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RESUMO

A gaseificacdo de combustiveis solidos € composta por processos quimicos,
térmicos e de escoamento de fluidos, que estdo intimamente ligados tornando o
estudo da gaseificacao altamente complexo, de modo que os parametros envolvidos
no processo ndo sao claramente compreendidos. Para tanto, o presente trabalho
apresenta uma aplicacdo de um modelo lagrangeano aplicado a conversao
termoquimica de particulas de biomassa, dentro de um reator de leito fixo do tipo
downdraft. Sdo utilizadas inje¢cdes de particulas simulando a biomassa na parte
superior do gaseificador, e elas sdo acompanhadas desde a sua injecdo até a sua
saida. A simulacéo foi realizada através do software ANSYS Fluent 15.0, e utilizou um
modelo axissimétrico cuja malha € composta de elementos triangulares, modelo de
turbuléncia k —¢ padrdo e modelagem das reac¢des quimicas homogéneas e
heterogéneas, além da utilizacdo de recursos visando uma melhoria na convergéncia
da solucéo. Os resultados apresentaram um perfil de temperaturas com uma mesma
tendéncia que o obtido experimentalmente. Também foram observadas as zonas do
gaseificador, que puderam ser caracterizadas pela simulagdo numérica, além da
composicao dos gases, que apresentou como gases principais o0s mesmos que foram

obtidos no céalculo da concentracdo de gases com condicfes idealizadas.

Palavras-chave: lagrangeano, discrete phase model, downdraft gasifier, cfd



ABSTRACT

The gasification of solid fuels is composed by chemical and thermal processes
and fluid flow. These factors are strictly connected, making the study of gasification
highly complex, in a way that the parameters involved in the process are not fully
comprehended. Therefore, the current work shows an application of the lagrangian
model applied to the thermochemical conversion of biomass particles inside of a
downdraft gasifier. Injections are used to simulate the biomass in the superior part of
the gasifier, and they are followed from their injection until they escape the reactor.
The simulation was made using the software ANSYS Fluent 15.0, and it was used an
axisymmetric model with a mesh composed by triangular elements, standard k — ¢
turbulence model and modelling of homogeneous and heterogeneous chemical
reactions, besides the use of some resources aiming an improvement in the solution
convergence. The results showed a temperature profile that has the same tendency of
the one obtained experimentally. There were also observed the gasifier zones, that
could be characterized by the numerical simulation, and the gas composition, that has
shown as the main gases the same that were obtained in the calculations of the gas

concentration with idealized conditions.

Keywords: lagrangean, discrete phase model, downdraft gasifier, cfd
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1. INTRODUCAO

1.1. Motivacéo

Atualmente, a populacdo mundial esta crescendo, assim como o consumo de
energia. Somos, porém, majoritariamente dependentes de uma fonte energética de
reservas limitadas, que poluem severamente o meio ambiente, e assim, pesquisas
estdo sendo realizadas para viabilizar economicamente e energeticamente a

utilizacao de outras fontes de energia, como a biomassa.

A producao de energia por meio da gaseificacdo da biomassa tem mais de 100
anos de existéncia, e esta intimamente ligada com o desenvolvimento socioeconémico
da humanidade. Porém, até hoje ndo € uma tecnologia consolidada, apresentando
poucos avancos tecnologicos quando comparada com outras formas de obtencéo de

energia, como o petréleo.

No entanto, a mudanca do patamar histérico, em que a varavel climética se
tornou relevante e os combustiveis fosseis, finalmente, reconhecidos como fontes de
energia finita, despertou o interesse do setor energético, novamente, para 0 processo
de gaseificacdo da biomassa, principalmente devido as suas caracteristicas

sustentaveis e ambientalmente corretas.

O produto final deste processo € um gas rico em hidrogénio e monéxido de
carbono sob alta temperatura, denominado gas de sintese, que pode ser consumido
em uma turbina a gas de um ciclo combinado de geracao termoelétrica, ou pode ser
empregado em motores de combustdo interna, ou até mesmo na producdo de

compostos petroguimicos como a gasolina e o diesel.

Com o propoésito de dominar esta tecnologia, 0s principais projetos de pesquisa
do processo de gaseificacdo da biomassa estao direcionados no estudo dos diversos
parametros fisico-quimicos atuantes no sistema, através de uma abordagem
computacional, visando a reducdo dos inUmeros experimentos praticos necessarios

para que a tecnologia finalmente se consolide.
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1.2. Objetivo

O principal objetivo deste trabalho é a andlise computacional da gaseificagdo
por meio da injecao de particulas de biomassa através de um referencial lagrangeano
num reator de leito fixo do tipo downdraft, com o objetivo de entender com mais clareza
0s parametros envolvidos no processo. Ou seja, contribuir, ainda que em pequena

escala, para que a tecnologia seja dominada e que o mundo se torne mais sustentavel.

1.3. Objetivo especifico

O estudo foi realizado com o objetivo de obter as concentragdes quimicas dos
principais componentes do gas de sintese ao longo do gaseificador, assim como o
perfil de temperatura, a fim de encontrar as caracteristicas de cada zona do processo
de gaseificacdo e comparar o0s resultados obtidos com os encontrados pela literatura

adotada.
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2. ESTADO DA ARTE

A analise desenvolvida foi baseada principalmente no trabalho de Janajreh e Al
Shrah (2013), que realizaram um estudo experimental de um gaseificador do tipo
downdraft e uma simulacdo numeérica do mesmo no software ANSYS Fluent. Para
simular o combustivel injetado eles utilizaram um modelo de fases discretas, que
analisa particulas num referencial lagrangeano, ou seja, a particula € acompanhada
desde a sua injecdo na malha até a sua saida. Essas particulas reagem com a fase
gasosa através do modelo de rea¢des multiplas de superficie, onde sdo definidas as
reacOes que ocorrerdo entre a fases sélida e gasosa. As reacdes entre as espécies
quimicas séo regidas pelo modelo Finite-Rate/Eddy-Dissipation, onde € considerado
o menor de dois valores para determinar a taxa de reacdo quimica: o primeiro é
baseado na equacédo de Arrhenius, e o segundo considera a mistura turbulenta para
determinar a reacdo. Para a simulagéo da pirdlise, foi utilizado o modelo Single-Rate,
onde sao especificados valores baseados na equacao de Arrhenius que determinam
a taxa de liberacdo dos volateis. A geometria é axissimétrica, o modelo de turbuléncia
utilizado é o k-€ padrao, que apresenta robustez, economia e precisao razoavel, sendo
bastante utilizado na industria. O método de solu¢do de segunda ordem para todos as
variaveis calculadas, o que gera uma maior precisdo no resultado. Assume-se que 0

gaseificador funciona em regime permanente.

Luan et al. (2011) realizaram uma simulacdo no Fluent com as configuracdes
numéricas semelhantes as de Janajreh e Al Shrah, porém numa geometria diferente,
além de ser uma andlise tridimensional. © mesmo modelo de fase discreta foi utilizado,
junto com o modelo de turbuléncia k-¢ padrao e as reagdes regidas pelo Finite-
Rate/Eddy-Dissipation. Ao ocorrer a pirdlise na simulacdo da fase discreta, a particula
libera uma espécie volatil que € decomposta posteriormente nos gases que compde
a fase gasosa. Para essa decomposi¢cdo, Luan et al. consideraram que ocorreu
apenas a taxa de reagcdo do modelo Eddy-Dissipation, ndo utilizando valores para o
modelo Finite-Rate. A pir6lise, por sua vez, segue o modelo chamado two-competing-
rates, onde sdo calculados dois valores de constante de velocidade baseados na
equacado de Arrhenius, e ambos sdo utilizados como fatores no célculo da taxa de

liberacdo de volateis. Sdo analisados entdo a partir destas consideracdes o perfil de
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temperaturas, concentracao das espécies quimicas e perfil de velocidades dentro do
gaseificador, por exemplo.

Muilenburg (2011) também utilizou o software Fluent para as simulacdes
numeéricas, porém ndo usou inje¢des. Enquanto existem alguns trabalhos que visam
analisar todas as zonas do gaseificador, a autora decidiu realizar a simulagao
buscando focar na zona de combustdo de um gaseificador downdraft. Para o modelo
de turbuléncia, foi utilizado novamente o k-¢ padrao, o que indica uma boa aceitagao
deste modelo para analises em gaseificadores. As equacdes de conservacdo de
massa, momento e energia foram utilizadas, e os métodos de solucdo foram de
primeira ordem. Para a obtencdo de algumas caracteristicas do combustivel,
Muilenburg utilizou um recurso do software chamado Coal Calculator, onde sé&o
inseridos os valores das anélises imediata e elementar do combustivel. Foi usada uma
malha desenvolvida pelo software Gambit, com elementos retangulares, para uma
geometria bidimensional de dimensdes 1,2 por 0,6 metros, Para as condi¢cdes de
contorno, foram usadas vazdes extremamente altas de combustivel, levando-se em
conta o tamanho da geometria utilizada, chegando até a 1 kg/s. Além disso, foi
avaliada uma variacéo de porosidade do gaseificador com o Fluent, visando simular a
influéncia da densidade das particulas em relacdo a temperatura e fracdo média de

combustivel no equipamento.

Bakar (2003) desenvolveu um trabalho sobre um gaseificador downdraft
também utilizando o Fluent, através de uma analise simétrica e em regime
permanente, com a malha de formato retangular sendo gerada pelo software Gambit.
As reacdes quimicas foram baseadas nas equacdes de Arrhenius, e equacfes de
conservacdo de massa, momento, energia, e espécies foram utilizadas. O autor
também utilizou valores para os Under-Relaxation Factors menores dos que séo
usualmente utilizados pelo software na atual versdo. Esses séo fatores cuja
diminuicao tende a aumentar a estabilidade da solucdo, apesar de implicar num maior
tempo para convergéncia. A radiagédo nao foi utilizada neste modelo, e os métodos de
solugéo, assim como Muilenburg, foram os de primeira ordem, sendo que Bakar nao
obteve sucesso na utilizagdo da segunda ordem. Ele analisou entdo os perfis de

temperatura e pressao no gaseificador.

Okuga (2007) também realizou simulagcbes numéricas para representar a

operacéo de uma instalacdo. Contudo, ele utilizou no seu estudo o software Polymath,
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onde procurou prever a composi¢cao dos gases gerados pela madeira. O projeto em
um gaseificador updraft tinha o objetivo de tornar o reator operavel para experimentos.
Os testes foram realizados em uma vazédo de ar de 70 L/min e 80 L/min, com uma
taxa de combustivel, que eram lascas de madeira, numa vazao de 2,25 kg/h e 4,5

kag/h, respectivamente.

Rashidi também desenvolveu um trabalho simulando um gaseificador utilizando
o Fluent. Ele, por sua vez, optou por utilizar um modelo de turbuléncia k-¢ realizavel,
que apresenta formulacdes diferentes do modelo padrdo, além de utilizar como
modelo de reacdes quimicas o Eddy Dissipation Concept, que simula interacfes entre
a quimica e a turbuléncia do problema com mecanismos quimicos detalhados.
Contudo, hd um grande esforco computacional para a sua utilizacdo. O modelo de
fase discreta foi novamente utilizado aqui, além da consideracdo da radiacdo térmica
dentro do gaseificador.
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3. FUNDAMENTAGCAO TEORICA

3.1. Processo de gaseificacao

A gaseificacdo é um processo complexo, que pode ser definido como a
conversao termoquimica de um material carbonaceo (carvao ou biomassa) em um

produto gasoso combustivel, que pode ser utilizado em diversas areas da engenharia.

A composicdo final percentual da mistura gasosa é inerente a diversos
parametros como 0 aspecto construtivo dos reatores e o modo pelo qual o ar e o
combustivel entram em contato, entretanto, devido a natureza das reacles
termoquimicas envolvidas no processo, o produto final das reacfes € composto por
CO, Hz, CO2 H20, outros hidrocarbonetos e diversos contaminantes. Se o
combustivel gasoso formado néo apresentar 6xidos de nitrogénio, ele € chamado de
gas de sintese, e este pode ser usado na producdo de combustiveis liquidos como a

gasolina, amonia e o Diesel.

O processo de gaseificacdo compreende quatro etapas bem definidas de
caracteristicas distintas e importantes para o resultado do produto final. Estas fases
ocorrem em zonas separadas dentro do reator, de forma sequencial e simultdnea ao
longo da trajetéria do fluxo dos materiais reagente no gaseificador. Elas sdo chamadas

de desumidificacdo, pirélise, oxidacao e reducao, conforme mostrado na figura 1.

Combustivel

|

Desumidificagdo

_Reducdo

Gas —> Gis
1 ! P

Figura 1 - Zonas do gaseificador (Fonte: Prabir, 2013)
De acordo com Okuga (2007), os principais parametros que afetam o processo
de gaseificacdo da biomassa sdo o conteudo energético do combustivel, o seu teor

de umidade, o tamanho das particulas e a temperatura do reator.
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Combustiveis com alto teor de energia proporcionam uma combustdo mais facil
de sustentar as reacdes endotérmicas, pois ele queima em temperaturas mais
elevadas. Segundo Okuga (2007), lascas de madeira tem um teor de energia em torno

de 20 MJ/kg, sendo facil para gaseificar.

Quanto ao teor de umidade, sendo a 4gua um componente ndo combustivel na
biomassa, € importante que o seu teor seja reduzido ao minimo. Para tanto, toda agua
deve ser vaporizada na zona de desumidificacdo, antes da queima. Caso contrario,
havera dificuldade em sustentar a combustéo, pois o calor liberado sera utilizado para
evaporar a agua. Portanto, biomassa com alto teor de umidade deve ser secada antes
de ser colocadas no reator. Conforme Okuga (2007), um valor de 10% de umidade &
ideal para o processo de gaseificacéo, entretanto gaseificadores updraft sdo capazes

de operar com combustiveis com até 50 % de umidade.

O tamanho da particula, por sua vez, afeta a eficiéncia das reacdes de pirdlise,
e consequentemente a eficiéncia de conversao total. As particulas grandes
necessitam de zonas de gaseificacdo maiores para atingir o resultado adequado. O
tamanho de particula maximo recomendado para ser usado em um gaseificador

downdraft € um oitavo do diametro da garganta do reator.

Ja a temperatura do reator deve ter valor adequado para garantir que o carbono
seja transformado por completo e ndo se acumule nas cinzas, o que constitui uma
perda de energia para o sistema. Além disso, a temperatura tem efeito consideravel
sobre a concentracdo dos compostos combustiveis no gas produzido no processo de
transformacao termoquimica, de acordo com o principio de Le Chatelier. Assim, o

reator deve ser isolado adequadamente, para que as perdas de calor sejam reduzidas.

3.1.1.Zona de desumidificacao

A zona de desumidificagdo, também conhecida como zona de secagem, é a
regido do gaseificador onde a umidade é removida do material carbonaceo pelos
gases quentes que fluem ascendentemente, resultantes das reacdes termoquimicas
das zonas inferiores. A secagem ocorre a pressdo atmosférica e a temperatura na

faixa de 70 — 200°C (Souza Santos, 2004); logo a temperatura € suficientemente baixa
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para evitar a decomposi¢cdo do material, contudo suficientemente elevada para

eliminar sua umidade na forma de vapor.

Aparentemente a secagem de uma particula solida € um processo simples,
entretanto € um evento bastante complexo no qual envolve as fases liquida, sdlida e
gasosa. A umidade retirada dos residuos é repassada para os gases, o que influéncia
no poder calorifico e na eficiéncia térmica global do gaseificador, portanto a
gaseificacdo de uma biomassa muito Umida gera um gas de baixa qualidade e
diversos problemas operacionais como producdo de muita fumaca (Rodrigues, 2009;
Ponte Filho, 1988).

A velocidade de secagem € outra variavel muito importante nessa regido, pois
ela indica a eficiéncia da desumidificacdo (Cardoso, 2013). Ela € fun¢éo de diversos
fatores como a umidade e a area superficial da matéria-prima (biomassa ou carvao).
Nos sélidos, as reacdes comecam na superficie para depois alcangcarem seu interior,
portanto quanto maior a superficie de contato dos reagentes, maior o niumero de
moléculas reagindo, logo, diminui-se o tempo de secagem e aumenta a velocidade da
reacdo. Portanto, o combustivel sélido deve ser colocado nos gaseificadores com

geometria adequada para otimizacao do processo.

3.1.2.Zona de pirolise

O processo de pirdlise, também conhecido como desvolatizacdo, € composto
por reacBes endotérmicas, que provocam a degradacdo termoquimica da matéria,
num ambiente com auséncia total de oxidante. Para tanto, a zona de pir6lise é situada
acima das zonas de oxidacdo e reducdo que fornecem a energia de ativacdo
necessaria as reacfes, que comecam a ocorrer em torno de 200°C (Martin et al.,
2010). Na zona de pirdlise ocorre a degradacéo térmica irreversivel da matéria-prima

que desce da zona de desumidificagéo.

A pirélise, em geral, € um processo bastante complexo. Primeiramente o calor
é transferido para a particula por conducéo, conveccao e irradiacdo. O calor absorvido
pelo material provoca o aumento da temperatura média da particula acarretando no
comeco das reagles principais. A energia trocada pelas reagbes termoquimicas e

mudancas de fases geram um gradiente de temperatura ndo linear em funcao do
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tempo. Além disso, produtos volateis saem através dos poros da particula
promovendo transferéncia de calor e massa. Portanto, o controle dos parametros para

a otimizacao do processo nesta regido é bastante dificil (Rodrigues, 2009).

Os produtos das reacgdes de pirélise sdo substancias nas fases sélida e gasosa.
A parte soélida consiste principalmente de cinzas e carbono, que pode ser utilizado
depois como combustivel. A fracdo gasosa € composta pelos chamados gases leves,
compreendendo CO2, CO, CHs4 e quantidades menores de H2 e outros
hidrocarbonetos. A eficiéncia das reacdes da zona de pirdlise € inerente a diversas
condicbes de operacdo do processo. De tal modo que o tempo de residéncia, a
granulometria do combustivel e, em especial, a temperatura média da regido
interferem na qualidade e quantidade dos produtos gerados na regido (Rodrigues,
2009).

3.1.3.Zona de oxidacgao

A zona de oxidacdo, também conhecida como zona de combustdo, é
determinada pela posicdo de injecdo do agente gaseificante. Quando o combustivel
sélido alcanca essa regido do gaseificador, ele esta praticamente transformado em
coque e numa mistura gasosa, produtos das reacdes de pirdlise. Portanto é dificil
afirmar o que realmente é queimado nessa zona, entretanto é possivel assegurar que
os produtos produzidos na zona de pirélise sdo parcialmente oxidados, resultando em
rapido aumento de temperatura devido as reacdes altamente exotérmicas, produzindo
principalmente CO2 e H20 (Ghosh et al., 2004).

A temperatura da zona de oxidag¢do varia entre 700°C a 2000°C, e o calor
produzido nesta regido abastece todas as outras zonas. Geralmente, as reacdes que
acontecem nesta fase sdo simplificadas considerando-se apenas as reacdes de

combustéo total e parcial do carbono.

3.1.4.Zona de reducéo

A zona de reducao, também conhecida como zona de gaseificacéo, é a regiao

onde ocorre as reagdes endotérmicas em uma faixa de temperatura compreendida
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entre 800 a 1100°C. Nesta fase ocorre a gaseificacdo do coque, com a formacao de
mondxido de carbono e hidrogénio (Cemig, 1986). Os gases aquecidos provenientes
da zona de oxidac&o alcancam a regido de reducéo, onde ha deficiéncia de oxigénio,

pois 0 mesmo foi totalmente consumido na zona anterior.

O ambiente pobre em oxigénio e rico em carbono soélido favorece a reacao de
Bourdoard e a reacdo entre o mondéxido de carbono e a agua, chamada de agua-

vapor.

3.2. Reag0bes quimicas

O processo de gaseificacdo é composto por diferentes reacfes termoquimicas,
heterogéneas e homogéneas, ao longo do reator. A ordem que as reagdes acontecem
depende do tipo de combustivel usado e da forma construtiva do reator. Para
exemplificar como as reac6es podem acontecer dentro do gaseificador, o gaseificador

de leito fixo do tipo downdraft € adotado como exemplo (figura 2).

Biomassa

o

Desumidificagdo

Pirélise

Ar —| -« Ar

Oxidacdo

Gis—— e 500 1000 1500

Temperature (K)

Cinzas
Figura 2 - Gaseificador do tipo downdraft (Fonte: Prabir, 2013)

A matéria-prima é inserida pelo topo do gaseificador, alcancando a zona de
desumidificacdo, onde a umidade é removida da biomassa pelos gases quentes
presentes no ambiente, resultando no fluxo descendente de vapor d’agua e biomassa

seca para a zona de pirdlise.

Na zona de pirélise, a temperatura mais elevada dos gases do ambiente
disponibiliza a energia necessaria para a degrada¢ao termoquimica da biomassa, de
acordo com a reacdo endotérmica (R1), em gases condensaveis e ndo condensaveis,

alcatrdo e coque. (Melo, 2008)
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Combustivel + Calor = Coque + Gases + Alcatrdo + Condensaveis (R1)

Segundo Luz Alves (2010), o alcatrao formado pela decomposicdo do
combustivel absorve parte do calor presente nos gases ascendentes e sofre

cragueamento como mostra a reacao (R2).
Alcatrao + vapor + calor & CO + CO, + CH, + H, + H,0 (R2)

De acordo com Prabir (2013), os produtos das reacdes de pirolise seguem em
direcdo a zona de oxidacdo, onde encontram o0 agente gaseificante, e sucedem

diversas reac¢fes termoquimicas, como mostradas em R3, R4 e R5.
H, +-0; - H,0 — 242 kJ/mol (R3)
CO +0, - CO, — 284 k]/mol (R4)
Ces) + 0, = €O, — 394 kJ/mol (R5)

A reacdo de combustdo do carbono sélido, proveniente do coque, € muito
rapida e consome a maior parte do oxigénio do ar, tornando a regido perto da fronteira
entre a zona de reducdo e oxidacao limitada em oxigénio, favorecendo reacdes de
combustdo parcial do carbono (R6), formando monéxido de carbono e liberando
quantidade moderada de calor (Prabir, 2013).

1
C(s) + 302 = CO — 111 kj/mol (R6)

A mistura de gas quente composta principalmente por CO, CO: e vapor d’agua,
juntamente com a matéria carbonacea sélida remanescente, seguem em direcdo a
zona de reducdo. Nesta regido do reator, 0 ambiente é pobre em oxigénio e rico em
matéria carbonacea, a chegada dos gases quentes proporciona as condicfes
necessarias para o desencadeamento de diversas rea¢gfes quimicas, como mostradas
em R7, R8, R9 e R10.

CO + H,0 - CO, + H, — 41,2 k] /mol (R8)
Ccsy + €O, = 2CO + 172 kJ/mol (R9)

C¢sy + H,0 - CO + H; + 131 kJ/mol (R10)
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A reacgao de Bourdoard (R9) e a reacdo (R10) sé&o as principais reacdes que
ocorrem nesta regido, gerando produtos como o hidrogénio e o monéxido de carbono.
A natureza endotérmica dessas duas reacfes reduz a temperatura neste estagio do
reator (Prabir,2013).

Dentro de um gaseificador ocorrem outras reagdes termoquimicas. As reacdes
mostradas exemplificam um conjunto complexo que compfe o0 processo de
gaseificacdo, entretanto elas sdo capazes de descrever eficientemente a formacéao

gasosa do processo de gaseificagéo (Cenbio, 2002).

3.3. Cinética quimica

3.3.1.Teoria das colisbes

Segundo a teoria cinética dos gases, as moléculas de um gas colidem
frequentemente umas com as outras, portanto é admitido que as reac¢des quimicas
ocorrem como consequéncia das colisées entre as moléculas dos reagentes. Assim,
€ esperado que a velocidade de reacdo seja diretamente proporcional a frequéncia

das colisées moleculares (Chang, 2006).

Embora, a teoria das colisbes seja de facil entendimento, a relacdo entre a
velocidade de reacéo e a frequéncia de colisdes é bem complexa, pois nem todas as
colisdes conduzem a formacdo de produtos. Na pratica, a velocidade de reacédo é
funcdo de varios parametros, de modo que apenas a ocorréncia de colisées nao

garante que a reacg&o ocorra.

De acordo com Chang (2006), a reacdo ocorre somente se a energia cinética
total das moléculas for maior ou igual a energia de ativacéo (E,) da reacdo. A energia
de ativacdo € a energia minima necessaria para que se inicie dada reacao quimica.
Se a energia total envolvida no processo de colisdo nao for suficiente, as moléculas

se mantém intactas e a colisdo ndo produz nenhuma transformacao.

A reacdo quimica libera calor se os produtos forem mais estaveis que 0s
reagentes e, nesse caso, a reacao € exotérmica. Caso contrario, se os produtos forem
menos estaveis que 0s reagentes, o sistema absorve energia do ambiente e a reacao
€ endotérmica. A figura 3 mostra qualitativamente a variacdo da energia potencial a

medida que os reagentes sdo convertidos em produtos, para uma rea¢cao endotérmica



23

e exotérmica, e demonstra a barreira imposta pela a energia de ativacdo para o

comeco da reagao.

Ep S

: & Desenvolvimento da reag&o
Desenvolvimento da reacdo

Reac#o endotérmica Reacao exotérmica

Figura 3 - Energia de ativacdo nas rea¢des endotérmicas e exotérmicas (Fonte: Chemistry World, 2011)

3.3.2.Equacao de Arrhenius

A dependéncia da constante de velocidade de uma reacdo em relacdo a
temperatura pode ser expressa pela equacdo 3.1, conhecida como equacdo de
Arrhenius, em que E, € a energia de ativacdo (em kJ/mol), R é a constante dos gases

e T € a temperatura absoluta.

_E,
k = AeRT (3.1)

Segundo Chang (2006), a variavel A, denominada fator de frequéncia ou fator

pré-exponencial, representa a frequéncia das colisbes e pode ser considerada

constante em um amplo intervalo de temperatura. Segundo a equacdo 3.1, a

constante de velocidade é diretamente proporcional ao aumento da temperatura e da

frequéncia de colisdes, e obviamente inversamente proporcional a energia de ativacéao

da reacdo. A equacéao de Arrhenius, usualmente € escrita conforme a equacgéao 3.2.

Ink = (—%) (%)+lnA (3.2)

Desta maneira, a expressao pode ser representa graficamente como uma reta,

como mostrado pela figura 4.
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Ink

uT
Figura 4 - Representacéo grafica da equacéo de Arrhenius (Fonte: Cinética quimica, 2015)

Utilizando a equacéao de Arrhenius e medidas de k em diferentes temperaturas,

€ possivel determinar a energia de ativagdo de uma reacao.

3.4. Caracteristicas do gaseificador de leito fixo

A gaseificacdo de leito fixo, também conhecida como gaseificacdo em leito
movel descendente devido ao fato de que em operacao continua, na medida em que
o combustivel € alimentado e as cinzas retiradas, o leito move do topo para o fundo
do reator (Reddy et al., 1995). Dentre os reatores de leito fixo se destacam os
gaseificadores de formato vertical, pois a gaseificacdo ocorre em camadas de leito,
de maneira que diferentes zonas de reacdes estdo presentes: secagem, pirélise,

oxidacao e reducdao.

Os reatores de leito fixo séo relativamente mais faceis de projetar e operar
(Lucas et al., 2004). Em relacdo as outras configuracdes de gaseificadores, eles
apresentam maior eficiéncia trabalhando com combustiveis de alta densidade e
granulometria grosseira. Estes reatores sao subdivididos de acordo com a direcéo do
fluxo do gas gerado, de modo que a operacao pode ser classificada como gaseificacéo
updraft ou downdraft, se o fluxo de gas gerado for ascendente e descendente,

respectivamente. Os gaseificadores de leito fixo podem ser vistos na figura 5.
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Figura 5 - Gaseificadores de leito fixo (Fonte: Belgiorno et al.,2003)

3.4.1.Configuracéo updraft

Os gaseificadores updraft sdo usados para a gaseificacdo do carvdo ha mais
de 150 anos, e ha dezenas em operacdo em todo mundo. Durante a operacao o
combustivel solido é alimentado pelo topo enquanto o ar e o vapor d’agua séo
alimentados através de uma grelha, que muitas vezes esta coberta por cinzas. A
grelha fica na base do gaseificador. A temperatura da grelha deve ser controlada e
limitada pela adicdo de vapor ou gas de escape, para evitar danos ao equipamento
(Reed et al, 1989).

Na configuracdo updraft, os gases gerados séo direcionados para saida do
reator que fica localizada na parte de cima. Consequentemente, o alcatrdo formado
na zona de pirélise € carregado pelas correntes de gases quentes resultando em um
produto gasoso com alto teor do mesmo. Segundo Desrosiers (1982), 5% a 20% do
alcatrdo e 6leo sdo produzidos a temperaturas muito baixas para craqueamento,

portanto sdo arrastados pelo fluxo ascendente do gas.

Segundo Reed et al (1989), esse tipo de configuracdo é adequado para
gaseificagdo de biomassa com alto teor de cinza (até 25%) e alta umidade (até 60%).
Ela apresenta eficiéncia consideravel na gaseificacdo de combustiveis com baixo
volatil como o carvao, além disso sao capazes de lidar com matéria-prima composta
por alto teor inorganico (residuos urbanos), e apresentam queda de pressao
relativamente baixa e pouca tendéncia para formacdo de escoéria. A principal

vantagem desta configuracdo € a elevada troca de calor interna entre os gases
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formados e a carga inserida no reator, fazendo com que a temperatura de saida dos

gases seja relativamente baixa.

Segundo Brammer e Bridgwater (2002), as desvantagens dos gaseificadores
updraft estdo relacionadas com o alto teor de alcatrao presente no gas de sintese (10
—20%), exigindo a limpeza do gas antes da aplicagdo em motores e turbinas. Por isso,

essa configuracdo é usualmente utilizada na producéo de energia térmica.

3.4.2.Configuracédo downdraft

Na configuracdo downdraft, a biomassa € colocada pelo topo, enquanto o
agente gaseificante é introduzido através de um conjunto de injetores pelas laterais a
certa altura abaixo do topo do reator, e o gas de sintese é retirado na parte de baixo,
por conseguinte a zona de oxidacao fica acima da zona de reducéo. Tal configuracéo
obriga o fluxo da biomassa e do agente gaseificante apresentarem o mesmo sentido

como mostra a figura 5.

De acordo com Reddy et al. (1995), a diferenca mais importante € que 0s
produtos da pirélise, no gaseificador downdraft, apresentam fluxo totalmente
descendente. Assim, o alcatrdo que néo sofreu o craqueamento adequado na zona
de pirélise encontra as condi¢des térmicas apropriadas para se decompor na zona de
oxidacdo, por causas das altas temperaturas. Além disso, o vapor liberado da
biomassa atravessa as zonas do reator atuando nas reacdes do processo, tais fatores

produzem um gas de sintese sob alta temperatura.

Segundo Wander (2001), nesta configuracdo o0s volateis passam
necessariamente pela zona de reducdo e oxidacdo, sendo transformados em
compostos de menor peso molecular, eliminando até 99% do alcatrdo e condensaveis,
0 que significa menos limpeza antes da sua utilizacdo em motores de combustao
interna. Logo, o gas produzido pode ser empregado por meio de uma filtragem

minima.

Além disso, conforme Prabir (2013), a configuracdo downdraft oferece um
tempo mais curto para inflamar e trazer a planta até a temperatura de trabalho em
comparacao com o tempo exigido pela updraft. Entretanto esse tipo de gaseificador é

inadequado para combustiveis com elevado teor de cinzas devido a intensa formagao
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de escéria, e ainda apresenta dificuldade em lidar com matéria prima de baixa
densidade.
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4. METODOLOGIA

4.1. Configuracdo do modelo

O software utilizado na realizacao deste trabalho foi o ANSYS Fluent (ANSYS,
2013). Ele fornece os recursos necessarios para a modelagem de diversos tipos de
escoamentos, transferéncia de calor e rea¢cdes quimicas em geometrias complexas.
O ANSYS Fluent proporciona elevada flexibilidade na obtengdo da malha para
diversos tipos de geometria, e a capacidade de refina-las em determinadas regides

com base na solucao desejada.

Para a andlise de escoamentos multifasicos, o software apresenta diversas
modelagens, como os chamados Volume de Fluido, Mistura e Euleriano. Contudo, a
ferramenta usada neste trabalho foi o Modelo de Fase Discreta, no qual o Fluent, além
de resolver equacdes de transporte para a fase continua, permite simular uma
segunda fase discreta dentro de um referencial lagrangeano. Esta segunda fase

consiste em particulas, representando o combustivel, dispersas na fase continua.

4.1.1.Modelagem computacional

O gaseificador apresenta em seu interior uma mistura de fase gasosa e fase
sélida, o que caracteriza 0 escoamento que la ocorre como multifasico. A abordagem
utilizada nesta andlise, baseada nos estudos de Janajreh e Al Shrah (2013), busca
simular esta caracteristica do escoamento através da utilizacdo de uma fase continua,
representando o fluido escoando no gaseificador, e uma fase discreta, que sao
particulas injetadas na malha de forma a representar a fase sélida do combustivel,

que é a madeira. O software utilizado para a simulacao foi o ANSYS Fluent 15.0.

A fase continua é analisada através de um referencial euleriano, onde séo
calculadas as propriedades de um escoamento num determinado ponto no espago
como uma fungéo do tempo. Ou seja, as propriedades do campo de escoamento Sao
funcbes das coordenadas espaciais e do tempo (Fox et al, 2010). E através da fase
continua que séo calculadas as propriedades do gas, como a concentracdo das

espécies quimicas, a sua temperatura, velocidade e presséo, por exemplo.
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J& a fase discreta, que é representada por particulas que séo injetadas na
malha, é analisada através de um referencial lagrangeano. Ou seja, a descri¢cao desta
fase € dada através do acompanhamento da particula, desde a sua injecdo na malha
até a sua eventual saida, e ndo por determinado ponto no espaco como no referencial

euleriano.

A anélise das duas fases se da de forma alternada. E analisada primeiramente
a fase continua, que é calculada sem a interferéncia das particulas. Ap6s um
determinado numero de iteragfes, a fase discreta é injetada e as iterac6es da fase
continua sdo interrompidas. A partir dai, seré calculada toda a trajetoria das particulas,
desde a sua injecao, no topo do gaseificador, até a sua saida na parte inferior. Durante
a trajetoria, a particula interage com a fase continua, de forma a simular as reacdes
de gaseificacdo que l& ocorrem. Ao chegar ao fim de sua andlise, ou porque a particula
chegou a sua condicdo de saida, ou porque a particula foi evaporada, no caso de
particulas de agua, a andlise da fase discreta é finalizada por aquele momento, e

entdo a analise da fase continua é retomada.

A fase continua, agora afetada pela fase discreta, novamente é calculada, até
gue apO6s um determinado numero de iteracdes as particulas sejam novamente
injetadas. O processo se repete inUmeras vezes, de maneira que apoés diversas
iteracdes, a injecao das particulas ndo cause mais alteracfes significativas na fase
continua. Neste momento, considera-se que o software obteve a solu¢do numérica do

problema.
Para o modelo computacional, portanto, assume-se as seguintes hipéteses:

e Pode-se considerar uma solugdo em regime permanente;

e O problema pode ser modelado como axissimétrico, para reducédo do
esfor¢co computacional;

e As particulas podem ser modeladas com um tamanho muito menor do
gue o tamanho das particulas reais, devido a limitagbes do modelo
computacional utilizado;

e Nao ha troca de calor entre o gaseificador e 0 meio externo;

e As trocas de calor por radiagdo podem ser desprezadas dentro do

gaseificador.
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4.1.2.Modelo geométrico

A geometria utilizada na andlise € uma adaptacéo da apresentada por Janajreh
e Al Shrah (2013), que se basearam nas dimensdes de um gaseificador da empresa
Gekgasifier Inc. A geometria utilizada neste trabalho €, entdo, mostrada na figura 6
apenas no seu perfil, visto que o problema foi modelado como sendo axissimétrico.

As dimensodes estao indicadas em milimetros.
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Figura 6 —Dimensdes, em milimetros, do gaseificador simulado (adaptado de Janajreh e Al Shrah,
2013)

4.1.3.Geracao da malha

A malha foi gerada pelo software Meshing, dentro do pacote ANSYS. Foram

geradas duas malhas (uma para checar a independéncia do resultado), sendo que a
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que foi utilizada para a obtencdo dos resultados possui 6453 nés gerando 12159
elementos. A malha, mostrada na figura 7, foi refinada na regido da entrada do ar, pois
€ uma regiao critica da geometria devido as dimensdes reduzidas, e sdo necessarios

mais elementos para caracterizar as propriedades destes locais com maior precisao.

Foi escolhido o tipo de malha triangular, o que significa que toda ela é composta
por elementos com este formato. Isso ocorreu devido a maior simplicidade na geracao
de uma malha deste tipo. Além disso, nesta etapa da simulacdo, foram obtidos
melhores valores na qualidade dos elementos, conforme indicado pelo software
Meshing. A qualidade do elemento é calculada pela razéo entre a area do elemento
pela soma dos quadrados das suas arestas. Quanto mais proximo este valor esta de

1, melhor a malha, sendo o valor médio atingido pela malha utilizada igual a 0,98.

Figura 7 - Malha utilizada para a obtenc&o dos resultados

4.1.4.Condi¢des de contorno

As condic¢des de contorno foram divididas entre aguelas que se referem a fase
continua do problema e as que se referem a fase discreta, visto que cada uma delas
tem um comportamento diferente em determinados contornos. A implementacéo das
condic¢des de contorno no software também demanda que se faga a especificacdo de

contorno para cada fase.
4.1.4.1. Fase continua

As condi¢des de contorno para a fase continua sdo mostradas na figura 8. A

linha central é identificada como eixo, devido a caracteristica axissimétrica do
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problema. A pequena regido identificada na lateral do gaseificador € a entrada de ar

através de uma velocidade constante, e a linha superior da regido externa do

gaseificador é determinada como a saida de pressdo. As linhas nao identificadas

representam as condi¢cdes de contorno de parede do gaseificador.

EIXO

/7 SAIDA DE PRESSAO

/ ENTRADA DE AR

Figura 8 - CondigBes de contorno da fase continua

Os valores utilizados como condicédo de contorno da fase continua podem ser

vistos na tabela 1.

Tabela 1 - Condig8es de contorno da fase continua

Condigdes de Contorno | Valor Fonte

Temperatura de entrada | 167 °C

Intensidade turbulenta 10% Janajreh e Al Shrah (2013)
Pressdo na saida -100 Pa

Velocidade de entrada 0,54 m/s

Composicao do ar

21% O3, 79% N»

4.1.4.2. Fase discreta

As condi¢des de contorno para a fase discreta (figura 9) séo caracterizadas,

além do eixo na regido central, pela inje¢cdo das particulas na parte superior do

gaseificador, e pela saida das particulas, tanto na parte inferior, quanto na parte

externa superior. As linhas nao identificadas representam os locais onde a particula

reflete ao se chocar.
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Figura 9 - CondicBes de contorno para a fase discreta

SAIDA DAS PARTICULAS

Além da injecdo da madeira, foi simulado a injecao de uma pequena quantidade
de agua, representando a umidade da madeira que abastece o gaseificador. Foi
estimado um valor de 10% da vazdo massica da madeira, a partir dos experimentos
de Janajreh e Al Shrah (2013). Os valores utilizados para as condi¢cdes de contorno
da fase discreta sdo mostrados na tabela 2.

Tabela 2 - Condi¢des de contorno da fase discreta
Condigdes de Contorno Valor Fonte

Temperatura de entrada das particulas 50°C

Janajreh e Al Shrah (2013)

Diametro das particulas 0,1 mm

Vazdo massica da madeira 0,00188 kg/s Okuga (2007)
Vazdo massica da agua 0,000188 kg/s

Velocidade das particulas 0,001 m/s

4.1.5.Propriedades da madeira

As propriedades da madeira, que sao representadas pelas particulas injetadas
no gaseificador, foram obtidas dos estudos de Janajreh e Al Shrah (2013). Algumas
propriedades da particula sdo previstas pelo Fluent a partir das porcentagens em
massa da madeira, obtidas experimentalmente (tabela 3). Os valores de calor

especifico, poder calorifico superior e densidade sdo mostrados na tabela 4.
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Tabela 3 - Porcentagem em massa da madeira (Fonte: Janajreh e Al Shrah, 2013)

Composicdo imediata Composicéo elementar
Carbono fixo 31,46% Carbono| 49 59%
Volateis 56,39% Hidrogénio 6,28%
Umidade 9,71% Oxigénio |  43,74%
Cinzas 2,44% Nitrogénio 0,39%

Tabela 4 - Calor especifico, poder calorifico e densidade da madeira (Fonte: Janajreh e Al Shrah,

2013)
Calor especifico da madeira 2,5 kdlkg K
Poder calorifico superior da madeira | 18000 kJ/kg
Densidade da madeira 400 kg/m3

4.1.6.Cinética das reagdes quimicas

Para a simulacdo das reacdes quimicas, foram utilizados valores
caracteristicos de fator pré-exponencial e energia de ativacéo, devido ao fato de que
o célculo é feito baseado na equacédo de Arrhenius, conforme a secdo 4.2.6. Os

valores utilizados estdo indicados na tabela 5, conforme os estudos de Blasi (2000).

A primeira reacédo indicada na tabela 5 representa uma molécula de material
volatil que é liberada pela particula quando ela atinge a condicéo para tal conforme
estudado por Chan et al. (1985), que indica um fator pré-exponencial de 108 s e uma
energia de ativagdo de 140e+8 J/kmol K. Esta particula, ao ser liberada, deve se
decompor nas espécies que de fato compde o material volatil da particula. Isso é feito
através do modelo de dissipacdo turbulenta, que considera que as reacdes sao

extremamente rapidas e a taxa de reacdo € controlada pela mistura turbulenta.
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Tabela 5 - Cinética das reacfes quimicas (Fonte: Blasi, 2000)

REACAO FATOR PRE-EXPONENCIAL | ENERGIA DE ATIVACAO
C0,268H1,45600,639N0,006
- 0,268C0 + 0,371H,0 + 0,357H, Modelo de dissipagéo turbulenta
+ 0,003N,

2C0 + 0, > 2C0, 1e+18 ((m® mol?)-0,75 s) 166,28e+5 kJ/kmol
2H, + 0, - 2H,0 le+11 (m® molts?) 42e+5 kJ/kmol
€O+ H,0 - CO0,+H, 0,0265 65,8e+5 kJ/kmol
Cisy + 0, - CO, 5,67e+9 st 160e+5 kJ/kmol
Cisy + €0, = 2C0 7,92e+4 (m3 mol? s1) 218e+5 kJ/kmol
Cesy +2H, - CH, 79,2 (m® mol? s1) 218e+5 kJ/kmol
Cis)+ H20 > CO + H, 7,92e+4 (m3 mol? s1) 218e+5 kJ/kmol

4.2. EquacOes de conservacéo

4.2.1.Equacéo da continuidade

A equacéo da continuidade, também conhecida como equacédo da conservagao
de massa, € expressa pela equacao 4.1 na sua forma geral.

d
P yv-p) =S, (4.1)
Jat

Onde p é a densidade do fluido, v é o vetor global de velocidade e S,,, € a massa
adicionada a fase continua devido a uma segunda fase dispersa no fluido, ou alguma
outra fonte determinada pelo usuario. Para geometrias bidimensionais axissimétricas,

contudo, a equacéao da continuidade toma a forma da expresséo 4.2.

d 0 PV,
_ +— +2T 4.2
+ Ox (pvy) or (pvy) " Sm ( )

Sendo x a coordenada axial, r a coordenada radial, v, a velocidade axial e v,
a velocidade radial. (FLUENT, 2013)

4.2.2.Equacédo de conservagdo do momento

Para geometrias bidimensionais axissimétricas, a conservagdo do momento
nas direcoes axial e radial sdo representadas pelas equacdes 4.3 e 4.4,

respectivamente.
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0 10 10
a (pvx) + ;a (rpvxvx) + ;a (rpvrvx)

_ 6p+16 Zavx Z(V 5
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+ FE,

10 dv, 0v, (4.3)
+r6r[ru<6r + ax)]

0 10 10
a (,DUT) + ;a (rpvxvr) + ;a (Tpl?rl?r)

8p+16 (6vr+0vx) +10 Zavr 2(V R 44
= a';aP“EI ET]?E”W o 3V (44

vy

vT' 2“ -
—Zﬂr—2+§;(v 17)+,0 - + F,.

Onde p é a pressdo, u € a viscosidade dinamica, F, e E. sédo forcas de corpo
externas nas direcdes axial e radial, respectivamente, e v, representa a velocidade
em redemoinho. O termo V - ¥ é representado pela equacéo 4.5. (FLUENT, 2013)

dv, O0v, v,
X T 4.5
0x + or r (4.5)

Vi =

4.2.3.Equacéo da energia

A equacdao da energia € representada pela expressao 4.6.

d . - .
E(pE)+V-(v(pE+p))=V- keffVT—Zhj],+(reff-v) + S, (4.6)
j

Onde T é a temperatura, ks € a condutividade efetiva e ], é o fluxo de difusdo

de espécies quimicas. Os trés primeiros termos do lado direito da equacéo
representam a transferéncia de energia por conducdo, difusdo de espécies e

dissipagao viscosa, respectivamente. As equagoes 4.7, 4.8 e 4.9 se referem ao E e h;

da equacao 4.6.

E=h-2+2 (4.7)

. Zyjhj (4.8)
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~

(4.9)

hi= | cp;

Tref

dT

Onde Y; € a fragcdo massica da espécie j. O termo S, se refere a geracdo de

calor advinda de reacdes quimicas. Ele pode ser calculado com a utilizacdo da

equacéo 4.10.

ho
7 ]
Sendo h]‘-) a entalpia de formacéo, M; € a massa molar e R; é a taxa volumétrica

de geracdo, todos referentes a espécie j (FLUENT, 2013).

4.2.4.Modelo de turbuléncia

A turbuléncia foi modelada utilizando-se o modelo k — ¢ padrdo. A energia
cinética turbulenta (k) e sua taxa de dissipa¢do (&) podem ser obtidas das equacdes
4.11e4.12.

9 2 9 1\ Ok
a(pk)+a(pkui)=a (u+a—k)$ + G + G, — pe — Yy + Sk (4.11)
i j j
d 3] d U\ 0€ £ g2 4.12)
5. PO+ a—xi(Pfui) = ox, [(M + —S) a_x,] + Creq (Gic + C3eGp) = Coep -+ Se

Onde S, e S, sao termos de geracdo definidos pelo usuario. A viscosidade
turbulenta (u;) € calculada conforme a equacéo 4.13.

kZ

Ue = ,DC#? (413)

O termo G, representa a geracdo de energia cinética turbulenta devido ao

gradiente da velocidade média, que pode ser vista ha equacgao 4.14.

Ou; (4.14)

Gy = —puju, —
k pl]axi

O termo G, é a geracao de energia cinética turbulenta devido a flutuacgdes, e

pode ser visto nas equacdes 4.15 e 4.16.
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_pg B OT (4.15)
Gb - ﬁgl PT‘t axl
1/dp
— __(ZF 4.16
g p(BT)p ( )

Onde Pr; € o numero de Prandtl turbulento para energia, g; € o componente do
vetor gravitacional da direcdo i. O termo Y, representa a contribuicdo da dilatacédo
flutuante na turbuléncia compressivel da taxa de dissipacao total, que é expresso pela
equacao 4.17.(FLUENT, 2013).

Yy = 2peM}? (4.17)

O numero de Mach, M,, é calculado pela equacao 4.18 e o termo a, que é a

velocidade do som, pela equacéo 4.19.

k (4.18)

a= W (4.19)

Em que y é a razdo entre calores especificos e R é a constante universal dos
gases perfeitos. As constantes utilizadas no modelo tem como valores padréo C;, =
1,44, C,. =1,92,C, = 0,09, 0, = 1,0 e 0. = 1,3.

4.2.5.Transporte de espécies

Para o transporte de espécies, o software ANSYS Fluent prevé a fracao
massica local de cada espécie (Y;) através da solucdo da equacdo de conveccgao-
difusdo para a espécie i. Desta forma, utiliza-se a equacao 4.20 na sua formulacéo
geral (FLUENT, 2013).

a N >
5, (YD) + V- (p0Y) = =V-J; + R +5; (4.20)

Onde R; é a taxa liquida de producéo da espécie i pela reacdo quimica e S; €
a taxa de criacao pela adicdo da fase dispersa ou outra fonte definida pelo usuario.
Esta equacédo sera resolvida para N-1 espécies, sendo N o numero total de espécies
guimicas contidas na fase fluida. A Unica espécie restante é calculada a partir da ideia

de que a soma de todas as fragdes massicas devem resultar em 1, sendo entdo o que
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faltar para a unidade a partir da soma das outras. Indica-se escolher como esta

espécie aquela que for a mais abundante no sistema. Para o calculo do termo de

difusdo de massa (fi) em escoamentos turbulentos, utiliza-se a equacéo 4.21.

" U vr
Jo= = (pDim + 52 W = Drir (421)

Sendo D;,, o coeficiente de difusdo de massa para a especie i, Dr; O

coeficiente de difuséo térmica e Sc; € 0 nimero de Schmidt turbulento.

4.2.6.Modelo de reacdes quimicas

Para o calculo das rea¢Bes quimicas, foi utilizado o modelo Finite-Rate/Eddy-
Dissipation. Aqui, sdo calculados ambos os modelos descritos, e € escolhida pelo
software para o calculo da reacdo aquele o menor valor para a geracao da espécie.
No modelo Finite-Rate, a origem da espécie quimica i devido a reacdo € computada
pela soma das fontes de reacdes de Arrhenius através das Ny reacdes que a espécie
participa, conforme mostrado na equacao 4.22.

Ng
R; = Mw,iZﬁi,r (4.22)
r=1

Onde M,,; é o peso molecular da espécie i e R;, € a taxa molar de Arrhenius
de geracao/destruicdo da espécie i na reacdo r. Considerando uma reacao quimica

no formato da equag&o 4.23, pode-se ter uma taxa de R;, dada pela equacéo 4.24.

N kf,r N
z vi,,rMi : z U{,;Mi (423)
i=1 kpri=1
N ! n
Riy =i, —vip)| kpr H[Cj’r](nj.r‘l'njm) (4.24)
j=1

Sendo que N é o numero total de especies, v;, € o coeficiente estequiometrico
para reagentes e produtos, M; € o simbolo denotando a espécie quimica i, k, € a taxa
constante para a reagdo r (f para reacdo direta e b para reacdo reversa), C;, € a

concentracdo molar da espécie j na reagdo r e n;, € a taxa de exponente. O termo
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da taxa constante para a reacao r é calculado pela expresséo de Arrhenius, mostrada

na equacgao 4.25.

kp, = A TPre Er/RT (4.25)

Onde A, é o fator pré-exponencial, B, € o expoente de temperatura e E, é a
energia de ativacdo da reacdo. J4 para o modelo Eddy-Dissipation, cuja taxa de
reacao é controlada pela mistura turbulenta, ataxa de geracao/destruicdo da espécie,

R;,, é determinada pelo menor valor entre as equagdes 4.26 e 4.27 (FLUENT, 2013).

& YR
R, =vi .M, Ap—ming | ——o (4.26)
Lr vz,r w,i ,kalngg (vjlerw,R>
e XpYp
R, M, ABp — = — (4.27)
Ulr w,i kaﬁv ]”rMW,j

Onde A e B sdo constantes empiricas de valor 4,0 e 0,5, respectivamente, Yy €
a fracdo massica de um reagente particular R, Y, é a fracdo massica de um produto

particular P.

4.2.7.Modelo da fase discreta (Discrete Phase Model)

O balanco de forcas se faz pela igualdade entre a inércia da particula com as
forcas nela agindo, o que é mostrado na equacéo 4.28.

diy oo oy Gep—p) (4.28)
W— FD(U—U ) pp

Onde 1, é a velocidade da particula, % é a velocidade do fluido, Fp, (4 — ,) é a

forca de arrasto por unidade de massa (F, € calculado pela equagdo 4.29), p, € a

densidade da particula, p é a densidade do fluido e F é um termo de aceleracdo

adicional.

_ 18u CpRe
b ppds 24

(4.29)

Sendo Cj, o coeficiente de arrasto, dado pela equacéo 4.30 e Re 0 numero de

Reynolds relativo, dado pela equacao 4.31.
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g 2, 9 (4.30)
Cp=a, + Re + RoZ
Re = pdp |, — 1l (4.31)
I

Onde ay, a, € a; séo constantes e d,, € o diametro da particula. A trajetoria da

particula é calculada a partir da sua velocidade, e é descrita pela equacgéo 4.32.

d
d_’: = u, (4.32)

7

O aquecimento/resfriamento inerte da particula € aplicado quando a

temperatura da particula € menor que a temperatura de vaporizacao (T,p), que €
definida pelo usuario (equagéo 4.33), ou quando a fragéo volatil da particula (f,,) ja

foi consumida (equacao 4.34).
Ty < Tyap (4.33)

my, < (1 - fv,o)mp,o (4.34)

Sendo T, a temperatura da particula, m, , a massa inicial da particula e m, a
massa atual da particula. Atendendo a uma das duas condi¢cbes, € utilizado um
balanco de energia para relacionar a temperatura da particula, a transferéncia de calor
por conveccgao e a absorcdo/emisséo de radiacdo da superficie da particula, o que é

definido pela equagéao 4.35.

(4.35)

Sendo ¢, o calor especifico da particula, h o coeficiente de transferéncia de
calor por convecgao, A, a area superficial da particula, T,, a temperatura local da fase
continua, ¢, a emissividade da particula, o a constante de Stefan-Boltzmann e 6 a
temperatura de radiacdo. Caso as equacles 4.33 e 4.34 ndo sejam verdadeiras,
ocorrera a desvolatizacdo da particula. O modelo de desvolatizagédo utilizado € o da
Taxa Cinética Unica (Single Kinect Rate), que assume que a taxa de desvolatiza¢io
€ dependente da quantidade de volateis restantes na particula, e é descrito pela
equacao 4.36 (FLUENT, 2013).

—— = k[my = (1= fo0)myp,] (4.36)
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Onde k é definido pela equacao de Arrhenius, conforme a equacéo 4.37.

k = Aye~E/RD) (4.37)

A combustdo na superficie da particula ocorre quando comeca a liberacdo de
todos os volateis da particula (o que equivale, sem a igualdade, a equacédo 4.34), e

vai até quando a fragdo combustivel (f.,m») € consumida, conforme a equacao 4.38.

mp < (1 - fv,O - fcomb)mp,o (438)

As reacOes da particula sao calculadas pelo modelo de Reac¢des Mdltiplas de
Superficie (Multiple Surface Reactions). A taxa de diminui¢do da espécie na superficie
da particula é dada pele equacéo 4.39.

ﬁj,r = ApnTYj:Rj,r (439)
Sendo 7, o fator de efetividade, ¥; a fracdo massica da espécie j na superficie
da particula. O termo R; ., a taxa de reagao na superficie da particula por unidade de

area, é dado pela equacéao 4.40.

:Rj'r>"’r (4.40)

Rj,r = :Rkin,r (pn - Do.r

Onde p, é a pressao parcial das espécies da fase gas, N, é a ordem aparente
da reacéo r. O coeficiente da taxa de difuséo para a reagao r, D,,, € a taxa cinética
da reagdo r, Ry, Sd0 dados pelas equacbes 4.41 e 4.42, respectivamente
(FLUENT, 2013).

[(T, + T ) /2]"° (4.41)
DOr = Clr
’ y dp
Rkin,r = ATTIfre_(ET/RTP) (442)

Onde C, , € uma constante.

4.3. Métodos de solucao

Para a obtencdo da solugdo numeérica, foram utilizados os métodos listados na

tabela 6. Foram escolhidos aqueles que melhor se adaptaram a resolucdo do
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problema apds a realizacdo das simulagbes, principalmente na questdo da

convergéncia da solugdo numérica.

Tabela 6 - Métodos de solugdo numérica

Pressure-Velocity Coupling SIMPLE
Gradient Least Squares Cell Based
Pressure Second Order
Momentum Second Order Upwind
Turbulent Kinectic Energy First Order Upwind
Turbulent Dissipation Rate First Order Upwind
Species First Order Upwind
Energy Second Order Upwind

Foram ajustados também os Under Relaxation-Factors na solucéo, conforme
tabela 7, conforme eles apresentavam uma melhor estabilidade no calculo da solucéo.
Eles séo fatores utilizados de forma a reduzir a variacao de determinada propriedade
de uma iteracdo para outra. A grande vantagem da reducdo destes fatores € o
aumento da estabilidade da solucdo, que por vezes ndo € encontrada ou
simplesmente impede que o software continue as iteracdes devido as grandes
variacfes que podem ocorrer durante o calculo numérico. Contudo, isto também pode
causar um acréscimo no tempo de solugcéo, exatamente porque o incremento de uma
determinada variavel passa a ser menor e a aproximacao do resultado numérico final
passa a ser mais lenta. Além disso, os valores dos residuos usados como critério de
convergéncia podem ser vistos na tabela 8. Foi utilizado também o Cloud Model, de
maneira que as trajetorias das particulas sédo rastreadas como uma nuvem de
particulas com uma média da trajetéria. Outro recurso utilizado foi o Linearize Source

Terms, de forma a aumentar a estabilidade da solucdo numérica.



Tabela 7 - Under-Relaxation Factors utilizados na solucéo

Pressure 0,3
Density 0,9
Body Forces 1

Momentum 0,7
Turbulent Kinectic Energy 0,8
Turbulent Dissipation Rate 0,8
Turbulent Viscosity 1

Species 0,7
Energy 0,8
Discrete Phase Sources 0,5

Tabela 8 - Residuos utilizados como critério de convergéncia

continuity 0,001
x-velocity 0,001
y-velocity 0,001
energy le-07
k 0,001
epsilon 0,001
02 0,001
co2 0,001
h2o 0,001
ch4 0,001
h2 0,001
n2 0,001
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5. RESULTADOS E DISCUSSOES

Os perfis de temperatura do gaseificador obtidos através da simulagéo
numeérica podem ser vistos na figura 10. Sdo mostrados os resultados das duas
malhas com diferente quantidade de elementos, além do resultado alcancado através
de experimentos por Janajreh e Al Shrah (2013).

0,6
0,5
0,4

0,3

Distancia (m)

0,2

0,1

0 200 400 600 800 1000 1200 1400 1600 1800

Temperatura (°C)
— B - Malha fina +++:A-+ Malha grossa —@— Resultado experimental

Figura 10 - Comparacao entre os perfis de temperaturas localizados a 3 cm do eixo no resultado
numeérico e o resultado experimental de Janajreh e Al Shrah (2013), obtido no centro do gaseificador

Primeiramente, pode-se observar que os resultados para ambas as malhas
apresentaram uma certa diferenca. Isso pode ser justificado pela dificuldade de
convergéncia do modelo, onde ja foram utilizados alguns recursos, como diminuicédo
dos Under-Relaxation Factors e modelo de solugdo de primeira ordem, visando uma
melhora neste aspecto, mas ainda assim pode se notar que ha uma certa limitacéo.
Contudo, espera-se que com um tempo maior de solucdo se obtenha resultados
melhores. O fato de que algumas regides apresentaram uma temperatura bem
semelhante ja pode indicar que ambos tendem a um mesmo resultado. Um
refinamento na malha, por exemplo, poderia fornecer resultados cada vez mais

préoximos, porém o tempo de resolucdo devido ao maior esforgo computacional seria
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extremamente alto, o que dificulta a obtencdo dos mesmos. Uma alteracao no formato

do elemento também poderia influenciar no resultado final.

Na comparacdo do resultado numérico com o resultado obtido
experimentalmente, as diferencas podem se dar principalmente a divergéncia nas
condicbes de operacdao do gaseificador. Devido ao fato do experimento nao
apresentar as condicfes reais utilizadas durante o processo, foram utilizados valores
de condi¢cBes de contornos que provavelmente ndo sdo os mesmos que o real. Desta
forma, j& era esperado que os resultados ndo coincidissem. Apesar dessas diferencas
observadas, ainda assim o comportamento do perfil de temperaturas se desenvolve
de maneira semelhante ao apresentado pelo experimento, o que reforca o fato de que
com uma condicdo de contorno mais proxima a usada experimentalmente, seria

possivel obter resultados melhores.

Outro motivo pelo qual podem ter sido geradas as diferencas no perfil sdo as
alteracdes realizadas na geometria do problema em relacdo ao gaseificador real.
Algumas modifica¢des foram feitas de forma a melhorar a convergéncia do problema,
porém de maneira que ndo afetassem significativamente a solu¢do numérica em
comparacao com os experimentos. Contudo, ainda assim a divergéncia apresentada

pode ter sido influenciada pelas simplificaces realizadas.

As hipoteses assumidas na solucéo do problema também influem no resultado.
A simplificacdo de considerar o problema como axissimétrico pode trazer erros a
solucéo, pelo fato de que no gaseificador real espera-se que o ar seja injetado apenas
através de orificios, ao invés de ser injetado por todo entorno do gaseificador. Isso
implica numa velocidade do ar menor, de maneira a manter uma vazao volumétrica
constante. Desta forma, uma quantidade menor de oxigénio tem acesso a regiao

central do gaseificador, se concentrando nas laterais.

A injecdo das particulas de agua simulando a umidade da madeira inserida no
gaseificador € mostrada na figura 11. Cada linha que sai da parte superior do
gaseificador representa uma injecao de particula de agua. Logo apos a liberagcéao das
particulas, as mesmas desaparecem rapidamente. ISso representa que as particulas
ja ndo fazem mais parte da simulacdo, o que neste caso significa que elas

evaporaram. Isso caracteriza a regido de desumidificacdo do gaseificador, uma vez
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que logo na parte de cima a 4gua j& se apresenta toda na fase vapor, se integrando a

solucédo através da fase continua, e ndo mais na fase discreta.

Pode-se observar também que na regido central ha uma maior permanéncia das
particulas de agua do que na periferia, 0 que implica que naquela regido a particula
s6 obteve a energia necessaria para sua evaporacao total em uma regido inferior. Isso
pode se dever ao fato de que a simulacdo concentrou a maior parte das particulas de
combustivel na periferia do gaseificador, de forma que as regifes laterais

apresentaram uma maior temperatura.

2.48e-07

2.07e-07

1.66e-07

1.24e-07 e e

8.28e-08

4.14e-08

0.00e+00
Figura 11 - Evaporacao das particulas injetadas de agua em kg/s
A figura 12 mostra a concentracdo de volateis nas particulas de combustivel
injetadas. Pode-se observar que logo na regido superior € mostrado seu valor maximo,
0,625, proximo ao ajustado na configuragdo da particula. Porém logo em seguida, com
0 aumento da temperatura (mostrado na figura 10), esta concentragdo comeca a
diminuir de modo que reste apenas o material carbonaceo na particula injetada, o que
ocorre na maior parte das particulas antes de chegar a zona central do gaseificador,
onde ha a maior geracédo de calor. Este fendmeno caracteriza a zona de pirélise na

simulag@o numeérica, visto que esta regido praticamente ndo possui oxigénio.



48

Neste momento h4, por consequéncia, um aumento na fragdo massica de
carbono na particula. A simulacdo nesta regido nao prevé uma quantidade significativa
de reacdes quimicas, predominando entédo a liberacdo dos volateis que la acontece.
Assim, ocorre um aumento da espécie de material volatil, que posteriormente é
fraccionada nas espécies quimicas que, de fato, compdem a madeira que €

gaseificada.

Outro fato a ser analisado € em relacao a distribuicdo das injecbes. A maior
parte delas se concentra nas laterais do gaseificador, enquanto a regido central acaba
ficando mais escassa. Este fen6meno pode ocorrer devido a influéncia do campo de
velocidades, que altera diretamente o curso da particula, conforme a equacéo 4.28.
Essa concentracdo desigual implica também numa maior geracdo de temperatura
pelas laterais, uma vez que ali que estara concentrada a maior parte dos particulados,

que gerarao calor.

6.25e-01

5.00e-01

3.75e-01

2.50e-01

1.25e-01

0.00e+00
Figura 12 - Fragdo massica de volateis na particula de madeira

O local de maior temperatura, de acordo com a figura 10, € na parte onde ha a

reducéo da secdo no gaseificador. Esta regido também coincide com o local onde ha

maior concentracdo de oxigénio, ou seja, € onde ocorre a maioria das reacdes
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exotérmicas, e é esta regido que fornece o calor para todo o gaseificador. Caracteriza-
se entdo a zona de oxidagdo do gaseificador. A combustédo da particula € mostrada
na figura 13. A maior taxa de reacdo se da exatamente no estrangulamento do
gaseificador, coincidindo com o local de maior temperatura. Nas regides superior e
inferior, ndo se pode perceber a ocorréncia desta reacdo, uma vez que praticamente
ndo h& oxigénio e had também uma temperatura relativamente menor que o da regido

do estrangulamento.

1.69e-07

1.41e-07

1.13e-07

8.45e-08

5.63e-08

2.82e-08

0.00e+00

Figura 13 — Combustao da particula, em kg/s

A figura 14 mostra a concentracdo de monoxido de carbono e gas hidrogénio.
Ambos apresentam uma evolucdo semelhante. Na parte superior do gaseificador, ha
uma baixa concentracdo da espécie quimica, uma vez que ndo ha alguma reacao
ocorrendo naquela regido, exceto pela evaporacao das particulas de agua. Porém,
com o aumento da temperatura, a pirolise comeca a ocorrer, de forma que a
concentracdo dos componentes aumenta significativamente na regido onde a
concentracdo de volateis nas particulas injetadas cai, conforme jA& mostrado pela
figura 12. A concentracdo de CO chegou a 54,6% da massa do gas e o Hz, 4,19%.
Isso indica que a maior parte dos gases liberados na gaseificagdo nesta simulacéo

sdo originados na zona de pirdlise. Pode se perceber ainda uma geracdo dos
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componentes devido a reacdes heterogéneas, na regido do estrangulamento do

gaseificador.

Na parte inferior, com a adicao principalmente do nitrogénio contido no ar, essa
alta fracdo massica gerada pela pirélise cai, uma vez que ele também ir& compor uma
fracdo significativa do gas de saida. Entdo ao acontecer a mistura dos gases na regido
do estrangulamento, ha uma queda na concentracdo tanto do monéxido de carbono,

quanto do géas hidrogénio.

5.46e-01 4.19e-02

4.55e-01 3.49e-02
3.64e-01 2.79e-02

2.73e-01 2.09e-02

1.82e-01 1.40e-02

9.10e-02 6.98e-03

0.00e+00 0.00e+00
(A) (B)
Figura 14 - Fragdo méssica de: (A) CO e (B) H-

A tabela 9 mostra a comparacao entre a composicdo do gas na saida, em
termos da fracdo massica, para a malha fina utilizada, a malha grossa e o resultado
calculado por Janajreh e Al Shrah (2013), realizado considerando condi¢des
idealizadas. Numa comparacéo entre os resultados das malhas, pode-se perceber
diferengas minimas entre as composi¢fes, variando no méaximo 1,18% no caso do
mondxido de carbono. Isso indica uma independéncia deste resultado em relacdo a
malha. Comparando o resultado numérico com o ideal calculado, algumas diferencas
podem ser notadas. O componente com a diferenca mais significativa foi a agua. 1sso
pode se dar pelo fato de que a simulacdo das particulas de agua ter sido um valor
maior do que o real, que causou esta concentracdo maior de agua na saida. Outro
motivo pode ser que, como o resultado calculado é aquele considerado no equilibrio
ideal, é possivel que nem mesmo a composicdo do gas obtida através de

experimentos mostre a mesma composi¢cdo. Essa concentracdo maior de H20
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impacta também na fracdo dos outros componentes, principalmente no CO e Nz, visto
que sdo aqueles de maior concentragdo. Contudo, todos 0s outros apresentam
valores pequenos em comparagdo com o CO e N2, como no resultado ideal, ainda que
seja diferente dele. Ou seja, a previsdo da composicdo do gas de saida segue a
tendéncia da composicao do gas apresentada no calculo ideal, com os componentes
de maior concentracdo também sendo os mais representativos na simulacao

numeérica.

Tabela 9 - FracGes massica para a composicdo do gas na saida, em porcentagem, nas malhas fina e
grossa e o resultado ideal (Janajreh e Shrah, 2013)

Componente Malha fina (%) Malha grossa (%) Resultado ideal (%)
Cco 41,73 42,91 57,59

H, 2,19 2,26 0,85

CO; 6,15 5,49 0,14

H.O 8,44 7,85 2,58E-04

CHa 0,04 0,04 8,61E-05

N> 41,45 41,44 41,37

0, 0 0 0
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6. CONCLUSOES E SUGESTOES

A abordagem lagrangeana através do modelo de fase discreta é uma
alternativa que o software ANSYS Fluent oferece para a simulacdo de escoamentos
multifasicos, e que pode ser utilizado de iniUmeras maneiras, como particulas inertes
gue ndo reagem com 0 escoamento, goticulas de agua que se evaporam ao atingir a
condicdo de temperatura ou até particulas em combustdo, que foi o principal objeto

de estudo deste trabalho.

A modelagem utilizada entdo se mostrou eficiente em diversos aspectos. A
previsao das zonas do gaseificador ocorreu conforme o esperado, de forma que elas
puderam ser identificadas na simulagcdo de uma maneira bem definida. Um outro
aspecto diz respeito a previsdo dos gases, que apresentaram uma cOmMpoOSICao
condizente com o resultado ideal apresentado por Janajreh e Al Shrah, apesar da
utilizacdo de uma condicdo de contorno aproximada. O perfil de temperaturas também
apresentou a tendéncia esperada pela literatura, onde ela apresenta seu maximo
préximo ao estrangulamento do gaseificador, um crescimento gradual até este ponto

e uma reducdo apos esta regido, devido as reacfes endotérmicas.

7z

Alguns pontos, contudo, devem ser observados. A particula é bastante
influenciada pela velocidade do fluido, e isso pode fazer com que ela saia com uma
velocidade maior do que num experimento real. A velocidade do fluido é outra
limitacdo, pois devido a hipétese de o experimento ser axissimétrico, para se manter
a vazao volumétrica desejada deve-se usar uma velocidade menor do que a que
poderia ser usada caso a velocidade ndo fosse imposta por toda a circunferéncia.
Desta forma, o ar injetado, e por consequéncia, 0 oxigénio, se concentra bastante nas
regides laterais do gaseificador, 0 que gera uma temperatura maior nesta regiao do
gue em outras partes. Uma outra dificuldade encontrada diz respeito a convergéncia
numérica. A geometria do gaseificador do tipo downdraft aumenta bastante o esforco
computacional, de maneira que alguns parametros, como os Under-Relaxation

Factors e os métodos de solucdo devam ser ajustados.

Para futuros trabalhos, uma abordagem que poderia ser utilizada é a utilizacdo

de um regime transiente para a fase discreta. Ele pode ser utilizado em conjunto com
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um regime permanente da fase continua, e esta combinacéo é prevista pelo préprio
software para alguns casos. Na modelagem usada (permanente), particulas sao
injetadas e saem do gaseificador apds percorrerem a geometria. No modelo transiente
elas percorrem uma determinada distancia e, diferente do regime permanente,
permanecem na geometria por mais algumas iteracfes da fase continua. Esta
modelagem poderia ser utilizada para simular um certo acumulo das particulas no

gaseificador, de forma a aproximar ainda mais o resultado numérico do experimental.

Outra metodologia que poderia ser adotada € a utilizacdo de um modelo
tridimensional para o gaseificador, de forma a determinar com ainda mais preciséo o
campo de velocidades dentro do fluido. Isso permitiria, com a utilizacdo de uma
geometria adequada, usar uma velocidade do ar melhor como condi¢cao de contorno,
que poderia atingir locais que o modelo axissimétrico nao permite devido a uma

velocidade menor do ar que entra.

Ainda em relacdo a velocidade do ar, outra sugestdo para trabalhos futuros
seria a simulacdo de um meio poroso, que poderia limitar a velocidade do ar na
exaustdo sem alterar a vaz&o volumétrica que entra. Isso também poderia gerar uma
melhor distribuicdo de temperaturas e diminuir a velocidade da particula na regido do

estrangulamento, o que diminuiria algumas limitacdes da modelagem.

Por fim, 0 modelo apresentado também poderia se adequar bem a outros tipos
de gaseificadores. A utilizacdo do tipo updraft, por exemplo, poderia trazer também
bons resultados, visto que a geometria deste é mais simples na questdo de

modelagem computacional, o que poderia gerar uma melhor convergéncia.
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