Tab. 6.7 sdo apresentados
os valores para a média da temperatura do gas no leito obtidos nas simulagdes
numeéricas e as respectivas faixas de valores experimentais, assim como a diferenca
relativa média, Difry, tomada em relacdo ao centro de cada faixa experimental.
Observa-se na Tab. 6.7 que nenhuma simulacéo foi capaz de predizer a temperatura
média do gas no leito dentro da faixa experimental e Difrw varia entre 6,5%
(modelo MAI com FA = 0,17) e 22,3% (modelo DBI com FA = 0,44). Em todas as
situagbes apresentadas na Tab. 6.7 as temperaturas obtidas numericamente
estdo acima dos valores encontrados nos experimentos. Esta tendéncia poderia ser
justificada, caso as paredes consideradas adiabéticas devido ao isolamento
térmico resultem em uma significativa perda energética para o ambiente. Desta forma,
nos experimentos a energia gerada pelas reagdes quimicas no interior do gaseificador
pode ter sido dissipada para o ambiente externo, reduzindo a temperatura
observada dos gases no leito. Ja nas simulages realizadas, a condi¢cdo de isolamento
térmico na regido do leito foi imposta através da utilizacdo da condicdo de contorno
de paredes adiabéaticas (ver subseg¢do 5.5.4). Logo, sem a perda de energia
para o ambiente na regido do leito nas simulagfes, seria esperado que os resultados
obtidos numericamente apresentem valores de temperatura dos gases maiores
do que aqueles encontrados experimentalmente. Outra possivel causa é que
a energia consumida pela pirélise do bagaco de cana esteja sendo subestimada no
modelo cinético de pirdlise utilizado. Na subsecédo 6.2.3 esta segunda possibilidade
€ mais explorada.

E importante observar que do ponto de vista da seguranca operacional do reator,
o fato das simulagdes numéricas sobrestimarem o valor da temperatura do leito
pode ser benéfico. Esta Ultima observacdo € justificada, pois verifica-se
experimentalmente que temperaturas operacionais muito elevadas podem causar
problemas de derretimento e aglomeragdo de cinzas, principalmente no caso de
biomassas ricas em cinzas. Esses problemas podem acarretar até mesmo
em uma defluidizacdo do leito de particulas (GOMEZ et al., 1995; BASU, 2010;
MAHINPEY e GOMEZ, 2016).

Ainda na Tab. 6.7, é possivel perceber que a diferenca relativa média também
aumenta com a elevagdo de FA. Este comportamento est4d associado ao fato da
temperatura predita pelas simulagbes aumentar significativamente com o aumento de
FA, enquanto que o aumento de temperatura nos experimentos foi muito menor.

Por fim, pode ser observado que o modelo que prediz valores de temperatura média
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do leito mais préximos dos dados experimentais € o modelo MAI, com diferencas
relativas variando entre 6,5% (FA = 0,17) e 17,4% (FA =0,44). Como a diferenca
entre os modelos MAI e Base séo as correlagfes cinéticas usadas para descrever as
reacdes de Boudouard, (R.3), e de gaseificacdo de vapor, (R.4), lembrando que
estas reacdes sdo endotérmicas, esta tendéncia sugere que as taxas das reacdes
(R.3) e (R.4) no modelo MAI sdo ligeiramente mais intensas. Consequentemente,
uma quantidade maior de energia é consumida por estas duas reacdes, reduzindo a
temperatura no interior do leito. Também ¢é preciso comentar que no caso em que
FA = 0,44, os resultados obtidos com os modelos Base, DBI, QTN e MAI possuem
Difrm entre 17,4 e 22,3%. Estes valores sdo elevados e mostram que no caso em que
FA = 0,44 nenhum dos modelos parece descrever satisfatoriamente a temperatura dos

gases no leito do reator.

Tabela 6.7 — Resultados numéricos e experimentais para a temperatura média do gas
no leito do reator para cada modelo de reacdes heterogéneas e fator FA.

FA
Modelo 0,17 0,30 0,44
Te[K] | Difrw [%] | Tie [K] | Difrw [%] | T [K] | Difrw [%]
Base 1087 7.0 1175 | 12,9 1236 18,5
QTN 1119 102 | 1179 | 133 1260 20,9
DB 1122 105 | 1188 | 141 1275 22,3
MA 1081 6,5 1165 | 11,9 1224 17,4
Exp. 1005 — 983 — 1028 —
(SANCHEZ, 1994) | 1026 - 1076 - 1054 B

Também ¢é interessante comentar que nos experimentos realizados por
SANCHEZ (1994) ndo houve queima de todo o O, inserido no gaseificador,
sendo detectada a presenga de O nos gases saindo do reator em todos o0s
experimentos realizados. Desta forma, na Tab. 6.8 sdo apresentados os valores
da fracdo de O, no gas produzido no processo de gaseificacdo de bagaco
de cana-de-agucar obtidos com os modelos Base, QTN, DBl e MAI e aqueles
encontrados experimentalmente por SANCHEZ (1994). A Tab. 6.8 revela que
a medida que FA aumenta, maior é a quantidade de O, que sai do reator sem reagir.
Esta tendéncia ocorre devido ao fato da quantidade de combustivel (i.e., bagaco
de cana-de-agucar) inserida no gaseificador diminuir & medida que o parametro

FA aumenta de 0,17 para 0,44. Consequentemente, a pirdlise do bagaco de cana
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produz uma menor quantidade de char e de gases com o aumento do parametro FA,

reduzindo os reagentes para as rea¢des de combustéo.

Tabela 6.8 — Comparacao do teor de O na saida do reator nos experimentos e nas

simulacgdes.
FA

Modelo 0,17 0,30 0,44
Xoz [%] Xoz [%0] Xoz [%]

Base 0,0 0,0 0,1

QTN 0,0 0,0 0,0

DBI 0,0 0,0 0,1

MAI 2,5 0,0 0,2
Exp. (SANCHEZ, 1994) | 0.7-19 | 1,4-84 | 38-84

E interessante notar na Tab. 6.8 que as simulacdes realizadas com os
modelos Base, DBI, QTN e MAI, em geral, resultam em um consumo praticamente
completo do O inserido no gaseificador. A Unica excecdo é o modelo MAI para
o caso FA = 0,17, em que é obtida uma fracdo molar de 2,5% de O na saida do reator.
Esta constatacdo indica que os modelos numéricos tendem a idealizar as reacfes
de combustdo que ocorrem durante o processo de gaseificagcdo de bagaco de
cana-de-acucar. O fato das simulagfes tenderem a predizer que todo o O inserido &
consumido também ajuda a explicar o fato das simulacbes sobrestimarem
a temperatura do leito. Uma vez que nos experimentos uma parte do O; inserido
ndo reage, menos energia é liberada pelas rea¢cdes de combustédo. J& nas simulagfes
praticamente todo o O; inserido é consumido, de modo que mais energia
é liberada pelas reacdes de combustdo, contribuindo para um maior aguecimento
do reator. Esta tendéncia é corroborada observando a Tab. 6.7, onde pode ser verificado
que a simulacdo com menor temperatura do leito € a simulagdo com o modelo MAI
no caso FA = 0,17. O fato da temperatura nesta simulacdo ser maior que
a experimental mesmo com uma fracdo molar de O predita maior do que os valores
experimentais, pode estar relacionada a perdas energéticas do reator experimental
para o ambiente ou também ao modelo cinético de pirdlise utilizado, como comentado
anteriormente

Ap6s a comparacdo dos modelos Base, QTN, DBI e MAI com os
dados experimentais realizada através das Tabs. 6.6-6.8, € preciso investigar

o efeito destes diferentes modelos sobre o comportamento termofluidodindmico
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do escoamento no interior do reator durante o processo de gaseificacdo de
bagaco de cana-de-aclUcar e sobre a formacdo dos componentes gasosos.
Primeiramente sdo comparados os modelos Base, QTN e DBI. A diferenga entre
estes trés modelos consiste na modificacdo da correlagdo cinética para
a reacdo de combustdo parcial de char, (R.2), como mostrado na Tab. 5.30
(subsecéo 5.5.2).

Nas Figs. 6.9 e 6.10 sdo mostrados, respectivamente, os percentuais de H, e
CO formados pelas reacdes modeladas. Na Fig. 6.9(a) nota-se que em torno de 60% do
H, formado no caso em que FA = 0,17 provém da pirélise secundaria (ou
craqueamento de alcatrdo), enquanto que aproximadamente 35% é formado pela
reacdo de reforma de metano (R.7). Com o aumento do fator de ar, as Figs. 6.9(b) e
6.9(c) revelam que tal tendéncia se modifica, com a reforma de metano
passando a contribuir com mais de 50% do H: produzido no gaseificador.
Também é possivel notar que a reacdo de deslocamento gas-agua (R.5) ndo esta
formando H.. Este comportamento indica que a reacdo de deslocamento gas-agua
esta ocorrendo majoritariamente no sentido reverso, consumindo H; e CO; e
produzindo CO e H)O. As Figs. 6.10(a)-(c) corroboram esta indicacao,
uma vez que € identificada uma produgédo de CO devido a reacdo de deslocamento
gas-agua.

As Figs. 6.9(a)-(c) também mostram que a influéncia da reagéo de oxidacéo de
char sobre o H, formado é pequena, uma vez que a reacao de oxidacao de char ndo
produz H,. Porém, é possivel observar alguma influéncia desta reagdo sobre o H»
produzido com o aumento do fator de ar. Para FA = 0,17, a Fig. 6.9(a) mostra que o
percentual de H, formado pelas reacdes de gaseificacdo com vapor, reforma de metano,
pirdlise primaria e pirdlise secundaria estdo em torno de 35% para todos os modelos.
Japara FA =0,30 e FA =0,44, identifica-se nas Figs. 6.9(b) e 6.9(c) que com os modelos
DBl e QTN a reacdo de reforma de metano contribui mais para a formacdo de H-
do que no modelo Base. Assim, o fato da Tab. 6.6 mostrar que a fracdo molar de H;
predita pelos modelos DBl e QTN esta sempre entre 0,7 e 0,8% acima daquela
predita pelo modelo Base, parece estar mais relacionado com a maior temperatura
do leito predita com os modelos DBl e QTN. Esta afirmacdo se baseia no fato
das taxas de reagdo aumentarem exponencialmente com a temperatura, fazendo
com que embora o percentual de H, formado em cada reacdo seja parecido,
a quantidade de H, produzido com os modelos DBl e QTN seja maior. E interessante
notar nas Figs 6.9(a)-(c) e 6.10(a)-(c) que a maior parte do CO formado também é

7

proveniente da pirdlise secundaria. Esta tendéncia é corroborada pelo trabalho
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experimental de STUBINGTON e AIMAN (1994), no qual foi estudada a pirélise do
bagaco de cana-de-acucar.
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Figura 6.9 — Percentagem de H, formado pelas rea¢des quimicas com os modelos
Base, QTN e DBI para: (a) FA =0,17, (b) FA =0,30, e (c) FA =0,44.
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Figura 6.10 — Percentagem de CO formado pelas rea¢des quimicas com os modelos
Base, QTN e DBI para: (a) FA =0,17, (b) FA =0,30, e (c) FA =0,44.

Nas Figs. 6.10(a)-(c) pode ser identificado que a utilizagdo dos modelos QTN e

DBI resultam em um aumento da quantidade percentual de CO formado pela reacéo de

oxidacéo de char, chegando a contribuir com cerca de 10% a mais de CO produzido por

esta reacdo do que na simulacdo com o modelo Base para FA = 0,17. Este aumento

significativo no percentual de CO formado pela reacdo de oxidacdo de char ajuda a

explicar a razdo dos teores de CO preditos com os modelos QTN e DBI serem

significativamente maiores do que aqueles obtidos com o modelo Base em todos os

casos investigados (ver Tab. 6.6). Também € interessante notar nas Figs. 6.10(a)-(c)

gue em decorréncia do aumento do fator de ar, o percentual de CO formado pela

oxidacéo de char no modelo Base aumenta de 23% com FA = 0,17 para 31% com FA =
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0,44. Com os modelos QTN e DBI o percentual de CO produzido pela reacdo de
oxidacdo de char praticamente néo se altera com a variagdo do fator de ar.

Outro resultados que podem auxiliar no entendimento dos resultados da Tab. 6.6
sdo os perfis axiais da taxa da reacdo de oxidacdo de char obtidos com os modelos
Base, QTN e DBI para os trés fatores de ar investigados, mostrados nas Figs. 6.11(a)-
(c). Nas trés situacOes investigadas a taxa da reacdo obtida com o Modelo Base foi
menos intensa do que aquelas obtidas com os modelos QTN e DBI.
Consequentemente, devido & menor quantidade de O, reagindo com o char, existe uma
disponibilidade maior de O, para reagir com 0s gases CO, H, e CH.. Este
comportamento € corroborado pelas Figs. 6.12(a)-(c), na qual sdo apresentados o0s
perfis axiais da fracdo volumétrica de char ao longo do reator. Nas Figs. 6.12(a)-(c) é
possivel observar que a fracdo volumétrica de char é maior para os casos simulados
utilizando o modelo Base, comprovando que menos char é oxidado. Esta tendéncia
explica o fato das quantidades de CO, H; e CH, preditas pelo Modelo Base,
mostradas na Tab. 6.6, serem menores do que aquelas preditas com os modelos QTN
e DBI nos trés casos investigados. A maior disponibilidade de O, para reagir com Hy,
CO e CH4 também é compativel com o fato da temperatura média do leito encontrada
com o Modelo Base ser menor do que aquela obtida com os modelos QTN e DBI
(ver Tab. 6.6). Uma vez que menos O; reage com o char, existe uma quantidade maior
de O; saindo da regiao do leito de particulas e reagindo com os gases liberados na
regido do freeboard.

Nas Figs. 6.13(a)-(c) sdo mostrados os perfis axiais de temperatura do gas
ao longo do leito. E preciso comentar que nos experimentos de SANCHEZ (1994)
as medicdes indicaram uma temperatura maior no leito no freeboard. Contudo,
verifica-se que uma tendéncia contraria é obtida com o modelo Base. Este
comportamento do modelo Base pode estar relacionado, em parte, com o fato
da taxa da combustéo de char ser maior com os modelos QTN e DBI do que com o
modelo Base. Assim, a maior parte do O, é consumida no comeco da regiao
do leito, fazendo a temperatura predita aumentar nesta regido. Além disso, no caso
mais critico, FA = 0,44, menos bagaco é inserido no reator, de modo que uma
guantidade maior de O, consegue entrar na regido do freeboard, onde, nas simulacoes,
ele continua reagindo com o H,, CO e CH.. Desta forma, nota-se na Fig. 6.13(c) que
com FA = 0,44 a acuracia na predi¢cdo da temperatura na regido do freeboard é ainda
menor. Possiveis razdes para o comportamento observado nos perfis axiais de
temperatura dos gases obtidos nas simulacbes s8o 0s mesmos comentados
anteriormente para justificar a sobrestimativa da predicdo da temperatura do leito nas

simulacgdes.
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Figura 6.11 — Perfis axiais da taxa da reacdo de combustéo de char, (R.2), com os
modelos Base, QTN e DBI para (a) FA = 0,17, (b) FA =0,30, e (c) FA = 0,44.
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Figura 6.12 — Perfis axiais da fracdo volumétrica de char ao longo do reator obtidos
com os modelos Base, QTN e DBI para: (a) FA =0,17, (b) FA =0,30, e (c) FA = 0,44.
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Figura 6.13 — Perfis axiais da temperatura da fase gas com os modelos Base, QTN e
DBI para: (a) FA=0,17, (b) FA =0,30, e (c) FA =0,44.
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A diferenca entre os modelos Base e MAI séo as correlacdes cinéticas para as
reacOes de Boudouard, (R.3), e de gaseificagdo com vapor, (R.4), como mostrado na
Tab. 5.30 (subsecédo 5.5.2). Na Tab. 6.6 nota-se que o modelo Base e o0 modelo MAI
predizem as fragbes molares de H,, CO, CHs e CO, de maneira bastante similar para
FA = 0,30 e FA = 0,44. Tanto que nestas duas situagdes o RMS obtido com os modelos
Base e MAI € igual a 3,5% para FA = 0,44 e difere por 0,1% para FA = 0,30 (3,2% com
o modelo Base e 3,1% com o modelo MAI). J& no caso em que FA = 0,17, o RMS dos
modelos Base e MAI também é préximo, 2,8% e 2,5%, respectivamente, mas 0 gas
predito é claramente diferente, com o modelo Base predizendo maiores teores de Hy,
CO, CH4 e CO; do que o modelo MAI. J& na Tab. 6.7 observa-se que para todas as
situacdes investigadas a temperatura média do leito predita pelo Modelo Base é maior
do que aquela predita pelo modelo MAI. Adicionalmente, a Tab. 6.7 também indica que
a diferencga entre a temperatura do leito predita com o modelo Base e aquela predita
com o modelo MAI aumenta com a elevagéo de FA.

Para ajudar a entender os comportamentos observados nas Tabs. 6.6 e 6.7, 0s
perfis axiais de taxa das rea¢des de Boudouard e de gaseificagdo com vapor ao longo
do leito obtidos com os modelos Base e MAI sdo mostrados nas Figs. 6.14(a)-(f).
Nas Figs. 6.14(a)-(c) nota-se que na regido do leito a reacdo de Boudouard ocorre mais
rapidamente com o modelo Base do que com o modelo MAI. Contudo, na regido do
freeboard a taxa da reacdo de Boudouard predita pelo modelo MAI se intensifica. Este
comportamento ocorre porque a correlacdo cinética da reacdo de Boudouard utilizada
no modelo MAI é mais sensivel ao aumento de temperatura e da concentracéo de COa,.
Como a concentragdo de CO; e a temperatura aumentam nesta regido, mesmo com as
pequenas concentracdes de char no freeboard, a taxa da reacéo de Boudouard aumenta
com a utilizacdo do modelo MAIL. Na Fig. 6.14(d) verifica-se um comportamento
semelhante da taxa da reacéo de gaseificagdo com vapor no caso em que FA = 0,17.
No entanto, nos casos em que FA = 0,30 e FA = 0,44, as Figs. 6.14(e) e (f) mostram um
comportamento distintos, com a taxa da reacdo de gaseificagcdo com vapor maior no
leito do que no freeboard com os modelos Base e MAI e com as taxas preditas com o
modelo MAI sempre maiores do que aquelas preditas com o modelo Base.

Outra observacao interessante advém da comparacéo das taxas da reacéo de
Boudouard, Figs. 6.14(a)-(c), com as taxas da reacdo de gaseificacdo com vapor,
Figs. 6.14(d)-(f). Nota-se nestas figuras que as taxas da reacdo de gaseificacdo com
vapor obtidas com o modelo MAI sdo da mesma ordem de grandeza das taxas da reac&o
de Boudouard, como j& esperado da literatura (ver subsecédo 3.5.3). Além disso, é
possivel também verificar nas Figs. 6.14(a)-(f) que o comportamento das taxas das

reacdes de Boudouard e de gaseificacdo com vapor sdo semelhantes.
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Figura 6.14 — Perfis axiais das taxas das reacdes de Boudouard, (R.3), (a) FA = 0,17,
(b) FA =0,30; e (c) FA = 0,44, e de gaseificagcdo com vapor, (R.4), (d) FA=0,17; (e)
FA = 0,30; e (f) FA = 0,44, com os modelos Base e MAI.
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O fato do modelo MAI predizer a taxa da reacdo de gaseificacdo com
vapor mais intensa do que aquela predita com o Modelo Base parece nado estar
acarretando em uma maior fracdo de H, na saida do reator. A Tab. 6.6
revela que apenas no caso no qual FA = 0,17 é que a fracdo molar de H. predita
com o modelo MAI é significativamente menor do que aquela obtida com
o0 modelo Base. Observando os perfis axiais ao longo do reator da fracdo
molar de H,, Figs. 6.15(a)-(c), €é possivel confirmar a maior producéo
de H, em decorréncia da reacdo (R.4) com o modelo Base ao longo de
todo o gaseificador. Ja nas Figs. 6.15(d)-(f) pode ser verificado que a fracédo
molar de CO obtida com o modelo Base é maior do que aquela predita com
o modelo MAI ao longo do reator. Nas Figs. 6.16(a)-(c) e 6.17(a)-(c) sdo mostrados
os valores percentuais de H, e CO formado nas diferentes rea¢des quimicas modeladas.
As Figs. 6.16(a)-(c) evidenciam que uma percentagem maior de H; é formada pela
reacdo de gaseificagdo com vapor (R.4) quando o modelo MAI é utlizado em
comparagdo com o modelo Base. Porém, esta reacdo € responsavel por no maximo
6% do H, formado durante o processo de gaseificacdo de bagaco de cana nas situacdes
agui investigadas.

Nas Figs. 6.17(a)-(c) nota-se que as duas reacdes de gaseificacéo heterogéneas
somadas séo responsaveis por menos de 6% do CO formado. Assim, pouca diferenca
€ observada na predicdo do gas deixando o gaseificador com os modelos Base e MAI,
como verificado na Tab. 6.6. A Unica exce¢cdo € o caso em que FA = 0,17,
para o qual existe uma diferenca maior entre as predigdes de H, e CO obtidas com estes
dois modelos. As Figs. 6.16(a) e 6.17(a) sugerem que a mudanca da correlacao cinética
para descricdo das reacbes de Boudouard e de gaseificacdo com vapor ndo afeta
significativamente a contribuicdo relativa de cada reacéo. Este comportamento distinto
dos teores de H; e CO preditos parece estar associado com um aumento da taxa da
reacdo de deslocamento gas-agua reversa (R.6), cuja os perfis axiais podem ser
visualizados nas Fig. 6.18(a)-(c). Nas Figs. 6.18(b) e (c) nota-se que as taxas da reagéo
de deslocamento gas-agua obtidas com os modelos Base e MAI sdo semelhantes nos
casos em que FA = 0,30 e FA = 0,44. Todavia, no caso em que FA = 0,17
a taxa da reacdo de deslocamento gas-agua é mais intensa com o modelo Base,
0 que pode ajudar a explicar a menor predicdo de CO com o modelo MAI nesta

situacéo.
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6.2.3 Influéncia do modelo de pir6lise

Para avaliar a influéncia do modelo de pirdlise na gaseificacdo do bagaco de
cana, diferentes modelos cinéticos séo testados aqui. Na Seg. 6.1, € mostrado que 0s
modelos RAN e ANC descrevem mais satisfatoriamente a pirdlise de bagaco de cana
na faixa entre 717 e 818 K nas situagfes investigadas. Ja nas simulacdes realizadas
em BRANDAO (2015) os modelos BJR e PAR foram recomendados. Assim, aqui 0s
resultados obtidos nas simulacdes do processo da gaseificacdo de bagaco de cana
utilizando os modelos cinéticos de pirélise PAR, BJR e RAN sdo apresentados e
comparados com os resultados do modelo Base e com os dados experimentais
encontrados em SANCHEZ (1994). E preciso mencionar que se optou por n&o
considerar o modelo ANC devido a forte dependéncia dos seus parametros x’s com a
temperatura do gas. Como o foco do presente estudo ndo € a avaliagdo do
comportamento destes parametros com a temperatura do leito, o modelo ANC nao é
analisado no caso da gaseificagdo de bagacgo de cana. Deve ser ressaltado ainda que
a utilizagdo de modelos de pirdlise mais elaborados como os modelos ANC, RAN e BJR,
na simulacdo da gaseificacdo de biomassa foi realizada apenas recentemente no
trabalho de ERI et al. (2018), como comentado na Seg¢. 3.6. Para evitar confusdo com
os modelos de pirdlise, os modelos de gaseificacdo usando os modelos cinéticos de
pirélise PAR, RAN e BJR, sao intitulados aqui, respectivamente, de modelos PARg,
RAN¢ e BJRe.

Também ¢é importante observar que nos modelos de pirélise RAN e BJR,
existe a formagdo de CHs e de CyHs. Por outro lado, na estimativa dos gases
da pir6lise priméaria usada para os modelos Base e PAR (ver subsecao 5.5.2) os
teores de hidrocarbonetos leves, i.e., CoHz, C2Hs, C2He € CHs sdo somados e
representados por CHa. Assim, nas simulagdes com os modelos RANc e BJRg
precisa ser adicionada a modelagem desenvolvida a reacdo de oxidacao de C;Ha,
(R.11), mostrada na Tab. 6.9. No intuito de manter a comparagdo com a metodologia
dos modelos Base e PARg, a correlagdo cinética da reagdo (R.11) € considerada
igual aquela da reacdo e de oxidacdo de metano, (R.10), apresentada

na subsecéo 3.5.4.

Tabela 6.9 — Reacgéo de oxidagédo de C;Hs nos modelos RANg e BJRG.

Nome da Reacéo Reacéo

Oxidacao de Etileno CoHs + 30, —» 2CO; + 2H,0 (R.11)
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A avaliacdo qualitativa do efeito do modelo de pir6lise em funcéo da variacéo do

parametro FA pode ser feita por meio da Fig. 6.19, onde € observado que os modelos

RANg e BJRg predizem adequadamente a tendéncia de reducgéo de H,, CO, CO, e CHa4

verificada nos experimentos. J& os modelos Base e PAR¢ predizem um comportamento

inverso ao observado nos experimentos em relacdo ao teor de CO,, acarretando em um

aumento de CO, com a elevagdo de FA, como pode ser verificado na Fig. 6.19(c).

Na Fig. 6.19(a) nota-se que o modelo BJR¢ é 0 que prediz o teor de H: produzido mais

proximo do valor experimental nos trés casos investigados.
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Figura 6.19 — Fracao molar experimental e numérica de (a) Hz, (b) CO, (c) COz e
(d) CH4 em funcgéo do parametro FA para os modelos Base, PARg, BJRs € RANG.

Ainda na Fig. 6.19(a) pode ser constatado que os modelos Base, PARg, RANg e

BJR¢ acarretam em uma predicdo de H, mais préoxima da experimental no caso em que

FA = 0,44. Em relacdo a predicdo da formacao de CO, é visto na Fig. 6.19(b) que as
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simulac¢des com 0 modelo RANg produzem resultados mais préximos dos experimentais
do que as simulagbes com os demais modelos para FA = 0,30 e FA = 0,44. Na Fig.
6.19(c) é possivel observar que os modelos RANg e BJRg predizem corretamente a
tendéncia do teor de CO- no gas produzido em fungéo de FA, porém os resultados dos
modelos Base e PARg se aproximam mais dos dados experimentais nas trés situacdes
investigadas. Por fim, na Fig. 6.19(d) € mostrado que as predi¢des da fracdo molar de
CHs pelos modelos Base e PARg indicam teores de CH4 superiores aos encontrados
experimentalmente. Ja os modelos BJRc € RANg, subestimam ligeiramente a producéo
de CH4 nas trés situacdes analisadas, mas fornecem os valores de Xcus mais proximos
dos encontrados experimentalmente. Esta tendéncia pode estar relacionada ao fato da
espécie CH. representar todos os hidrocarbonetos leves nos modelos Base e PARG.
Para quantificar as diferencas nas predi¢cdes dos modelos Base, PARg, BJRc €
RANg em relagdo a composicdo dos gases formados na gaseificagdo do bagago de
cana, € preciso observar a Tab. 6.10. Nesta tabela, os valores obtidos com estes quatro
modelos para as fracdes molares de Hz, CO, CH4 e COz no gas formado e os respectivos
valores RMSr e RMSy resultantes para cada simulagédo sdo apresentados juntamente

com as faixas de valores experimentais disponiveis em SANCHEZ (1994).

Tabela 6.10 — Resultados numéricos e experimentais para a composicdo do gas na
saida do reator para cada modelo de pirdlise.

Xn2 Xco XcHa Xco2 RMSg | RMSy
FA Modelo
(%] (%] [%0] [%0] [%0] [%0]
Base 8,0 | 11,8 5,6 20,3 2,3 2,8
PARG 9,3 | 12,4 4,9 18,2 2,2 3,4
0,17 BJRG 4,8 3,1 1,2 26,9 7,0 7,7
RANG 8,5 6,8 2,1 23,9 4,6 5,3
Exp. (SANCHEZ, 1994) :;% 5’27(:; 23‘; 1167%__) - -
Base 5,9 9,1 2,3 19,1 1,2 3,4
PARG 7,2 8,9 2,0 19,5 1,9 4,0
0,30 BJRG 2,7 2,6 0,4 23,5 3,3 4,7
RANG 4,9 5,1 0,7 21,5 2,1 3,6
EXp. (SANCHEZ, 1994) 035; %’EZ %’i’ 11%‘;' - -
Base 3,1 5,0 0,6 19,7 2,4 3,5
PARG 3,0 3,7 0,4 20,1 2,4 3,5
1,4 1,7 0,1 21,7 3,2 4,3
0.44 BJRG
RANG 23 | 28 0,1 20,8 2,7 3,7
EXp. (SANCHEZ, 1994) ?L"é' 1322 %’28' 11%58 - -
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Para FA = 0,17, pode ser verificado na Tab. 6.10 que os modelos Base, PARg,
BJRc e RANg sobrestimam a formacdo de CO.. Os modelos Base e PARg predizem
valores do teor de CH4 acima da faixa experimental e os modelos RANg e BJR¢ abaixo
da faixa experimental. Além disso, nota-se que apenas o modelo BJR¢ prediz a fragédo
molar de H, (4,8%) dentro da faixa experimental (de 3,8 a 5,3%), enquanto que o0s
demais modelos sobrestimam a formacé&o de H.. Em relagéo a predic¢édo do teor de CO,
€ visto que os modelos BJRs e RANg subestimam a producdo de CO, enquanto que 0s
modelos Base e PARg predizem a fragdo molar de CO (respectivamente, 11,8 e 12,4%)
dentro da faixa experimental (de 9,7 a 12,9%). Por fim, na situagdo em que FA=0,17 o
modelo com menor valor RMSy € o modelo Base (RMSwy = 2,8%) e aquele com menor
RMSE é 0 modelo PAR (RMSk = 2,2%).

Ainda na Tab. 6.10, analisando o caso no qual FA = 0,30 nota-se que embora o
valor do RMSy referente ao modelo Base aumente, este ainda resulta no menor valor
RMSw, 3,4%. Neste caso, 0 menor RMSg também é obtido com a utilizagdo do modelo
Base (1,2%). Os modelos RANg e BJRg apresentam uma melhora em sua capacidade
preditiva, com valores RMSy menores que 4,7%. Observando os valores das faixas
experimentais, verifica-se na Tab. 6.10 que o modelo Base sobrestima a formacéo de
H2, CO e CO; quando FA = 0,30. Todos os modelos predizem o teor de CH4 dentro da
faixa experimental. J& o modelo PAR¢ sobrestima os valores das frages molares de H-
e CO, enquanto prediz a fracdo molar de CO, do gas formado dentro do intervalo
experimental. O modelo BJR¢ prediz os teores de H, e CO dentro das respectivas faixas,
enquanto que sobrestima a formacgéo de CO,. Por fim, ainda em relacdo ao caso no qual
FA = 0,30, destaca-se que o modelo RANg possui 0 segundo menor RMSy (3,6%) e 0
terceiro menor RMSe (2,1%). Nesta situacéo, a simulagdo com o modelo RANg resulta
em valores dos teores de H, e CO; ligeiramente superiores as respectivas faixas
experimentais, enquanto que os teores de CO e CH,4 séo preditos adequadamente
dentro dos respectivos intervalos de valores experimentais.

Para o ultimo valor do fator de ar, FA = 0,44, é observado na Tab. 6.10 que os
modelos Base e PARg resultam nos menores RMSy (3,5%) e RMSk (2,4%) e 0 modelo
BJR¢ nos piores RMSw (4,1%) e RMSk (3,1%). Para FA = 0,44, o modelo BJR¢ prediz
o teor de CO dentro da faixa experimental e um teor de H, mais proximo da faixa
experimental que os demais modelos. Contudo, a fracdo molar de CO, predita com o
modelo BJR¢ esté significativamente acima da faixa experimental. O modelo RANg
apresenta uma predicdo semelhante ao do modelo BJR¢ no caso em que FA = 0,44, de
modo que o modelo RANg também fornece um teor de CO dentro da faixa experimental.
Todavia, 0 modelo RANg prediz uma fragdo molar de CO, menor, acarretando em um

valor RMSy inferior ao do modelo BJR (3,7%). Por fim, pode ser observado que a

218



predicdo dos gases formados com os modelos Base e PARg sdo bem parecidas, com
excecgdo das fracdes molares de CO e CO,. Como o modelo Base resulta em um teor
de CO mais afastado e um teor de CO; mais proximo das respectivas faixas
experimentais que o modelo PARg, 0 valor RMSr acaba sendo semelhante.

Também se verifica na Tab. 6.10 que os modelos Base, PARg, BJRc € RANg
acarretam em um valor RMSy mais proximo entre si no caso em que FA = 0,44, RMSy
variando entre 3,5% (modelos Base e PARg) e 4,1% (modelo BJRg). Na situagdo em
que FA = 0,17 a variacdo do RMSw é de 2,8% (modelo Base) até 7,7% (modelo BJRg),
enquanto que no caso em que FA = 0,30 o RMSy varia entre 3,4% (modelo Base) e
4,7% (modelo BJRg). Assim, € curioso notar que os modelos RANgz e BJRg, com
modelos mais complexos de pirdlise, ndo resultem nas predi¢cdes mais proximas dos
valores experimentais. Contudo, é preciso lembrar mais uma vez que a composi¢éo dos
gases permanentes formados durante a pirdlise do bagaco de cana nos modelos Base
e PARg é estimada aqui com base em dados experimentais disponiveis na literatura
para a pirolise rapida de bagaco de cana a uma temperatura de 973 K (ver subsecao
3.5.2 e 5.5.2). Esta observagédo também explica o fato dos resultados obtidos com os
modelos Base e PARg nas Figs. 6.19(a)-(d) serem bastante proximos entre si e
capturarem a mesma tendéncia para as quatro espécies analisadas nestas figuras.
Deste modo, o fato dos modelos Base e PAR acarretarem na melhor predi¢cdo do gas
produzido indica apenas que a estimativa da composicdo dos gases formados na
pirélise primaria e secundaria é apropriada. Finalmente, é preciso levar em conta
também a principal vantagem dos modelos BJRz € RANg na hora de escolher um
modelo de pirdlise para a simulacéo da gaseificacdo do bagaco de cana, que reside na
nado obrigatoriedade do uso de dados experimentais para descrever a composi¢cao dos
gases formados na pirélise de biomassa.

Antes de analisar o impacto dos modelos de pirélise sobre a temperatura do leito
e sobre a distribuicdo de grandezas de interesse ao longo do gaseificador, é preciso
analisar mais a fundo como os diferentes modelos de pir6lise impactam na formacéo
das diferentes espécies gasosas. Primeiramente é importante avaliar o quanto de char,
volateis e gases nao condensaveis sdo formados nos modelos Base, PARg, BJRG €
RANg. Estas informagfes sdo apresentadas nas Figs. 6.20(a)-(c), onde é possivel
observar que o modelo Base prediz uma quantidade de char formado na pirélise primaria
de 25 a 26% e de apenas 3 a 4% de gases ndo condenséaveis. Estes valores séo
significativamente diferentes daqueles observados com os modelos PARg, BJRc e
RANg, nos quais a quantidade de char produzido na pirélise priméaria do bagaco de cana
constitui no maximo 7% e os gases ndo condensaveis no minimo 18% dos produtos da

pirélise priméaria. No modelo Base, a pir6lise é modelada a partir do modelo cinético de
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pirdlise GMB (Fig. 3.9). Em BRANDAO et al. (2016) é mostrado que o modelo GMB
tende a sobrestimar a quantidade de char formado na pirélise priméaria da madeira. Em
relacdo a pirdlise rapida do bagaco de cana, os resultados experimentais de
RODRIGUEZ et al. (1987) revelam uma formacdo de char inferior a 10% para
temperaturas maiores do que 973 K. Além disso, o0s resultados obtidos por
STUBINGTON e AIMAN (1994) indicam que os gases Volateis sdo o produto mais
significativo da pirélise primaria do bagac¢o de cana, de modo que a formagéo de gases
permanentes estd mais associada a pirolise secundéaria. Logo, os resultados das
Figs. 6.20(a)-(c) indicam um possivel comportamento n&o factivel da pirdlise primaria
do bagaco de cana com 0 modelo Base nas situacdes aqui analisadas. Contrariamente,
os modelos PARg, BJRs e RANg resultam em propor¢des mais realistas dos produtos
da pirdlise primaria.

Base

BJR; [ RAN,

100%

79% @)

0, 0,
80% 7 3% <o

:
S

60%

40%

27%

26%
0

Char Volateis Gases ndo condensaveis

189% 21%

4%

|

DO

100%

79% (b)

0
80% 73% 67%

60%

40%

2504 27%

20% %

18% 20%

3%

0% 44 Frrl adad |
Volateis Gases nao condensaveis
100%
(c)
0,
80% 72% 9% 74%

66%

60%

40%

25% 26%

20% #
Char Volateis Gases ndo condensaveis
Figura 6.20 — Percentagem de char, volateis e gases ndo condensaveis (NCG)

formados na pirélise priméaria com os modelos Base, PARg, BJRs € RANg para:
(@) FA=0,17, (b) FA = 0,30, e (c) FA = 0,44.

18% 20%

3%
Frra

DO

220



Deve ser comentado também que, mesmo com a pirélise primaria do modelo
Base produzindo uma quantidade tdo pequena de gases permanentes, a vazado de
gases deixando o gaseificador obtida com os modelos Base, PARg, BJRc e
RANG é semelhante para as trés situacdes investigadas. Ja a vazdo massica de char
na saida do gaseificador é consideravelmente maior para o modelo Base
(0,135, 0,056 e 0,03 g/s, respectivamente para FA iguais a 0,17, 0,30 e 0,44) do que
para os modelos PARs (0,013, 0,006 e 0,002 g/s, respectivamente para
FA iguais a 0,17, 0,30 e 0,44), BJR¢ (0,031, 0,012 e 0,005 g/s, respectivamente para
FA iguais a 0,17, 0,30 e 0,44) e RANg (0,045, 0,019 e 0,008 g/s, respectivamente para
FA iguais a 0,17, 0,30 e 0,44). Este comportamento indica que grande parte
dos volateis formados é craqueado termicamente, formando gases permanentes. E
possivel confirmar esta observagdo analisando as Figs. 6.21 e 6.22.

Nas Figs. 6.21(a)-(c) e 6.22(a)-(c) sdao apresentados, respectivamente, 0s
percentuais de CO e H formados em cada reagéo quimica modelada do processo de
gaseificacdo de bagaco de cana. Nestas figuras, é possivel constatar que com os
modelos PARg, BJRc € RANg, maiores quantidades de H; e CO sado formadas durante
a etapa da pirolise primaria em comparagdo com o modelo Base. Estes resultados estdo
relacionados diretamente a maior conversdo do bagago de cana em gases
permanentes evidenciada nas Figs. 6.20(a)-(c). Nota-se ainda nas Figs. 6.21(a)-(c)
que, no caso do modelo RANg, praticamente a mesma quantidade de CO é formada
pelas pirdlise primaria e secundaria, sendo que juntas estas reacdes geram mais de
50% do CO formado em todos as trés situacdes investigadas. J& no modelo BJRg,
a pirdlise secundaria praticamente ndo produz CO. Adicionalmente, nos modelos
RANG e BJRg, as reacfes de oxidacdo de char e de deslocamento gas-agua também
contribuem significativamente para a formacdo de CO. Mas, com 0 modelo BJRg a
contribuicdo da reacao de deslocamento gas-agua para a formacao de CO € maior do
que a observada no modelo RANg, atingindo valores superiores a 40% em todos o0s
casos analisados.

Ainda nas Figs. 6.21(a)-(c) verifica-se um maior percentual de CO formado pela
reacdo de oxidacdo de char com a utilizagdo do modelo Base e um menor percentual
de CO formado por esta reagdo quando o modelo PARg é usado. Este comportamento
esta claramente relacionado com a maior formagdo de char na pirélise priméaria do
modelo Base e a menor formacao de char na pirdlise priméria do modelo PARg, como

verificado nas Figs. 6.21(a)-(c).
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As Figs. 6.22(a)-(c) evidenciam que mais de 50% do H, formado nas simulacbes
dos modelos BJRs € RANg é proveniente da pirélise secundaria. Contudo, ao contrario
dos modelos Base e PARg, com 0os modelos BJRs € RANg a pirélise primaria também
contribui significativamente para a formacao de H,, sendo responséavel por mais de 20%
do H. formado. Outra informacdo que chama atencdo nas Figs. 6.21(a)-(c) e
6.22(a)-(c) é o fato das simula¢cdes com o modelo Base apresentarem uma maior
percentagem de CO e H; formados pelas reacbes heterogéneas. Claramente,
esta tendéncia esta relacionada com a maior formagéo de char predita com o modelo
Base (Fig. 6.20).

Com o intuito de avaliar como os diferentes modelos de pirélise impactam
na predicdo das grandezas ao longo do reator, alguns perfis axiais de grandezas
de interesse sdo apresentados e comentados aqui. Primeiramente, €
analisada a distribui¢cdo da fracdo volumeétrica da fase char ao longo do reator com os
modelos Base, PARgs, BJRc e RANg, apresentados nas Figs. 6.23(a)-(c).
Nestas figuras verifica-se que a tendéncia de maxima formag&o do char logo apés a
entrada de biomassa é descrita pelos quatro modelos investigados. Adicionalmente,
€ interessante observar nas Figs. 6.23(a)-(c) que o valor da fragdo volumétrica
de char predito com o modelo Base é maior do que aquele predito com os demais
modelos em todas as situagfes investigadas aqui, como ja esperado pela analise
da Fig. 6.20.

Nas Figs. 6.24(a)-(c) sao apresentados os perfis axiais da taxa da reagéo de
oxidacdo de char obtidos com os modelos Base, PARg, BJRz e RANg. Nota-se
nas Figs. 6.24(a)-(c) que em todos os casos estudados as taxas das reacles
de oxidacdo de char acompanham as fracdes volumétricas de char das
Figs. 6.23(a)-(c). Consequentemente, a taxa da reagdo de oxidacdo de char acaba
sendo maior com a utilizacdo do modelo Base, como esperado da Fig. 6.21. Além disso,
também € possivel notar nas Figs. 6.23(a)-(c) que com o aumento do fator de ar, a
frac@o volumétrica de char predita numericamente diminui. Esta reducéo esté associada
a diminuigdo da quantidade de bagaco de cana inserida no reator para variar o fator de
ar de 0,17 até 0,44. Consequentemente, com a redugéo da disponibilidade de char no
reator, pode ser verificado nas Figs. 6.24(a)-(c) uma pequena reducdo das
taxas de oxidac&o de char com o aumento do fator de ar com os modelos Base, PARg,
RANg e BJRg.
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Figura 6.23 — Perfis axiais da fragédo volumétrica de char com os modelos Base, PARg,
BJRs e RANg para: (a) FA = 0,17, (b) FA = 0,30, e (c) FA = 0,44.
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Figura 6.24 — Perfis axiais da taxa de oxidacédo de char (R.2) com os modelos Base,
PARg, BJRs e RANg para: (a) FA =0,17, (b) FA=0,30, e (c) FA =0,44.
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Para avaliar o impacto da modelagem da pirélise sobre as fracdes molares das
espécies quimicas de interesse, nas Figs. 6.25(a)-(f) sdo apresentados os perfis axiais
de fracdo molar de H, e CO, enquanto que nas Figs. 6.26(a)-(f) sdo mostrados os perfis
axiais de fragdo molar de CO; e CH.. A observacgéo destas figuras deixa clara a grande
influéncia da modelagem da pirélise sobre a formacgéo das espécies gasosas ao longo
do reator. Nas Figs. 6.25(a)-(f) é possivel observar que as fracdes molares de H, e CO
aumentam rapidamente apos a regido de entrada de bagaco de cana (h entre 5 e 10
cm) até atingir um ponto de maximo em torno de h = 30 cm. O aumento destas duas
espécies gasosas nesta regido € decorrnte, principalmente, da pirélise priméaria do
bagaco de cana e do craqueamento do alcatréo (Figs. 6.20 e 6.21). E interessante notar
gue mesmo com os modelos Base e PAR¢ utilizando a mesma composi¢cdo de gas
proveniente da pirolise, os valores das fracdes molares de H, e CO obtidos com estes
modelos sao distintos entre si devido as diferentes taxas cinéticas de pirdlise. Assim,
como o modelo Base prediz uma formagdo maior de char que o modelo PARg
(Fig. 6.20), mais intensa é a reacdo de oxidacéo char (Fig.6.24) e maior € a formagao
de CO; nesta regido com o modelo Base, como pode ser verificado nas Figs. 6.26(a)-
(c). Ademais, os modelos Base e PARg predizem uma queda das fragbes molares de
H, e de CO ap6s o ponto de maximo préximo de h = 30 cm seguido por um novo
aumento até o final do reator. Embora este mesmo comportamento seja descrito pelos
modelos RANg e BJR¢ para a fracdo molar de CO, Figs. 6.25(d)-(f), o0 comportamento
das fracbes molares de H, é bastante distinto. Contrariamente aos modelos Base e
PARg, os modelos RANg e BJRg predizem uma queda de Xy, até a saida do reator, a
qgual esta ligada as maiores taxas da reacdo de deslocamento gas-agua na direcédo
reversa com 0os modelos RANg e BJRe.

Nas Figs. 6.26(d)-(f) nota-se que, assim como nos casos das fragdes molares de
H. e CO, o perfil axial da fracdo molar de CH, também exibe um ponto de maximo
decorrente da formacgéo de CH, durante a pir6lise primaria do bagaco de cana, seguido
por uma queda provocada pela reagdo de oxidagdo de CHj4. Adicionalmente, no caso
em que FA =017, Fig. 6.26(d), é verificado que o modelo Base prediz um novo aumento
da fracdo molar de CH4 na regido apos h = 60 cm. Contudo, nos casos em que FA =
0,30 e FA = 0,44, todos os modelos predizem uma tendéncia de queda de Xcns a0 longo
do leito apds o pico de formacao proveniente da pirdlise. Finalmente, em relacdo aos
perfis axiais de Xco. ao longo do leito, é identificado nas Figs. 6.26(a)-(c) um
comportamento distinto ao observado para Xuz, Xco € Xcna. Mesmo apos a regido de
formacéo de CO; devido a pirdlise do bagaco de cana, a fragdo molar de CO; continua
aumentando, embora numa taxa menor. Este aumento é decorrente da liberagdo de

CO; nas reagdes de oxidacdo de CO e de CH4 que ocorrem nesta regido do reator.
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(d) CO com FA =0,17; (e) CO com FA =0,30; e (f) CO com FA = 0,44.
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Em relacdo a temperatura do gas no leito predita pelos modelos Base, PARg e
BJRg, sdo apresentados na Tab. 6.11 valores médios da temperatura obtidos nas
simula¢cdes numéricas e as respectivas faixas de valores experimentais, assim como a
diferenca relativa média, Difru, entre esses conjuntos de valores. Observa-se na
Tab. 6.11 que todas as simula¢gbes acarretam em uma temperatura média do leito
superior a faixa de valores experimentais. A explicacdo para esta tendéncia ja foi
apresentada anteriormente (ver subsecdo 6.2.2). Contudo, observa-se que as
simula¢des com os modelos RANG e BJR¢ produzem as temperaturas médias do leito
mais proximas dos valores experimentais, resultando assim nas menores diferencas
relativas em todas as situacdes investigadas. E interessante notar que na analise da
pirélise de bagaco de cana apresentada na Seg¢. 6.1, € mostrado que os modelos ANC,
BJR e RAN resultam nas menores temperaturas de saida observadas dentre todos os
modelos de pirdlise testados. Este comportamento indica que a descrigdo mais
detalhada destes modelos de pirélise acarreta em um consumo maior de energia para
a ocorréncia da pirélise. Consequentemente, era de se esperar que 0s modelos de
gaseificacdo RANg e BJR¢ resultassem em temperaturas de leito menores do que as
simulacdes utilizando outros modelos de pirdlise.

Nas Figs. 6.27(a)-(c) é apresentada a distribuicdo da temperatura do gas ao
longo do reator. Nestas figuras é possivel observar que todos os modelos descrevem
um aumento de temperatura ao final do leito de particulas. Como comentado na
subsecdo 6.2.2, esta tendéncia ndo é verificada nos experimentos do trabalho de
referéncia (SANCHEZ, 1994) e pode estar relacionada com a correlago cinética usada
para descrever a reacdo de oxidacdo de char nos modelos Base, PARg, BJRc € RANG.

Tabela 6.11 — Resultados numéricos e experimentais para a temperatura média do
gas no leito do reator para cada modelo de pirdlise.

FA
Modelo 0,17 0,30 0,44
Te[K] | Difem[%] | Ti[K] | Difrm[%] | Ti[K] | Difru [%]

Base 1087 7,0 1175 12,9 1236 18,5
PARG 1135 11,8 1186 14,0 1226 17,6
BIRe 1029 1,4 1114 7,0 1195 14,6
RANG 1031 1,5 1122 7.8 1194 14,5

, 1005 — 983 — 1028 -

EXxp. (SANCHEZ, 1994) 1026 - 1076 - 1054 -
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Figura 6.27 — Perfis axiais da temperatura da fase gas com os modelos Base, PARg,
BJRs e RANg para: (a) FA = 0,17, (b) FA = 0,30, e (c) FA = 0,44.
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6.2.4 Anélise complementar dos modelos de pirdlise na gaseificacdo do bagaco

A diferenca acentuada na formacao de char entre 0 modelo Base e os modelos
PARG, RANG e BJRg, evidenciada na subsecdo 6.2.3, sugere que é preciso investigar
também a variacdo da correlacdo cinética utilizada para calcular a taxa das reacdes
heterogéneas com outros modelos de pirdlise. Como mostrado anteriormente que para
as duas correlagbes testadas para descrever as reacfes de Boudouard e de
gaseificacdo com vapor a contribuicdo percentual destas para formacéo de H; e de CO
se mostra pequena, optou-se aqui por investigar apenas a variacdo da correlacdo
cinética de oxidacéo de char. Além disso, como na subsec¢éo 6.2.2 os modelos DBI e
QTN demonstram acarretar em taxas de reacdo de oxidacdo de char muito parecidas,
aqui apenas o modelo QTN é considerado. Os resultados obtidos com os modelos PARg
e RANg revelam também que estes modelos fornecem predigbes mais satisfatorias no
processo de gaseificacdo de bagaco de cana do que o modelo BJRg, de modo que os
modelos PARz e RANg também sdo testados. Assim, dois novos modelos de
gaseificacdo sdo analisados, os modelos PARg + QTN e RANg + QTN, 0s quais utilizam
0os modelos cinéticos de pirélise PAR e RAN, respectivamente, juntamente com a
correlagdo cinética para a oxidagdo de char proposta na subsecéo 3.5.3 e utilizada no
modelo QTN. Os quatro modelos de gaseificacdo comparados na presente subsecao

sdo apresentados na Tab. 6.12.

Tabela 6.12 — Resumo das situagdes investigadas.

Modelo
Reacéo
PARG PARg + QTN RANG RANg + QTN
R.1 Secagem instantanea
Luo-Stanmore/ Luo-Stanmore/
R.2 Goetz et al. _ Goetz et al. .
Qin-Thunman Qin-Thunman
R.3 Goetz et al. Goetz et al. Goetz et al. Goetz et al.
R.4 Hobbs et al. Hobbs et al Hobbs et al Hobbs et al
R.5 Hobbs et al
R.6 Biba et al.
R.7 Jones e Lindstedt
R.8 Dryer e Glassman
R.9 Mitani e Williams
R.10 Dryer e Glassman
Pirdlise® PAR RAN

Incluindo pirdlise priméria e secundaria.
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Nas Fig. 6.28(a)-(d) sédo apresentadas as fracées molares de H,, CO, CO; e CH,
no gas produzido obtidas nas simula¢gées com os modelos PARg, RANg, PARc+QTN e
RANG+QTN, assim como a meédia dos valores experimentais obtidos por
SANCHEZ (1994). Nas Figs. 6.28(a) e (b) verifica-se que a utilizacdo do modelo QTN
acarreta em predi¢cdes dos teores de H> e CO mais elevadas do que nos modelos
PARc e RANg originais. Na subsecdo 6.2.2 € mostrado que esta tendéncia também
ocorre na comparacao entre o modelo Base e o0 modelo QTN para a fracdo molar de
CO, porém as fracbes molares de H, s&@o praticamente idénticas naquele caso
(Fig. 6.24). No caso da fragdo molar de H», nota-se na Fig. 6.28(a) que os resultados
obtidos com o0s modelos PARc+QTN e RANg+QTN se afastam dos resultados
experimentais quando comparados com os modelos PARs € RANg, respectivamente.
Em relagéo a fracdo molar de CO, observa-se na Fig. 6.28(b) que esta tendéncia se
repete, com excec¢do da comparacgéo entre os modelos RANg e RANg+QTN no caso em
gque FA = 0,17. Nesta situagcdo especifica, o valor de Xco predito pelo modelo
RANG+QTN se aproxima mais dos resultados experimentais do que aquele predito com
0 modelo RANG.

Nas Figs. 6.28(c) e (d) verifica-se que a modelagem da reagéo de oxidagéo do
char afeta claramente as predi¢cfes dos teores de CO; e CH4 formados apenas quando
o modelo de pir6lise PAR ¢é utilizado. Nota-se nestas figuras que este efeito é mais
acentuado na situacdo em que FA = 0,17. Ja com a utilizacdo do modelo de pir6lise
RAN, a comparacao entre os resultados obtidos com os modelos RANg € RANg+QTN
nas Figs. 6.28(c) e (d) revela teores praticamente idénticos de CO, e CH4 nos gases
formados.

Na Tab. 6.13 verifica-se que para FA = 0,17 a alteracdo da modelagem da reacao
de oxidac&o de char provoca uma piora da capacidade preditiva do modelo PAR, de
modo que o modelo PARs+QTN apresenta valores de RMSe e RMSy maiores do que
0s obtidos com o0 modelo PARg. Contrariamente, para FA = 0,30 os valores RMSk e
RMSwm sédo menores com 0 modelo PARs+QTN do que com o modelo PARg. Por fim,
para FA = 0,44 a composi¢ao dos gases preditos com os modelos PARg € PARc+QTN
€ muito parecida, de modo que os valores de RMSe e RMSy séo iguais para estes dois
modelos. J& em relagdo aos modelos RANg e RANG+QTN, nota-se que para FA = 0,17
o0 modelo RANg+QTN apresenta valores de RMSge e RMSy menores do que o modelo
RANg. Contudo, nas situagbes em que FA = 0,30 e FA = 0,44 os modelos RANg e
RANG+QTN fornecem RMSe e RMSwy praticamente idénticos. Assim, com base
nos valores de RMSr e RMSy € possivel afirmar que a modificacdo da correlacéo
cinética usada para descrever a oxidacdo do char ndo resulta em grandes

melhoras na capacidade preditiva da metodologia desenvolvida nos casos aqui
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Tab. 6.13
0 uso da correlacdo cinética baseada nos trabalhos de LUO e STANMORE (1992) e
QIN e THUNMAN (2015) para descrever a oxidacdo de char (modelos PARz+QTN
e RANg+QTN) acarreta, tipicamente, em uma predicdo de maiores teores de H, e CO

considerados. Todavia, € facilmente observado na que

nos gases produzidos. Com excecao do caso em que FA = 0,30 e o modelo de pirélise
PAR é utilizado. Esta mesma tendéncia também é observada na subsecdo 6.2.2
(Tab. 6.6) na comparacgao entre os modelos Base e QTN. Assim, mesmo com a grande
diferenca na formagéo de char entre os modelos de pirdlise GMB (usados no modelo
Base), PAR e RAN, a alteracdo da modelagem da oxidagc&o de char acarreta em um

efeito semelhante.
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Figura 6.28 — Fracao molar experimental e numérica de (a) Hz, (b) CO, (c) COz e
(d) CH4 em funcg&o do parametro FA para os modelos Base, PARg, BJRc € RANG.
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Tabela 6.13 — Resultados numeéricos e experimentais para a composicao do gas na
saida do reator para cada modelo.

Xn2 Xco | Xcha Xco2 RMSk | RMSy

FA Modelo
[%] | [%] | [%] [%6] [%6] [%]
PARG 9,3 124 | 49 18,2 2,2 34
PARGc + QTN 10,2 | 14,3 7,1 20,4 3,5 4,3
017 RANG 8,5 6,8 2,1 23,9 4,6 53
RANG + QTN 10,1 | 10,3 2,1 23,9 4,0 4,6

Exp. (SANCHEZ, 1994) 3%83 fég 23‘; 116;25 3 _

PARG 7,2 8,9 2,0 19,5 1,9 4,0
PARG + QTN 6,7 7,5 1,6 20,1 1,8 3,5
0.30 RANG 49 51 0,7 21,5 2,1 3,6
RANG + QTN 5,6 6,3 0,8 21,9 2,1 3,7

: 0,5- 1,5- 0,3- 10,4-
Exp. (SANCHEZ,1004) | 77 | 70 | 55 | 155 - -
PARG 3,0 3,7 0,4 20,1 2,4 35
PARG + QTN 2,9 3,9 0,1 20,2 2,4 3,5
2.3 2.8 0,1 20,8 2,7 3,7

0.44 RANG

RANG + QTN 2,9 3,8 0,1 20,5 2,6 3,6

Exp. (SANCHEZ, 1994) 01"5' 222 %,%. 1115% _ _

Nas Figs. 6.29(a)-(c) sdo apresentadas as distribuicdes dos produtos da pirélise
priméaria do bagago de cana nas trés situagfes investigadas obtidas com os modelos
PARG, PARG+QTN, RANg € RANg+QTN. A comparacdo entre os modelos PARg e
PARc+QTN mostra que nenhuma alteracao sobre a pirélise priméaria do bagaco de cana
surge da modificacdo da descricdo cinética da reacdo de oxidagcdo de char, de modo
que os percentuais de char, volateis e gases permanentes formados na pirélise primaria
dos dois modelos ndo se modifica. J& comparando os modelos RANg € RANG+QTN,
nota-se nas Figs. 6.29(a)-(c) que a quantidade de char formado predita usando o modelo
RANG+QTN é 2% inferior aquela predita com o modelo RANg nos casos em FA = 0,17
e FA=0,30, e 1% inferior na situacdo na qual FA = 0,44. Esta pequena diferencga parece
estar associada ao fato do modelo RANg+QTN predizer uma temperatura do leito um
ligeiramente maior do que aquela predita com o modelo RANg. Dessa maneira, a
temperatura ligeiramente superior predita com o modelo RANg+QTN parece estar
favorecendo a formacéo de volateis e de gases permanentes.

Nas Figs. 6.30(a)-(c) € possivel observar a contribuicdo percentual de cada
reacdo para a formacédo de CO nos modelos PARg, PARc+QTN, RANg € RANg+QTN

nas trés situacdes investigadas. Primeiramente, deve ser notado que a menor
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guantidade de CO formado na reacdo de oxidagcdo de char com os modelos PARg e
PARG+QTN, na comparacédo com os modelos RANgc e RANG+QTN, esti associada a
menor quantidade de char produzido na pirélise primaria com os modelos PARg e
PARc+QTN. Adicionalmente, também se observa nas Figs. 6.30(a)-(c) que com o
modelo RANg+QTN uma maior quantidade percentual de CO tem origem na reagéo de
oxidagdo de char. Como j4 visto na subsecao 6.2.2, a correlacao de oxidacéo de char
do modelo RANg+QTN gera uma maior taxa da reacdo de oxidacdo de char do que a
correlacdo utilizada no modelo RANg. Consequentemente, mais CO € produzido nesta
reacdo. Este aumento também é observado na comparacao entre os modelos PARg e
PARc+QTN nos casos em que FA = 0,17 e FA = 0,30. Como a quantidade de char
formado é menor, as maiores taxas de oxidacdo de char com o modelo PARc+QTN
acarretam em um impacto pequeno sobre a producdo de CO, quando comparado ao
modelo RANg+QTN.
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Figura 6.29 — Percentagem de char, volateis e gases ndo condensaveis (NCG)
formados na pir6lise primaria com os modelos PARg, PARc+QTN, RANg e
RANG+QTN para: (a) FA=0,17, (b) FA=0,30, e (c) FA =0,44.
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(c) FA = 0,44.
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Na Tab. 6.14 sdo comparadas as temperaturas do leito preditas com os modelos
PARg, PARc+QTN, RANg e RANg+QTN com as faixas obtidas experimentalmente por
SANCHEZ (1994). Pode ser identificado nesta tabela que a correlagéo cinética do
modelo QTN tende a aumentar a temperatura predita do leito, principalmente quando o
modelo cinético de pirdlise RAN é usado. Consequentemente, observa-se uma piora da
diferenca relativa obtida em funcdo do valor médio das temperaturas experimentais,
Difrm. Assim como nas simulagdes descritas nas subsecgdes 6.2.2 e 6.2.3, os resultados
mostrados na Tab. 6.14 revelam que as novas simulacdes também sobrestimam a
temperatura dos gases no leito, e que com o aumento do fator de ar a diferenca relativa
da temperatura predita aumenta. As razfes para estas elevadas temperaturas estdo

comentadas na subsecéo 6.2.2.

Tabela 6.14 — Resultados numeéricos e experimentais para a temperatura média do
gas no leito do reator para cada modelo.

FA
Modelo 0,17 0,30 0,44
Tie [K] | Difrm [%] | Ti [K] Difrm [%] | Tt [K] | Difrm [%0]

PARG 1135 11,8 1186 14,0 1226 17,6
PARG+QTN 1091 7,5 1184 13,8 1297 24,4

RANG 1031 1,5 1122 7,8 1194 14,5
RANG+QTN 1064 4,8 1135 9,1 1240 18,9

Exp. 1005 - ~ 983 — _ 1028 - ~

(SANCHEZ, 1994) | 1026 1076 1054

Nas Fig. 6.31(a)-(c) sdo mostradas a distribuicdo da temperatura dos gases ao
longo do reator obtidas com os modelos PARg, PARc+QTN, RANg € RANG+QTN.
Na Fig. 6.31(a) é possivel observar que os modelos PARc+QTN e RANg+QTN predizem
uma diminuicdo da temperatura do gas na regiao do freeboard (h > 110 cm). Ja na
Fig. 6.31(b) nota-se que apenas o modelo RANg+QTN prediz esta redugdo de
temperatura apos o término do leito de particulas. Como comentado na subsecéo 6.2.2,
o comportamento esperado pelas informacdes reportadas por SANCHEZ (1994), é de
uma pequena reducao da temperatura dos gases ao sairem do leito de particulas. Logo,
as Figs. 6.31(a) e (b) revelam que apenas o modelo RANg+QTN leva ao comportamento
esperado nas situacdes em que FA = 0,17 e FA = 0,30. Ja a Fig. 6.31(c) indica que
nenhum modelo prediz adequadamente a reducdo de temperatura na regido do

freeboard no caso em que FA = 0,44.
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Figura 6.31 — Perfis axiais da temperatura da fase gas com os modelos PARc+QTN,
PARG, RANG e RANG+QTN para: (a) FA=0,17, (b) FA=0,30, e (c) FA=0,44.
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Os resultados aqui apresentados indicam que, mesmo com a grande influéncia
do modelo cinético de pirélise sobre a formacao de char no gaseificador, as tendéncias
observadas na subsecdo 6.2.2 em relagcdo aos diferentes modelos de reagbes
heterogéneas continuam vélidas. Entretanto, o impacto das reag6es heterogéneas com
a utilizacdo dos modelos cinéticos de pirélise PAR e RAN € menor do que com o modelo
GMB, o qual é usado no modelo Base relatado nas subsec¢fes 6.2.2 e 6.2.3. Este
comportamento é justificado pela menor quantidade de char formado com a utilizagéo
dos modelos cinéticos de pirdlise PAR e RAN em comparagdo ao modelo GMB
(subsecéo 6.2.3).

6.2.5 Comentarios finais sobre a modelagem da gaseificacdo do bagaco de cana

E discutido na subsecdo 6.2.3 que a elevada formacdo de char na pirdlise
primaria do bagaco de cana decorrente do uso do modelo de pirlise GMB nao parece
ter comprovacgao experimental, de modo que o uso deste modelo ndo é recomendavel.
Consequentemente, recomenda-se a utilizacdo dos modelos de pir6lise RAN e PAR
para simulagéo do processo de gaseificagdo de bagaco de cana-de-agucar em reatores
de leito fluidizado.

Em relacdo a modelagem das reacdes heterogéneas, as analises realizadas nas
subsecdes 6.2.2 e 6.2.4 revelam uma pequena influéncia das rea¢gdes de Boudouard e
de Gaseificagdo com vapor para a formacédo dos gases produzidos nas situagfes aqui
analisadas. Contrariamente, a reacdo de oxidacao de char parece ter um papel muito
significativo para a correta predi¢cao dos gases formados na gaseificagéo do bagaco. No
entanto, as duas correlagfes cinéticas usadas para descrever a oxidacao de char na
subsecdo 6.2.4 resultaram em uma pequena diferenca na capacidade preditiva da
composicdo dos gases formados na maioria dos casos analisados. J& na andlise da
predicdo da temperatura dos gases, € observada uma diferenca mais perceptivel na
predicdo da temperatura dos gases na regiao do leito. Todavia, 0 modelo RANg+QTN
parece predizer o comportamento dos perfis axiais de temperatura de forma mais
adequada.

Com base nas andlises realizadas, fica claro que os modelos PARc+QTN e
RANG+QTN podem ser utilizados satisfatoriamente para simular o processo de
gaseificacdo de bagaco de cana em leitos fluidizados. A correlacédo cinética sugerida na
subsecédo 3.5.3 para descrever a oxidacdo de char, utilizada nos modelos PARc+QTN
e RANG+QTN, resulta em uma predicéo de H. e CO ligeiramente superior aquela obtida

com os modelos PAR¢ e RANg. Entretanto, esta correlagéo cinética tende a predizer um
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perfil de temperatura mais satisfatério, com uma reducao de temperatura dos gases na
regido do freeboard, principalmente no modelo RANg+QTN. Evidentemente,
a utilizacdo do modelo cinético de pirdlise RAN no  modelo
RANg+QTN requer apenas o conhecimento da composicdo do bagaco de
cana-de-acucar. Ja a utilizacdo do modelo PARz+QTN necessita de uma estimativa da
composi¢do dos gases formados na pirélise priméaria do bagaco e no craqueamento
térmico (ou pir6lise secundaria) do alcatrdo formado. Deste ponto de vista, 0 modelo
RANG+QTN é mais pratico, uma vez que nenhum dado experimental do processo de
pirélise é necessério. Contudo, em se tratando de simula¢gdes computacionais, € preciso
levar em conta a diferenca bastante significativa em relagéo ao esforco computacional
das simula¢cdes com os modelos PARc+QTN e RANg+QTN. As simulagbes de 100 s
com o modelo RANGg+QTN nas situagdes aqui realizadas demoraram entre quatro e sete
semanas para serem concluidas, dependendo do caso investigado. Por outro lado, as
simulacdes com o modelo PARs+QTN necessitaram entre duas e trés semanas para
simularem o mesmo periodo de tempo. Desta forma, com o intuito de reduzir o esforco
computacional das simulagbes, nas andlises realizadas na Se¢. 6.3, o0 modelo
PARG+QTN é utilizado.

Em resumo, os modelos de fechamento dos fenbmenos fisicos
recomendados com base no estudo realizado na subsecédo 5.3.3 sdo apresentados
na Tab. 6.15. Ja a modelagem recomendada para as reac¢des quimicas é apresentada
na Tab. 6.16.

Tabela 6.15 — Recomendacgdo da modelagem fisica.

Grandeza Modelo Selecionado
Relagéo Constitutiva Modelo de Transi¢cdo Suave
Empacotamento critico (&,) 0,42

& > €5 — Modelo de Schaeffer

& < €5 — Modelo viscoso (AGRAWAL et al., 2001)

Modelo de tensdes de atrito

Energia Granular Eq. Algébrica
Fmi Modelo de Syamlal
Fgm Modelo de Gidaspow
Wym Modelo de Ranz-Marshall
Km Equacéo de Kuipers
Kqg Equacéo de Bird
Uy Equacédo de Sutherland
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Tabela 6.16 — Recomendacdo da modelagem das rea¢cfes quimicas.

Modelo
Reacao
PARg + QTN RANg + QTN
R.1 Secagem instantanea
Luo-Stanmore/
R.2 _
Qin-Thunman
R.3 Goetz et al.
R.4 Hobbs et al
R.5 Hobbs et al
R.6 Biba et al.
R.7 Jones e Lindstedt
R.8 Dryer e Glassman
R.9 Mitani e Williams
R.10 Dryer e Glassman
Pirolise® PAR RAN

2Incluindo pirdlise primaria e secundaria.

6.3 Anadlise de Segunda Lei

Na Tab. 6.17 sédo apresentados o PCl do géas formado na gaseificacdo de
bagaco de cana-de-agucar, a eficiéncia a frio, ne, e a eficiéncia de conversao, ncw,
cuja definicbes sdo dadas, respectivamente, pelas Egs. (2.10) e (2.9), nas simulacdes
realizadas com a metodologia proposta nas Tabs. 6.15 e 6.16. Os dados experimentais
do PCl e da eficiencia a frio reportados em SANCHEZ (1994) também s&o
apresentados. A eficiéncia de conversdo ndo foi calculada por SANCHEZ (1994).
Analisando as informacdes da Tab. 6.17 verifica-se que com FA correspondente
a 0,17 a simulacdo numérica sobrestima o PCI dos gases formados e a eficiéncia a frio
do processo de gaseificacdo. Contrariamente, para FA = 0,30 e FA = 0,44 o valor do
PCI e da eficiéncia a frio obtidos humericamente se encontram dentro das respectivas
faixas experimentais.

Ainda na Tab. 6.17 nota-se que o PCI do gas produzido, a eficiéncia a frio e a
eficiéncia de conversdo de biomassa diminuem com o aumento do fator de ar.
Esta tendéncia € observada tanto nas simulagfes quanto nos resultados experimentais.
A reducdo do poder calorifico esta associada diretamente com a diminuigdo
dos teores de H, e CO nos gases produzidos (ver subsecdes 6.2.2 e 6.2.3) com 0

aumento de FA. J4 a reducdo da eficiéncia de conversdo com o aumento de FA
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ocorre devido a reducdo da vazdo de biomassa inserida no gaseificador. Uma vez
que a vazao de gases Uteis produzidos também se reduz, ocorre uma diminuicdo da
eficiéncia de conversédo. A eficiéncia a frio depende tanto do PCI quanto da vazéo
massica dos gases produzidos, logo, € natural que, devido a reducdo do PCI e da
guantidade de gases formados, a eficiéncia a frio do gaseificador sofra uma reducéo

extremamente significativa.

Tabela 6.17 — Resultados numéricos e experimentais do PCI do gas formado e das
eficiéncias a frio e de conversdo de massa para diferentes fatores FA.

FA PCI [MJ/Nm?] ne [%] New [%0]
Simulagéo 3,88 27,2 445
0,17 Exp. SANCHEZ (1994) 2,49-333 12,4 - 18,2 -
Simulagéo 1,94 15,1 33,4
0,30 Exp. SANCHEZ (1994) | 0,33 -2,06 2,7-18,2 -
Simulagéo 0,50 4.6 28,4
0,44 ["Exp. SANCHEZ (1994) | 027-078 | 3.0-89 =

*N&o informado no trabalho de referéncia (SANCHEZ, 1994).

Na Tab. 6.18 sdo apresentadas, para os trés valores FA aqui investigados, as
eficiéncias exergéticas do processo de gaseificagdo de bagaco de cana considerando
apenas o gas como produto utilizavel da gaseificacdo, y, definido na Eqg. (2.11a), e
considerando o gas e o char como produtos utilizaveis, gy, definido na Eq. (2.11b). Para
calcular a eficiéncia exergética € preciso conhecer ou estimar a exergia dos reagentes
entrando no reator e dos produtos saindo do reator. A exergia quimica do bagaco de
cana foi calculada seguindo ENSINAS e NEBRA (2009), utilizando as Egs. (2.7) e (2.8).
Ja a exergia quimica do char foi retirada de WU et al. (2014). A exergia dos gases
produzidos na gaseificacdo do bagaco de cana-de-acucar foi calculada levando-se em
conta os valores das exergias quimicas e fisicas de cada espécie quimica, de modo que
os valores de referéncia séo retirados da literatura (i.e., MORRIS e SZARGUT, 1986;
MORAN e SHAPIRO, 2004; WU et al., 2014).

Pode ser identificado na Tab. 6.18 que ambas as eficiéncias exergéticas
diminuem com o aumento do fator de ar. Contudo, verifica-se que a reducdo da
eficiéncia exergética com o aumento FA de 0,17 para 0,30 é pequena, enquanto que
com a elevacéo de FA de 0,30 para 0,44 esta diferenca aumenta. Este comportamento
ocorre porque quanto mais perto do fator de ar estequiométrico (FA = 1,0) mais
completa € a combustdo, aumentando a temperatura dos gases produzidos

e reduzindo sua exergia na saida do reator. Esta mesma explicacdo também justifica
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a reducdo do PCIl e das eficiéncias a frio e de conversdo de massa observadas
na Tab. 6.17.

Tabela 6.18 — Eficiéncias exergéticas para diferentes fatores FA.

FA WY [%] | Wi[%]

0,17 46,9 49,7

0,30 34,8 36,6

0,44 17,7 18,1

Para explorar a utilizacdo da equacdo de geracdo de entropia derivada no
Cap. 4, séo realizadas simulagbes do processo de gaseificagdo do bagaco de
cana-de-acUcar usando diferentes agentes gaseificadores e diferentes geometrias,
a partir da metodologia desenvolvida ao longo da tese e sugerida na Sec¢. 6.2.
Primeiramente, os resultados encontrados reproduzindo o trabalho experimental
de SANCHEZ (1994) sdo comparados com aqueles obtidos usando uma
geometria modificada. Como visto na subsecéo 5.5.1, o gaseificador experimental de
SANCHEZ (1994), considerado na Se¢. 6.2, consiste em um cilindro de diametro
interno igual a 200 mm. Tipicamente, gaseificadores LFB possuem uma expansao
na regido do freeboard, com o objetivo de reduzir a elutriagdo de particulas
sblidas e aumentar o tempo de residéncia das particulas de char no leito
do gaseificador. Assim, é analisado o0 impacto desta expansao sobre a
gaseificacdo de bagaco de cana-de-acUcar com ar para fatores de ar de 0,17, 0,30 e
0,44.

A geometria modificada é mostrada na Fig. 6.32 e possui a mesma altura
da geometria original, mostrada na Fig. 5.30. A diferenca entre as geometrias
original e modificada é que na regido do freeboard a geometria modificada
possui um diametro interno maior do que na regido do leito. Na regido do leito, a
geometria modificada possui um diametro interno de 200,0 mm, igual ao didmetro
da geometria original, enquanto que a regido do freeboard possui um didmetro interno
de 280,0 mm. A razdo entre o didmetro do leito e do freeboard considerada
€ igual aquela do caso de validacdo estudado na Sec¢. 5.3. Também seguindo a
geometria do caso de validacdo, uma regido de transicdo € considerada entre a regido

do leito e do freeboard.
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Figura 6.32 — Geometria modificada: (a) geometria bidimensional, e (b) posicdo da
camada de isolamento térmico.

A malha utilizada é baseada na malha convergida da geometria original,
tal que uma malha 55x327 volumes € utilizada, de modo que o0s espagcamentos
utiizados na malha da geometria modificada sdo iguais aqueles usados na
geometria original, como mostrado na Tab. 6.19. Todas as condi¢cdes de contorno
e iniciais das simulacdbes com a geometria modificada sdo idénticas aquelas
utilizadas para a geometria original, as quais estdo apresentadas nas Tabs. 5.36 e
5.37, e as propriedades das particulas sdo as mesmas da Tab. 5.38. A modelagem
fisica € a mesma da Tab. 6.15, e a modelagem de cinética quimica segue
a recomendacao da subsecéo 6.2.5, de modo que o modelo PARs+QTN da Tab. 6.16

é utilizado.
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Tabela 6.19 — Malha da geometria modificada.

Malhas A, [cm] Regiéo Ay [cm]
De 0 a6,0cm 0,4 De 0 a 80,0 cm 0,64
55x327 De 6,0 a 18,0 cm 0,64 De 80,0 a 93,2 cm 0,55

De 18,0 a 28,0 cm 0,4 De 93,2 a180,0 cm 0,4876

No intuito de avaliar o0 comportamento do escoamento nas duas geometrias,
sdo mostrados nas Figs. 6.33 e 6.34 os campos de fragdo volumétrica da fase gas
com as geometrias original e modificada, respectivamente, para diferentes instantes
de tempo. No caso da geometria modificada, a Fig. 6.34 mostra que as bolhas
formadas sdo menos alongadas que na geometria original, Fig. 6.33, e estouram
na regido em que ocorre a expansdo do gaseificador. Assim, é possivel supor
gue o padrdo de formacdo de bolhas no leito estd sendo influenciado pela regido
de expansdo do reator. Adicionalmente, como no caso da geometria original
0 reator possui um didmetro constante, a altura do leito expandido tende a ser
ligeiramente maior do que no caso da geometria modificada. Consequentemente,
a altura do leito de particulas também estd sendo visivelmente influenciada pela

expansao do reator.
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Figura 6.33 — Campos de fracdo de vazio para diferentes instantes de tempo para
FA = 0,44 com a geometria original.
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Figura 6.34 — Campos de fragdo de vazio para diferentes instantes de tempo para
FA = 0,44 com a geometria modificada.

Nas Figs. 6.35(a)-(d) sédo apresentadas as fragbes molares de H,, CO, CO; e
CH.4 em funcéo do fator de ar para as duas geometrias testadas. E possivel observar
nestas figuras que a tendéncia de queda dos teores de H,, CO e CHs com a elevacao
do fator de ar se mantém com a alteragdo da geometria. Contudo, os teores de
H2 e CO no gas produzido aumentam pela simples presenca da zona de expansao na
regido do freeboard, enquanto que o teor de CO; diminui. J& o teor de CH4 obtido
com as duas geometrias se mantém aproximadamente o0 mesmo nos casos com fator
de ar correspondente a 0,17 e 0,44. Ja na situacdo em que o fator de ar é de
0,30 o teor de CH4 com a geometria modificada é inferior ao obtido com a geometria
original.

Na Fig. 6.36, sdo apresentados os valores de PCI obtidos com a geometria
original e com a geometria modificada para diferentes fatores de ar. Nota-se na
Fig. 6.36 que nos casos com fator de ar de 0,17 e 0,44, o PCI do gas formado na
gaseificacdo de bagaco de cana na geometria modificada € maior do que aquele do gas
formado no processo de gaseificagdo realizado com a geometria original.
J& no caso em que FA = 0,30, o PCI dos gases formados com a geometria original €
superior. Como as Figs. 6.35(a), (b) e (c) mostram maiores teores de H, e de CO e
menor teor de CH4 com a geometria modificada no caso em que FA = 0,30, o menor
PCI obtido com a geometria modificada nesta situacao parece estar relacionado com a
menor producdo de CHa.
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Figura 6.35 — Fracao molar de (a) Hz, (b) CO, (c) CO: e (d) CH4 em fungéo do
parametro FA para as geometrias original e modificada.

Finalmente, nas Figs. 6.37(a)-(d), sdo apresentados os valores das eficiéncias
de gaseificacdo a frio, ne, € de conversdo de massa, ncm, assim como das eficiéncias
exergéticas considerando apenas 0s gases como produto de interesse, , €
considerando gases e char como produtos de interesse, y. As Figs.6.37(a)-(d) revelam
gue todas as quatro eficiéncias avaliadas melhoram com a utilizagdo da geometria
modificada. Este comportamento esta diretamente ligado com o maior tempo de
residéncia das particulas de char no leito devido a expanséo da &area do gaseificador na
regido do freeboard. Com a melhora da taxa de conversdo de particulas solidas em
gases, uma maior quantidade de gases é formada e com um PCIl mais elevado,
melhorando assim as eficiéncias a frio e exergéticas. O fato das eficiéncias exergéticas
w e y, diminuirem com a elevacao do fator de ar, como indicado nas Figs. 6.37(c) e (d)
parece estar relacionado com a reducdo da vazdo de gases Uteis deixando o reator,

devido a reducéo da vazéo de bagaco de cana com a elevagéo do fator de ar.
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Figura 6.36 — PCI para diferentes FA obtidos com as geometrias original e modificada.
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Os trés termos de geracao de entropia da fase gas mostrados na Eq. (4.53)

analisados sao denominados aqui por:

Kg (3T4\
SgpIF = ¢ 72 7x. (6.5)
g
g 2
Ron (Y,
= —on gn 6.6
Sg,DEQ fgpng; YQn ( aXi > ( )
Nrg
Sgra = ) T Trg (6.7)
rg=1 g

Aqui, as irreversibilidades do processo de gaseificacdo sdo avaliadas
como funcdo dos termos de taxa de geracdo de entropia. Todavia, é preciso
observar que a taxa de destruicdo de exergia estd associada com a taxa de geragéo
de entropia, de modo que a taxa de destruicdo de exergia corresponde ao produto
de -T, e a taxa de geracdo de entropia, sendo T, uma temperatura de um estado
de referéncia.

Os perfis axiais dos termos Sgpir, Sgpeo € Sgro Obtidos com a geometria
original e a geometria modificada sdo mostrados nas Figs. 6.38, 6.39 e 6.40.
Nas Figs. 6.38(a)-(c) € possivel observar que o comportamento da geracao
de entropia devido a difusdo de energia, Sgpr, Nas duas geometrias é bastante
similar em todas as trés situagbes investigadas. Além disso, nota-se que
a magnitude do termo Sgpir praticamente ndo aumenta com o aumento do fator
de ar em nenhuma das duas geometrias. E importante ainda lembrar que nos perfis
de temperatura apresentados nas subsecfes 6.2.2 e 6.2.3, a temperatura do
gas é praticamente constante ao longo de todo o gaseificador, devido a elevada
taxa de mistura no leito e as pequenas perdas de energia para 0 ambiente na regido
do freeboard. Assim, a magnitude do termo Sgpr ao longo do leito ndo é muito
significativa na maior parte do gaseificador. Contudo, é possivel notar dois picos
de formacdo do termo Sype nas Figs. 6.38(a)-(c), logo no inicio do gaseificador.
O primeiro pico ocorre devido a entrada do ar a uma temperatura menor do
gue a temperatura do leito, enquanto que o segundo esta relacionado com a entrada
do bagaco de cana também a uma temperatura inferior aquela do leito.

Consequentemente, o0s gradientes de temperatura sdo mais acentuados
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nestas localizacGes, acarretando em duas regides de geracdo de entropia mais
intensas.

Nas Figs. 6.39(a)-(c) sdo mostrados os perfis de geragdo de entropia devido
a difusdo de espécies quimicas, Sgpeq. Mais uma vez os perfis de geragédo
de entropia sdo similares com as duas geometrias consideradas e ndo apresentam
um aumento muito significativo de magnitude com a elevagdo de FA. Em todas
as curvas mostradas nas Figs. 6.39(a)-(c) é possivel identificar que na regido do
leito existe uma intensa geracdo de entropia associada a difusdo das espécies
quimicas. Ademais, a maior geracdo de entropia associada a difusdo de espécies
ocorre logo apos a regido de entrada de bagaco de cana no gaseificador
(5 < h < 10 cm). Os perfis de fracdo molar de espécies quimicas mostrados
anteriormente nas subsecfes 6.2.2 e 6.2.3 revelam um aumento intenso de Hy,
CO, CO, e CHs na regido de entrada do bagago de cana no gaseificador,
devido as reagOes de pirdlise e de combustdo e gaseificacdo heterogéneas. Assim,
devido a intensa geracdo de espécies pelas reagbes quimicas, existe um gradiente
acentuado de espécies quimicas nesta regiao.

Finalmente, nas Figs. 6.40(a)-(c) s&o mostrados o0s perfis axiais
do termo de geragdo de entropia associado com as reagfes homogéneas, Sgro.
Ao contrario do que ocorre com 0S termos Sgpir € Sgpeq, 0 termo Syro apresenta
um aumento significativo com a elevacdo de FA. O comportamento das curvas
obtidas com as duas geometrias apresenta uma geracdo maior de entropia devido
as reacdes homogéneas na regido do leito do que na regido do freeboard.
Contudo, como as reagbes homogéneas ocorrem em todo o gaseificador,
0 termo Sgro NA0 se torna nulo no freeboard, provocando uma geracdo de entropia
em todo o gaseificador. Comparando as Figs. 6.38, 6.39 e 6.40 chama a
atencdo o fato do termo Sgro apresentar uma magnitude muito maior do que
a dos termos Sgpr € Sgpeg. Esta tendéncia explicita que a maior fonte de
irreversibilidades no processo de gaseificacdo sdo as proprias reacdes quimicas

inerentes ao Processo.
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Figura 6.38 — Perfis da geracao de entropia associada a difusdo de energia com,
(@) FA=0,17; (b) FA=0,30; e (c) FA=0,44.
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Testes também foram realizados utilizando a geometria do caso de validagéo
(Fig. 5.2) descrito na Seg¢. 5.3. As simulac¢des adicionais realizadas visam analisar o
efeito da adicdo de vapor sobre o balanco exergético do gaseificador. Sendo assim, sao
consideradas uma simulagéo de gaseificacdo com ar puro e trés com adicdo de vapor
d’agua como agente gaseificador. Os parametros utilizados nas simulagcdes dos casos
investigados sdo mostrados na Tab. 6.20, enquanto que as condicbes de contorno
utilizadas sédo mostradas na Tab. 6.21. O leito é formado por particulas de alumina, e as
propriedades das fases solidas sdo as mesmas mostradas na Tab. 5.38. A modelagem
fisica € a mesma utilizada para a gaseificacdo do bagaco de cana, a qual esta
apresentada na Tab. 6.15. A modelagem das rea¢fes quimicas é realizada utilizando o
modelo PARc+QTN.

Tabela 6.20 — Condi¢des de contorno do problema simulado.

Caso FA S/B

1 0,17 0,0

0,17 | 0,05

2
3 0,17 | 0,10
4

0,17 | 0,21

Tabela 6.21 — Condi¢des de contorno do problema simulado.

Condicbes de Contorno

Entrada de Combustivel Entrada de Ar Paredes
Casos 1,2,3e4 1 2 3 4 1,23e4
Vbagago [Cm/S] 0,74
Vg [cm/s] 25,0 30,0 34,9 45,8 Tparede = 973 K
Tbaga(;o [K] 423,0
Vhzo [cm/s] 7,28 YNz 0,767 0,683 0,615 0,153
Yoz 0,233 0,207 0,187 0,505
YH20 1 -
Yh20 -- 0,110 | 0,198 | 0,342 Néao
deslizamento
Thoo [K] 423,0 p, [atm] 1
p, [atm] 1 Tag[K] 670
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Na Fig. 6.41 é possivel observar a variacao das fracdes molares H,, CO, CHa e
CO, em base seca presente no gas formado na gaseificacdo em funcao da razéo S/B.
Observa-se na Fig. 6.41 uma redugao de CH4 e de CO e uma elevagao dos teores de
H, e CO, com o aumento da razdo S/B. A reducéo da quantidade de CH4 presente no
gas formado com o aumento da razdo S/B esta diretamente ligada a intensificacdo da
reacdo de reforma de metano devido & maior disponibilidade de vapor no gaseificador.
J& o aumento de H, e de CO; e a reducdo de CO ocorre devido a intensificagdo da
reacdo de deslocamento gas-agua avangcada com o maior teor de vapor presente no
interior do gaseificador.

Embora a Fig. 6.41 evidencie uma clara diferengca na composicdo dos
gases permanentes formados com a variagdo da razdo S/B, a Fig. 6.42 revela uma
pequena diferenca no PCI do gas produzido nas situagbes aqui investigadas.
Como o PCIl do gas formado estad ligado aos teores de H,, CO, CHs e COg,
aparentemente o aumento percentual do H: presente no gas formado é
contrabalanceado pela reducdo de CO e CHs e pela elevagéo do teor de CO.. Desta
maneira, 0s maiores teores de H, que poderiam aumentar o PCI do gas formado acaba
tendo seu efeito reduzido.

Finalmente, nas Figs. 6.43(a)-(c) sdo apresentadas as variagdes da eficiéncia a
frio, de converséo e exergéticas | e Il em funcéo da razdo S/B. Na Fig. 6.43(a) pode ser
verificado que a eficiéncia a frio, assim como o PCI, pouco se modifica com o aumento
da razdo S/B, permanecendo praticamente constante para 0s quatro valores
investigados. Contrariamente, na Fig. 6.43(b) é identificada uma queda da eficiéncia de
conversao de massa associada ao aumento da razdo S/B. Ja nas Figs. 6.43(c) e (d)
observa-se uma reducdo das eficiéncias exergéticas com o aumento da razao S/B.
Este comportamento também € observado na literatura (SANDEEP e DASAPPA, 2014)
para gaseificagdo de madeira usando como agente gaseificador misturas de
oxigénio e ar.

Nas Figs. 6.44(a)-(c) sdo mostrados os perfis axiais dos termos de
geracdo de entropia nas simulagbes consideradas. Na Fig. 6.44(a), € apresentada
a distribuicdo ao longo do gaseificador do termo de geracdo de entropia referente
a difusdo de energia, Sgpr. Pode ser verificada a existéncia de dois picos
de Syoir na regido do leito. O primeiro ocorre logo na entrada de ar e 0 segundo na
regido de entrada de bagaco de cana, h entre 5 e 10 cm. Como a temperatura do
leito é praticamente constante, 0 termo Sy pir € praticamente nulo na maior parte do leito.
A Fig. 6.44(a) também indica que a variagdo do parametro S/B néo altera
significativamente o termo Sgpir. Na Fig. 6.44(a), € mostrada a distribuicdo ao longo

do gaseificador do termo de geracdo de entropia referente a difusdo de espécies,
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Sepeo. E possivel verificar que a geracdo de entropia decorrente da difuséo
de espécies é mais intensa na regido préxima a entrada de bagaco de cana-de-agucar,
onde ocorre uma intensa formacao de espécies devido as reagcfes de pirdlise e de
oxidacéo de char.

Finalmente, na Fig. 6.44(c), sdo mostrados os perfis de taxa de geragéo
de entropia devido as reagcbes quimicas homogéneas, Sgro. O primeiro pico
de geracdo do termo Syro Ocorre na regiao de entrada do bagago de cana-de-agucar
no reator, devido as reacfes de pirdlise e de oxidacdo char, assim como o termo
Sgpeq. Contudo, o termo Sgro continua aumentando ao longo da regido do leito
até um pico de maximo na regido onde comeca a regido do freeboard. A queda da
taxa de geracdo de entropia devido as reacdes homogéneas na regido do freeboard
ocorre porque as taxas das reacdes se reduzem nesta regido. Ainda na Fig. 6.44,
€ possivel verificar que o caso com maior eficiéncia exergética nas Figs. 6.43(c)
e (d), i.e.,, o caso com ar puro, apresenta a maior taxa de geracdo de entropia
associada as reacdes homogéneas. Logo, a menor eficiéncia dos casos com
adicdo de vapor parece estar relacionada a um aumento da perda energética para o

ambiente.
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Figura 6.41 — Fracdes molares de H,, CO, CH4 e CO, para diferentes razbes S/B.
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Em sintese, a avaliacdo dos perfis de geracdo de entropia ao longo do leito
revela uma maior geracdo de entropia na regido do leito, principalmente nas
proximidades da injecdo de biomassa. Espera-se que a metodologia desenvolvida aqui
possa vir a auxiliar no estudo de maneiras de reduzir a geragdo de entropia na
gaseificacdo de biomassa em reatores LFB.

Uma possivel alternativa para reduzir as irreversibilidades do processo de
gaseificacdo poderia ser, por exemplo, a injecdo de pequenas quantidades de biomassa
em locais diferentes. Assim os picos de rea¢Bes quimicas ndo ficariam concentrados
em uma localidade apenas. Contudo, um trabalho especifico sobre geometrias
alternativas e, até mesmo, diferente material do leito de particulas deve ser desenvolvido
usando as equacdes derivadas no Cap. 4 para auxiliar no projeto de gaseificadores mais

eficientes.
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7 CONCLUSOES

O presente trabalho atingiu os objetivos pretendidos, que consistiam no
desenvolvimento de uma metodologia satisfatéria para simulacdo do processo
de gaseificacdo de bagaco de cana-de-acucar em leitos fluidizados borbulhantes
e na derivacdo e implementacdo computacional dos termos de geracdo
de entropia durante o processo de gaseificacdo. Destaca-se aqui a realizacdo do
estudo de: (i) diferentes modelos de fechamento fisicos para o problema de escoamento
gas-particula durante um processo de gaseificacdo de biomassa em reatores
de leito fluidizado borbulhante; (i) modelagem e implementacdo computacional
de modelos cinéticos da pir6lise do bagaco de cana-de-agucar;
(i) modelagem criteriosa das reacdes quimicas tipicas de processos de
gaseificacdo a partir de correlacbes cinéticas; (iv) deducdo e implementacdo
computacional de termos de geracdo de entropia de um processo de gaseificacdo d
e bagaco de cana.

Inicialmente, a metodologia desenvolvida foi validada para um caso
de gaseificacdo de madeira reportado na literatura. Utilizando este caso de validagéo
foi realizado um estudo que mostrou a necessidade de refinar a malha na
direcdo axial na regi@o do freeboard. Ainda usando o caso de validacdo foram
realizadas simulagbes para investigar a influéncia da modelagem da secagem
e de diferentes modelos de fechamento sobre a capacidade preditiva do processo
de gaseificagdo de biomassa em leitos fluidizados borbulhantes. Em geral, os
modelos de fechamento investigados ndo acarretaram em grandes diferengas
na composicdo dos gases produzidos. Contudo, verificou-se que diferencas
na distribuicdo das grandezas ao longo do leito foram mais significativas. A utilizacdo da
secagem instantdnea se mostrou valida, acarretando apenas em uma predicdo
cerca de 3% superior da temperatura dos gases. Os modelos de arrasto e de
troca de energia entre as fases gas e solidas Gidaspow e Ranz-Marshall,
respectivamente, foram identificados como fornecendo o0s resultados mais
satisfatérios. Em relacdo a modelagem da condutividade térmica das fases gas e
sélidas, foi visto que a utilizacdo da equacao de Bird para calcular a condutividade
da fase gas fornece resultados satisfatérios. Em relacdo a condutividade da fase gas,

€ preciso utilizar uma correlacdo para considerar o efeito do fluido intersticial entre as
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particulas. Por fim, a viscosidade dindmica pode ser calculada usando a equacao de
Sutherland.

Usando a modelagem identificada como mais apropriada, o efeito de
diferentes correlagbes cinéticas descrevendo as reacdes heterogéneas sobre a
capacidade preditiva da modelagem desenvolvida em simular o processo de
gaseificacdo de bagaco de cana-de-aclucar foi também  analisado.
Uma correlacdo proposta aqui com base nos trabalhos de LUO e STANMORE (1992) e
QIN e THUNMAN (2015), intitulada de modelo QTN, para descrever a
oxidagcdo de char do bagaco de cana-de-agucar foi testada com correlacdes
derivadas para oxidacdo do char proveniente da madeira, modelo DBI, e do
carvdo mineral, modelo Base. Os resultados obtidos mostraram que o0s
modelos sugeridos, intitulados de PARc+QTN e RANg+QTN, sdo capazes de
predizer a composicdo dos gases formados durante o processo de gaseificacéo
do bagaco de cana-de-acucar em leitos fluidizados borbulhantes em condi¢cdes
tipicas de fator de ar (entre 0,17 e 0,44) com acuracia satisfatéria para fins de
engenharia. A vantagem do modelo RANc+QTN é que néo existe necessidade
de se estimar a composi¢cdo dos gases formados na pirdlise primaria e secundaria,
de modo que apenas a composi¢do do bagago de cana é necesséaria. No entanto,
0 modelo RANg+QTN resultou em um esforgo computacional extremamente
elevado em comparacdo ao modelo PARc+QTN. Desta maneira, a utilizacdo
do modelo PARc+QTN e RANg+QTN deve levar em conta também a capacidade
computacional do equipamento onde a simulagdo sera realizada e a dimenséo
da geometria simulada. Em caso de gaseificadores de elevadas dimensoes, tais
como gaseificadores de escala piloto ou industrial, 0 modelo PARs+QTN pode
ser utilizado. Ja em gaseificadores de escala laboratorial, 0o esforco computacional é
menor, e o0 modelo RANg+QTN pode ser utilizado para simulagdo do processo de
gaseificacao. Contudo, é preciso observar que quando o modelo PARs+QTN é utilizado
a composicao dos gases permanentes formados na pirélise primaria e na pir6lise
secundaria precisa ser estimada de alguma maneira, ou usando dados experimentais
ou utilizando alguma correlagdo empirica.

Adicionalmente, também foram apresentadas equacdes de transporte para
entropia e exergia das fases gas e soélidas validas para escoamentos
gas-particula reativos em leitos fluidizados. As equacBes foram derivadas usando
a hipétese de equilibrio termodindmico local com base nas equacdes
governantes da abordagem Euler-Euler. E importante ressaltar que as
equacgOes derivadas aqui ndo foram encontradas na literatura. Nestas equagoes,

foram identificados trés termos de geracdo de entropia na fase gas, um relacionado
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com gradientes de temperatura, um relacionado com gradientes de espécies
quimicas e um relacionado com a liberacdo de energia pelas reacdes
quimicas homogéneas. Os termos das equacdes também revelam uma
degradacdo da energia devido a transferéncia de energia entre as fases gés e
solidas e pela transferéncia de massa provenientes das reagfes heterogéneas.

Uma analise local e global de Segunda Lei também foi realizada para
algumas situacdes do processo de gaseificacdo de bagaco de cana-de-acUcar em leitos
fluidizados borbulhantes. Os termos de geracdo de entropia identificados
na deducdo das equacgOes de transporte de entropia e exergia foram implementados
computacionalmente auxiliando na identificacdo dos locais de maior geracao
de entropia no gaseificador considerado. Foram analisados o impacto da utilizagédo
de uma expansdo do gaseificador entre a regido do leito e a do freeboard, e da
adicdo de vapor na gaseificagdo com ar. Os resultados mostraram que a expansao
do gaseificador melhora as eficiéncias de conversdo, energética e exergética do
processo de gaseificacdo do bagacgo de cana-de-acucar. Ja o uso de vapor aumentou
o teor de H; produzido, mas reduziu a eficiéncia exergética do processo de
gaseificacdo de bagaco de cana-de-agucar devido ao aumento das perdas energéticas
para o ambiente.

Ao longo do trabalho desenvolvido, embora muitos pontos tenham sido
investigados, foi constatado que ainda existem questfes a serem investigadas
em se tratando da modelagem da gaseificacdo de biomassa em reatores de leito
fluidizado. Como sugestao para trabalhos futuros, existe necessidade de investigagéao
do efeito da inclusdo de uma reacdo de volatilizacdo dos metais alcalinos e
alcalinos terrosos presentes nas cinzas das biomassas, e a inclusdo do efeito
catalitico destes sobre as reacdes quimicas ocorrendo durante o processo de
gaseificacdo. A presenca de metais alcalinos e alcalinos terrosos pode
provocar alteracbes nas taxas das reagfes ocorrendo durante o processo de
gaseificacao de biomassa, porém ainda nao existe na literatura uma avaliagdo da melhor
maneira de incluir estes efeitos em simulacdes de CFD.

Outra contribuicdo interessante seria a realizagdo de simulagbes do
processo de gaseificacdo em um reator LFC usando um dominio bidimensional.
Nesta Ultima sugestdo deve ser considerado que no caso de apenas 0O riser de
um reator LFC ser modelado seria necessario utilizar a vazdo de saida de soélidos
do riser na entrada de agente gaseificador na entrada do riser. Desta forma, é preciso
comentar que para realizar tal implementacdo no codigo MFIX seria preciso alterar
as sub-rotinas do programa para realizar a utilizagdo da vaz&o de sélidos deixando

o riser como condicdo de entrada. Outra maneira de simular a gaseificagdo em
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um reator LFC seria modelando todo o circuito, incluindo o downcommer e o ciclone.
Todavia, esta alternativa acarreta em um custo computacional significativamente

mais elevado.
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ANEXO 1 - Polindmios para Calculo da
Viscosidade e da Condutividade

Térmica das Espécies Gasosas

A viscosidade dindmica e a condutividade térmica de uma espécie gasosa n
pode ser calculada por meio de um polindmio dependente da temperatura do gas. As
expressdes usadas para calcular estas grandezas sdo mostradas a seguir para uma

espécie n:
Hgn(Tg) = agn + bgn Ty + Con T (Al.1)
Kgn(Tg) = @gn + bgn Ty + Cyn T (A1.2)
Os coeficientes das Eqgs. (Al.1) e (Al1.2) para 0 O, N2, CO, CO», Hz, H,O e CH4

sdo retirados de (COKER, 2007) e apresentados aqui, respectivamente, nas
Tabs. Al.1e Al. 2.

Tabela Al.1 - Coeficientes da expresséo polinomial da viscosidade para as
espécies gasosas.

Espécie agn bgn Con Tmin [K] Tmax [K]
(O)} 44,224 5,6200x10* | -1,1300x10* 150 1500

N> 42,606 4,7500x10* | -9,8800x10° 150 1500

(6{0) 23,811 5,3944x10* -1,5411x10* 68 1250
CO; 11,811 4,9838x10t |-1,0851x10* 195 1500

H> 27,758 2,1200x10*t | -3,2800%x10° 150 1500

H.O -36,826 4,2900%x10* -1,6200x10° 280 1073

CHa4 3,844 4,0112x10*t | -1,4303%x10* 91 850
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Tabela Al.2 - Coeficientes da expresséo polinomial da condutividade térmica para
as espécies gasosas.

Espécie agn bgn Cgn Tmin [K] Tmax [K]
O 0,00121 | 8,6157x10° |-1,3346x10% 80 1500
N2 0,00309 | 7,5930%x10° |-1,1014x10% 78 1500
(6{0) 0,00158 | 8,2511x10° |-1,9081x10° 70 1250
CO; -0,01200 | 1,0208x10* | -2,2403x10°8 195 1500
H2 0,03951 | 4,5918x10* | -6,4933x10% 150 1500
H20 0,00053 | 4,7093%x10° | 4,9551x10°% 275 1073
CHa -0,00935 | 1,4028x10* | 3,3180%x10® 97 1400
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ANEXO 2 - Analise da Convergéncia
de Malha: Gaseificacao de Bagaco de

Cana

Para a geometria do gaseificador usado para estudar a gaseificacdo de
bagaco de cana-de-acucar, foram testadas cinco malhas com 20x150, 26x200, 35x300,
46x400 e 35x327 volumes finitos. Como visto na subsecdo 6.2.1, a malha proposta,
com 35x327 volumes, possui células com espagamento na diregdo axial menor na
regido do freeboard do que na regido do leito, de acordo com os resultados
comentados no caso de validacao (ver subsecao 5.3.2). Os espacamentos das células
de cada uma das malhas testadas estdo na Tab. 6.5.

O teste de convergéncia de malha realizado objetiva analisar tanto os resultados
ao longo do reator quanto os resultados na saida do reator. Inicialmente séo analisados
os perfis axiais das fragcbes volumétricas das fases do escoamento. Na Fig. A2.1,
sdo mostrados os perfis axiais da fragdo volumétrica do gas, onde é possivel notar que
as malhas testadas predizem um comportamento semelhante da fracao volumétrica de
gas. Apenas na regido axial entre 5 e 30 cm é que existe uma diferenca perceptivel
entre os perfis da fracdo volumétrica de gas obtidos com as diferentes malhas.
Esta regido engloba a entrada de bagaco de cana no reator, de modo que a
perturbacdo causada pela insercdo da biomassa e pelas reacdes quimicas
sofridas podem ser responsaveis pelas diferencas observadas. E notavel
também que a malha menos refinada, com 20x150 volumes, gera uma
curva mais afastada das demais nesta regido e também na regido proxima
ao final do leito, quando a fracdo volumétrica de gas se aproxima de um e
se torna praticamente constante na Fig. A2.1. Como na regidao do freeboard a
fracdo volumétrica de gés praticamente néo varia, a Fig. A2.1 mostra resultados até uma

altura de 120 cm.

293



09 — y: ~
mU,B — {fﬁ —

w L /; - 20x150|
\ 2 - 26Xx200
0,7 _@D\’\{\y <~ 35x300| |
- 46x400| A
0,6 35x327| _
0’5 1 I 1 I 1 I 1
0 30 60 90 120

h [cm]

Figura A2.1 — Perfis axiais da frag&do volumétrica da fase gés.

Nas Figs. A2.2, A2.3 e A2.4 sdo apresentados os perfis axiais de fracdo
volumétrica das fases sélidas alumina, bagaco de cana e char, respectivamente.
A Fig. A2.2 revela predi¢des da distribuicdo da alumina ao longo do reator obtidas com
as malhas testadas bastante similares. Assim como no caso da fracdo volumétrica de
gas, as maiores diferencas entre as curvas ocorrem na regido entre 5 e 30 cm de altura
e hna regido proxima ao fim do leito de particulas, entre 75 e 100 cm.
Na Fig. A2.3 é observado que o perfil axial da fragdo volumétrica do bagago de cana
obtido com as diferentes malhas é semelhante. Ainda na Fig. A2.3, verifica-se
gue o valor maximo de fracdo volumétrica de bagaco predito com a malha menos
refinada, 20x150, é superior aos valores preditos com as demais malhas.
Além disso, também pode ser observado que a malha mais refinada, 46x400, e a malha
proposta, 35x327, predizem valores maximos de fracéo volumétrica de bagacgo bastante
préximos.

Na Fig. A2.4, é possivel observar que existe uma diferenca maior entre
os perfis axiais da fracdo volumétrica de char preditos com as diferentes
malhas. Os perfis das malhas de 46x400 e 35x327 volumes sdo notadamente mais
proximos entre si do que aqueles preditos com as demais malhas,
principalmente na regido ap6és o0 pico de maximo valor de fragdo
volumétrica de char. Ainda na Fig. A2.4, é interessante notar que todas
as malhas utilizadas predizem uma pequena elutriacdo de char para fora do reator,
uma vez que a fracdo volumétrica de char ndo atinge o valor zero na regido

do freeboard.
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Figura A2.2 — Perfis axiais da frag&do volumétrica de alumina.
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Figura A2.3 — Perfis axiais da fragdo volumétrica de bagaco de cana.
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Nas Figs. A2.5 e A2.6 sdo apresentados perfis radiais das fracdes volumétricas
de alumina e char, respectivamente. Nestas duas figuras € possivel notar que
na posicdo axial de 12 cm, os perfis radiais mostrados sdo assimétricos,
provavelmente devido a perturbacdo da entrada de bagaco de cana. J4 nas posicdes
axiais de 25, 38 e 60 cm, sdo observados perfis radiais praticamente simétricos das
fragcdes volumétricas tanto de alumina quanto de char, com concentracdo maior dessas
particulas nas proximidades das paredes. Este comportamento de perfis radiais
de distribuicdo simétrico das particulas solidas € idéntico ao observado no
estudo de convergéncia de malha do caso de validacdo (subsecdo 5.3.2) e
corresponde a uma tendéncia corroborada na literatura (KUNNI e LEVENSPIEL, 1991,
ZHONG et al., 2012; LI e BENYAHIA, 2013).

As bolhas de gas sobem pelo centro do reator e arrastam algumas particulas até
a regido do freeboard, enquanto nas regibes préximas as paredes existe uma
recirculacdo dos solidos retornando ao leito. Este comportamento também
€ observado na Fig. A2.7, na qual sdo apresentados perfis radiais da velocidade
da fase solida alumina em diferentes posicbes axiais do leito. Na Fig. A2.7,
a velocidade negativa nas proximidades das paredes indica justamente
0 movimento de retorno das particulas ao leito, e a velocidade positiva no centro do
reator indica a subida das particulas de alumina devido a influéncia das bolhas

formadas.
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Figura A2.5 — Perfis radiais da frag&do volumétrica de alumina com diferentes malhas
nas posi¢des axiais: (a) 12,0 cm, (b) 25,0 cm, (c) 38,0 cm e (d) 60,0 cm.
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Figura A2.6 — Perfis radiais da fragdo volumétrica de char com diferentes malhas nas
posicdes axiais: (a) 12,0 cm, (b) 25,0 cm, (c) 38,0 cm e (d) 60,0 cm.
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Figura A2.7 — Perfis radiais da velocidade da alumina com diferentes malhas nas
posicoes axiais: (a) 12,0 cm, (b) 25,0 cm, (c) 38,0 cm e (d) 60,0 cm.

Nas Figs. A2.1-A2.7, nota-se que todas as malhas utilizadas resultam em um
comportamento aproximadamente semelhante das fases sélidas localmente.
Embora as curvas obtidas com as diferentes malhas ndo estejam sobrepostas, é
possivel dizer que a tendéncia esperada do escoamento € adequadamente predita pelas
malhas investigadas. Quanto a comparacdo entre as malhas em relacdo a
fluidodindmica do leito, apenas a predicdo da distribuicdo axial da fase char, Fig. A2.4,
€ que apresenta claramente uma descricdo mais semelhante entre as malhas de 46x400
e de 35x327 volumes.

Para avaliar também a predicédo local da temperatura da fase gas, na Fig. A2.8
sdo apresentados os perfis axiais de temperatura do gas obtidos com as malhas
investigadas. Na Fig. A2.8 observa-se que na regido do leito todas as malhas predizem
uma temperatura praticamente idéntica em torno de 1203 K, de modo que todas as
curvas estdo praticamente sobrepostas na regido do leito, até uma altura de,
aproximadamente, 80 cm. Acima desta regido, é possivel diferenciar as curvas de
distribuicdo de temperatura do gas obtidas com as diferentes malhas. Nota-se que a
malha mais refinada, 46x400, prediz uma temperatura do gas na regiao do freeboard

ligeiramente superior aquela predita com as demais malhas. Contudo, a tendéncia de
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aumento da temperatura na regidao do freeboard € capturada por todas as malhas
testadas. E comentado na discussdo dos resultados do caso de validacao,
subsecdo 5.3.3, que o comportamento esperado para a temperatura é de uma redugéo
na regido do freeboard. Na Sec¢. 6.2 é mostrado que o comportamento contrario da
distribuicdo da temperatura do gas ao longo do reator mostrado na Fig. A2.8 parece
estar associado com a maneira que a reacdo de oxidagdo de char é descrita no
modelo Base (Tab. 5.30). Desta maneira, aqui é apenas importante comentar que o
comportamento anémalo dos perfis da Fig. A2.8 ndo est4 relacionado com as malhas

utilizadas, mas sim com a modelagem das rea¢fes quimicas.
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Figura A2.8 — Perfis axiais da temperatura da fase gas.

Na Tab. A2.1 é apresentada a composicao e temperatura dos gases na saida do
reator preditas com as diferentes malhas. O valor RMS, Eq. (5.1), e a diferenca relativa,
Eqg. (5.2), obtidas com as diferentes malhas também sdo mostradas na Tab. A2.1. Deve
ser mencionado que na Tab. A2.1, os valores de RMS e de Difr sédo obtidos usando os
resultados encontrados com a malha mais refinada de 46x400 células ao invés de dados
experimentais. Consequentemente, na Tab. A2.1 a grandeza RMS é usada para avaliar
a convergéncia de malha em relacédo ao gas deixando o reator.

Observando a Tab. A2.1 nota-se que a composicao do gas formado na situacao
investigada apresenta pouca influéncia do refinamento de malha, com o maior RMS
(0,5%) sendo obtido para a malha menos refinada, 20x150, e 0 menor RMS (0,2%) com
as malhas mais refinadas, 35x300 e 35x327. Em relacdo a temperatura de saida dos

gases, a Tab. A2.1 mostra que a malha proposta, 35x327, prediz a temperatura de saida
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mais proxima daquela obtida com a malha mais refinada, 46x400, resultando assim no
menor valor de diferenca relativa, i.e., 0,8%. E importante observar que tanto os valores
de RMS quanto de Difr diminuem com o aumento do numero de volumes da malha.
Esta tendéncia evidéncia claramente o comportamento de convergéncia dos resultados
obtidos com o refinamento das malhas. Os resultados das Figs. A2.1-A2.8 e da Tab.
A2.1 mostram que a malha aqui proposta pode ser considerada convergida e pode ser
utilizada no estudo do processo de gaseificagdo de bagaco de cana aqui proposto.

Tabela A2.1 - Fragdes molares das espécies gasosas e temperatura do gas na saida
do reator para diferentes malhas.

Xuz | Xco | Xcha | Xnzo | Xcoz | RMS | Tsaiga | Difr
[%] | [%] | [%] | [%] | [%] | [%]? Kl | [%]°
20x150 | 2,4 3.4 0,4 111 | 17,6 0,5 1081 | 3,2
26x200 | 2,5 3,5 0,4 111 | 17,4 0,4 1092 2,2
35x300 | 2,7 3,9 0,4 109 | 17,2 0,2 1099 | 1,6
46x400 | 2,7 3,8 0,5 104 | 17,2 -- 1116 --

35x327 | 2,5 3,5 0,4 10,6 | 17,1 0,2 1107 | 0,8

2¢ a raiz do valor quadratico médio das diferengas da fragdo molar dos gases obtida com a malha de
46x400 células e das demais malhas.
b¢ a diferenca relativa em relagéo a temperatura de saida predita com a malha de 46x400 células.

Malhas
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