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RESUMO

No presente trabalho sdo empregadas ferramentas de fluidodindmica computacional
(CFD) como base a criagdo de uma rede de reatores equivalente para o estudo de um reator de
leito fluidizado borbulhante em escala piloto pertencente 8 CIENTEC-RS, empregado para a
gaseificacdo de carvao das minas de Candiota-RS. Inicialmente, foram conduzidas simulagdes
fluidodinamicas em meio reacional gasoso (utilizando metano e ar) para andlise do
comportamento do escoamento no gaseificador. A partir de medigdes do equipamento real e
dados de projeto do mesmo foi implementada no software CFX 13.0 a geometria do reator e
foram realizados testes de convergéncia de malhas computacionais, de forma a escolher a
mais apropriada para a realizacdo das simulagdes em CFD. A avaliagao de parametros como
perfis de velocidade e concentragdes ao longo do reator serviram para a escolha das malhas
para a continuidade do estudo. Diferentes variagdes na geometria foram propostas, de modo a
simplificé-la, reduzindo o custo computacional das simulagdes, porém mantendo a qualidade
dos resultados. Foram, ainda, avaliados os padrdes de escoamento tipicos do reator, operando
em fase gasosa e na presenca de um leito fluidizado. De posse dos padrdes de escoamentos
obtidos foi proposta uma rede de reatores equivalentes — ERN (equivalent reactor network) a
fim de modelar o reator da CIENTEC, empregando um modelo cinético detalhado para
determinagdo das taxas de reacdo na fase gasosa. Para fins de avaliacdo da metodologia,
conduziram-se simulagdes envolvendo a combustdo de metano, analogamente ao estudo em
CFD, e envolvendo o processo de gaseificacdo de carvao, com as caracteristicas do obtido nas
minas de Candiota. O objetivo do estudo foi avaliar os pontos cruciais no desenvolvimento de
um modelo ERN e prever as caracteristicas dos produtos obtidos para diferentes condi¢des
operacionais. Espera-se que este modelo seja aprimorado e usado para o melhoramento e
otimiza¢do do processo, com o proposito de obter um gas de potencial energético e com

caracteristicas adequadas a utilizagdo como insumo para processos carboquimicos.

Palavras-chave: Combustao, Gaseificacio, Rede de reatores, CFD
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ABSTRACT

In this dissertation, computational fluid dynamics (CFD) simulations were applied to
develop equivalent reactor networks (ERN) for the study of a bubbling fluidized bed reactor
from CIENTEC-RS, used for coal gasification. Initially, the computational geometry of the
gasifier was created using the software CFX 13.0, based on field measurements and design
data. Mesh convergence tests were carried out in order to choose the most appropriate for
obtaining accurate solutions, using gas-phase reactions. Different variations in geometry were
proposed in order to reduce the computational cost of the simulations, while maintaining the
quality of the results. The simulations also evaluated the typical flow patterns of the reactor
operating in the gaseous phase and in the presence of a fluidized bed. The flow patterns were
used as a basis for proposing equivalent reactor networks for the CIENTEC reactor, using a
detailed kinetic model to determine the reaction rates in the gas phase. For methodology
evaluation purposes, simulations involving the combustion of methane were conducted,
similar to the study in CFD, as well as the coal gasification process. The aim of the study was
to evaluate the crucial points in the development of an ERN model and to predict the
characteristics of the gaseous product streams obtained for different operating conditions. It is
expected that this model can be used for the improvement and optimization of the gasification
process, in order to obtain a gas with energetic potential and suitable for using it as a

feedstock for carbochemical processes.

Key words: Combustion, Gasification, Reactor Network, CFD
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1 Introducao

A busca por fontes alternativas de energia cresce a cada ano. Nessas circunstancias, a
combustdo e gaseificagdo do carvdo apresentam-se como alternativas vidveis de
diversificacdo da matriz energética, uma vez que se utilizam de uma matéria-prima de baixo
custo como insumo para a producdo, ndo apenas, de energia bem como de produtos quimicos,

entre outros.

Considerando-se que a reserva carbonifera de Candiota-RS ¢ uma das maiores do
Brasil, espera-se que através da gaseificagao do carvao em leito fluidizado seja possivel a
obtencdo de subsidios para o desenvolvimento da cadeia carboquimica no estado do Rio
Grande do Sul, visando principalmente a producdo de metanol através desse processo.
Segundo SME (2016), o metanol produzido, por sua vez, pode ser usado para a obtengao de
biodiesel ou diretamente como combustivel automotivo ou solvente industrial, além de dar

origem, ademais, a outros produtos quimicos de interesse.

O objetivo principal do presente trabalho reside na previsdo das caracteristicas dos
produtos obtidos pela gaseificacdo do carvao sob diferentes condi¢des operacionais, visando o
melhoramento e a otimizag¢do do processo, a fim de obter um gas de potencial energético e
com caracteristicas adequadas a utilizagdo como insumo para processos carboquimicos. O
gaseificador de leito fluidizado borbulhante em escala piloto estudado pertence a Fundagao de
Ciéncia e Tecnologia do Rio Grande do Sul - CIENTEC-RS e ¢ usado no processo de

gaseificacdo com o carvao das minas de Candiota-RS.

Sao empregadas, nesse trabalho, ferramentas de fluidodindmica computacional como
base para o estudo do processo de gaseificagdo de carvao no reator de leito fluidizado. Essa
analise ¢ usada para o desenvolvimento de um modelo de rede de reatores quimicos
equivalentes (ERN — equivalent reactor network), empregando um modelo cinético detalhado

para predigdo das taxas de reacao.



Os objetivos especificos relativos as simula¢des em fluidodindmica computacional
compreendem a defini¢do da geometria e da malha computacional para a representacao do
reator e discretizacdo do dominio de calculo e a avaliagao do reator estudado em diferentes
condigdes de processo. Por fim, objetiva-se também a identificacdo dos padrdes de
escoamento, a fim de obter um maior conhecimento do equipamento ¢ a defini¢cdo de zonas de

escoamento a serem descritas no modelo de rede de reatores quimicos.

Para a modelagem através de rede de reatores equivalentes, os objetivos especificos
referem-se a proposta de diferentes configuragdes para ERN com a finalidade de
representacao do reator estudado e sua aplicacdo na andlise dos processos de combustao de

metano e de gaseificacao de carvao.

ApoOs esta breve introdugcdo que contempla os objetivos € um esbogo da presente
dissertacdo, o Capitulo 2 aborda as bases tedricas que envolvem o processo de gaseificacdo,
explorando as principais matérias-primas e equipamentos utilizados. Também estdo contidos
nesse capitulo informagdes acerca da modelagem e simulagdo de processos de gaseificagao,
dando énfase aos modelos baseados em fluidodindmica computacional e aos modelos
cinéticos. O Capitulo 3 aborda a metodologia utilizada para o desenvolvimento do trabalho,
envolvendo a coleta de dados, a defini¢do das condi¢des de processo usadas para a conducao
dos calculos de fluidodinamica computacional, a metodologia usada para criacao da rede de
reatores e o procedimento de modelagem cinética detalhada do sistema. Os resultados obtidos
no trabalho encontram-se divididos em dois capitulos: primeiramente, os resultados referentes
as simulagdes em fluidodinamica computacional para sistemas monofésicos sdo apresentados
e discutidos no Capitulo 4. Posteriormente, no Capitulo 5 sdo mostrados os resultados
referentes a modelagem cinética detalhada baseada nas simulagdes usando ERNs e os
resultados referentes a gaseificacdo do carvao com caracteristicas semelhantes ao obtido na

regido de Candiota. Por fim, o Capitulo 6 considera as conclusdes de acordo com os

resultados obtidos e algumas sugestdes para trabalhos futuros.
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Nesse capitulo é apresentada uma revisdo da literatura abordando diferentes topicos
relevantes ao trabalho desenvolvido na dissertagdo. Inicialmente, sdo apresentados conceitos
fundamentais sobre os processos de combustio e gaseifica¢do, tecnologias existentes e
principais matérias-primas envolvidas. Dados relacionados a caracterizagdo do carvao,
materia-prima utilizada no presente estudo, sdo também expostos nessa se¢do. Ao final, serdo
evidenciados fundamentos relacionados a simula¢do e modelagem de processos de

gaseificagdo, especialmente relativos a fluidodinamica computacional e redes de reatores

equivalentes.

2.1  GASEIFICACAO E COMBUSTAO

O processo denominado gaseificacdo consiste de uma série de reacdes a elevadas
temperaturas que transformam um combustivel s6lido e um agente gaseificante em uma
mistura gasosa chamada de gés de sintese. O processo de combustdo ¢ conhecido como a
reacdo entre um combustivel de origem carbonosa com oxigénio, levando principalmente a
forma¢ao de monodxido e didxido de carbono. Agentes gaseificantes comumente usados em
industrias incluem uma mistura de vapor e ar ou oxigénio, com quantidade de oxigénio de
geralmente um quinto a um ter¢o da quantidade tedrica necessaria para a combustao completa
(COLLOT, 2006). O desempenho do processo de gaseificacdo ¢ dependente de uma série de
fatores, tais como as caracteristicas da matéria-prima utilizada, tipo de gaseificador
empregado e diversas varidveis de processo, como razdo de equivaléncia, pressdo, tempo de

residéncia e temperatura.
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O gés de sintese ¢ uma mistura gasosa formada principalmente por H,, CO, CH, e
CO,, que pode ser obtido, entre outras rotas, a partir do processo de gaseificagdo de matérias-
primas como carvao, biomassa, coque de petroleo ou at¢ mesmo uma mistura destes. Essa
mistura pode ser utilizada para geracdo de energia, através de turbinas a gés, ou para obtengao
de produtos quimicos como metanol, anidrido acético e hidrocarbonetos de peso molecular

variado através da sintese de Fischer-Tropsch (Higman e Burgt, 2003; Godinho, 2006).

Para a obtencdo do gis de sintese devem ser empregadas quantidades de agente
gaseificante menores que a estequiométrica, além disso, o poder calorifico do gas deve ser
variavel de acordo com o agente gaseificante utilizado. Segundo Mckendry (2001), ao ser
utilizado ar atmosférico, obtém-se um gas de sintese de menor poder calorifico, da ordem de
4-6 MJ/Nm’, enquanto o oxigénio puro ou o vapor produzem um gas com maior capacidade

calorifica, de até 18 MJ/Nm’.

O processo de gaseificacdo se d4 através de uma série de etapas, que ocorrem em
diferentes regides do gaseificador ou simultaneamente em todo o seu volume. Estas etapas sdo

detalhadas a seguir.

Secagem: onde ocorre a reducao do conteudo de umidade da matéria-prima. Segundo
Mckendry (2001), combustiveis com teor de umidade acima de 30% tornam a igni¢cdo mais
dificil e reduzem o poder calorifico do gas produzido. Além disso, um elevado teor de
umidade reduz a temperatura alcancada na zona de oxidagdo, resultando no craqueamento
incompleto de hidrocarbonetos advindos da zona de pirdlise. A temperatura nessa etapa, em

gaseificadores tipicos, ndo ultrapassa 150 °C.

Devolatizagdo ou pirdlise: onde ocorre a decomposi¢do térmica irreversivel da

matéria-prima em presencga de um agente gaseificante, geralmente ar/oxigénio e vapor. De
acordo com Basu (2006), o processo de devolatilizac¢do inicia-se a aproximadamente 230 °C,
quando os componentes termicamente instaveis, como os componentes volateis do carvao, sao

quebrados e evaporam. As temperaturas na etapa de devolatilizacdo podem atingir 700 °C.

Combustao ou Oxidacao: onde o oxigénio presente na matéria-prima ¢ oxidado para

formar agua, CO e CO,. Valores de temperaturas encontrados para essa etapa, em
gaseificadores tipicos, ficam na faixa de 700 a 1500 °C. Esse estagio fornece praticamente
toda a energia necessaria as reacdes endotérmicas, sendo as principais reagdes mostradas

abaixo.
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Cis)+ 0, © CO, AH = —393,5 kJ /mol (Reagdo 1)
H, + %02 © H,0 AH = -2418k]/mol (Reagdo 2)
2C + 0, & 20 AH = —268 kJ/mol (Reagdo 3)
Co + %02 < €0, AH = —-284kJ/mol (Reagao 4)

Reducdo: onde sao formados gases combustiveis como CHs, H, € também CO, através
de reacdes como a reagdo de metanacao, reagdo de deslocamento da 4dgua, reagdo de reforma a
vapor e reacdo de Boudoard. Valores de temperaturas tipicos sdo da ordem de 800 a 1100 °C.

As reagoes envolvidas sao mostradas abaixo:

Ci) +2H, © CH, AH = —74,9 k] /mol (Reagdo 5)

Reacdo de Hidrogaseificagdo ou Reacao de Metanacao

CO + H,0) < CO,+ H, AH = —41,98 kJ /mol (Reagdo 6)

Reacio de Deslocamento da Agua (Water-gas shift)

CHy + Hy0( © CO+ 3H,  AH = +206 kJ /mol (Reagdo 7)

Reagdo de Reforma a Vapor

Ces) + Hy0y) < CO+ H, AH = +131,38kJ/mol C (Reagdo 8)

Reacdo de Vapor D’4gua

Cis) + CO, & 2C0 AH = +172,58 kJ /mol C (Reagdo 9)

Reagao de Boudouard

2.1.1 Principais matérias-primas utilizadas no processo de gaseificacao

As matérias-primas utilizadas nos processos de gaseificacdo geralmente variam de
acordo com a disponibilidade e custo do recurso em determinada area. Dentre as mais

utilizadas, destacam-se:
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Coque de petréleo: subproduto gerado no refino do petroleo bruto. Formado

basicamente por carbono, hidrogénio, nitrogénio, enxofre, cloretos e oxigénio.

Biomassa: engloba residuos vegetais como madeira e fibras além de residuos agricolas
como casca de arroz e cereais, residuos de cana de acticar, matérias-primas que nao atingem
os requisitos minimos de qualidade para serem comercializados, e até mesmo algas e restos de
alimentos ou qualquer residuo so6lido urbano. Possui baixo custo de aquisi¢do, entretanto,
também, baixo poder calorifico. E uma matéria-prima muitas vezes de dificil recolhimento,
armazenamento e transporte, sendo estes fatores algumas vezes empecilhos para a utilizagao

mais abrangente.

Carvao mineral: compreende um material heterogéneo e complexo, originado a partir

de restos vegetais como troncos de arvores, raizes e folhas que sofreram decomposi¢ao parcial
por acdo de bactérias, temperatura e pressao ao longo de séculos. O carvdo mineral ¢
constituido em sua parte organica por carbono e hidrogénio, além de oxigénio, enxofre e
nitrogénio em pequenas proporgdes, enquanto em sua parte mineral € constituido por silicatos.
A qualidade do carvao ¢ dada pela capacidade de producdo de calor ou poder calorifico,

quanto maior o teor de carbono presente no carvao, maior sera seu poder energético.

Blendas biomassa/combustivel fossil ou blendas de biomassas: o processo, nesse caso,

¢ chamado de cogaseificagdo. O uso de misturas de matérias-primas como madeira, fibras,
biomassas residuais e combustiveis fosseis, segundo Rodrigues, Muniz e Marcilio (2016),
acaba por compensar algumas caracteristicas desfavoraveis de um determinado combustivel
com fragdes de outros, como, por exemplo, no caso da mistura biomassa-carvao, onde ocorre
a diminui¢do nas emissdes de enxofre, uma vez que a biomassa apresenta teores muito baixos
desse componente em relacdo ao carvdo. Além disso, de acordo com Brar et al. (2012), a
matéria inorganica presente na biomassa catalisa a gaseificagdo do carvao, entretanto, ¢
necessario que se tenha uniformidade no tamanho de particulas da mistura para que o

processo seja realizado de forma satisfatoéria.

2.1.2 Caracterizacao do carviao mineral

A caracterizagdo do carvao ¢é necessaria para que se conhega o conteido de energia
disponivel e se determine um wuso eficiente e limpo para o mesmo (PARIKH;

CHANNIWALA; GHOSAL, 2004), ou seja, permite determinar as condi¢des de processo
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adequadas para se obter a maior eficiéncia, determinar os impactos ambientais causados
devido as emissdes atmosféricas e a disposi¢ao de residuos. As principais propriedades de
caracterizacdo do carvao sao o poder calorifico superior (PCS) e inferior (PCI), a analise
imediata (Proximate Analysis), andlise elementar (Ultimate Analysis), o teor de enxofre
(Sulphur Analysis) e a distribuicdo do tamanho de particulas (Particle Size Distribution —

PSD). Essas propriedades sdo brevemente discutidas abaixo:

Poder calorifico superior (PCS) e inferior (PCI): determinam o calor gerado na

combustdo do carvao, além de fornecerem os parametros para classificagdo e comercializagao
do mesmo. O PCS ¢ determinado pela queima da amostra em bomba calorimétrica isotérmica
em atmosfera de oxigénio, em condi¢des controladas. O resultado da analise ¢ calculado a
partir do registro das temperaturas feito antes, durante e apds a combustdo. O PCI ¢ obtido por
calculo a partir do PCS e do teor em hidrogénio da amostra, considerando que toda a agua

presente nos produtos da combustao encontra-se na forma de vapor (CIENTEC, 1979).

Andlise imediata (Proximate Analysis): fornece parametros para a classificagdo do

carvao ¢ a relagdo entre materiais combustiveis e incombustiveis na amostra. Compreende as
analises de umidade, teor de cinzas, conteudo de volateis e carbono fixo. A umidade total ¢
composta pela umidade livre e pela umidade higroscopica. As quantidades de carbono fixo e

teores de volateis influenciam diretamente no poder calorifico do combustivel.

e Umidade livre — Perda em peso sofrida pelo carvao até que entre em equilibrio

higroscopico com a atmosfera ambiente.

e Umidade higroscopica — Perda em peso do carvao quando aquecido em estufa a

temperatura de 105 °C durante uma hora.

e Teor de cinzas — Peso do residuo obtido quando o carvdo ¢ submetido & completa

combustao em mufla a temperaturas da ordem de 800 °C.

e Conteudo de volateis — Perda em peso quando o carvao ¢ aquecido em cadinho coberto

por 7 minutos a 950 °C diminuido do teor de umidade.

e Carbono fixo — Porcentagem que sobra quando se diminui de 100 os valores de

umidade, cinzas e conteudo de volateis.
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Andlise elementar (Ultimate Analysis): fornece pardmetros para classificagdo do

carvao e dados para a o calculo do poder calorifico inferior, além de auxiliar na determinacao
da composi¢cdo do gas produzido. Compreende a andlise quantitativa de varios elementos
presentes no carvao, como carbono, hidrogénio, enxofre, oxigénio e nitrogénio, além da

quantidade, em peso, de cinzas.

Teor de enxofre (Sulphur Analysis): fornece dados de remogao de enxofre através do
beneficiamento, previsdo do teor de enxofre no coque, além de dados referentes a poluigao.
Compreende as determinagdes de enxofre total, inorginico e piritico que sdo realizadas
através do método de testes padrao D-2492 para formas de enxofre no carvao. A determinagao
do enxofre organico ¢ feita pelo calculo mostrado na equacao 2.1 (SHIMP; KUHN;

HELFINSTINE, 1977).
Sorgénico = Stotal - (Sinorgﬁnico + Spiritico) (2-1)

Distribui¢dao do tamanho de particulas ou andlise granulométrica: essa analise assegura

uma combustdo mais eficiente do carvdo nos gaseificadores que toleram apenas certos
tamanhos de particulas de solidos. A selecdo do melhor tamanho de particulas auxilia na

queima, diminuicao da perda de cinzas e aumento da eficiéncia de combustdo do carvao.

2.1.3 Tecnologia de gaseificacdo de carvao no Brasil

No Brasil, o processo de gaseificacdo de carvao ¢ de elevada importancia devido as
grandes reservas desse combustivel sélido que se concentram, principalmente, nos estados do
sul. A regido de Candiota, localizada no Rio Grande do Sul (RS), concentra as maiores
reservas carboniferas do pais, produzindo aproximadamente 38% do carvao brasileiro

(PIRES; QUEROL; TEIXEIRA, 2001).

As minas de carvao de Candiota localizam-se a aproximadamente 400 km de distancia
da capital do RS, Porto Alegre, no sudoeste do estado. Nessa regido estd situada a reserva
carbonifera brasileira operada pela Companhia Riograndense de Mineracao (CRM), além de
um complexo termelétrico para o aproveitamento do carvdo mineral disponivel. Candiota I,
inaugurada em 1961, foi a primeira usina desse complexo. No ano de 1974, Candiota II foi
inaugurada e em 1986 ja totalizava 446 MW instalados. No inicio da década de 80, através de

um acordo entre os Governos do Brasil e da Franga para incremento da geracdo de energia
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elétrica a partir do carvado, foi langado o projeto Candiota III, com 350 MW. Entretanto, a

construcdo se iniciou apenas em 2006 (CGTEE, 2014).

A profundidade das camadas de carvao da jazida de Candiota varia entre 8§ ¢ 14 m e,
de acordo com Borba (2001), o carvao ¢ considerado pobre energeticamente, nao admitindo
beneficiamento ou transporte, precisando ser usado na forma bruta, diretamente da mina,
sendo denominado, dessa forma, de carvdo run of mine ou ROM. Através de andlises
petrograficas e quimicas, como composi¢ao elementar, composi¢ao imediata, poder calorifico
e analises de enxofre, Kalkreuth et al. (2006) classifica o carvao de Candiota como sub-
betuminoso. Na Tabela 2.1 podem ser vistos alguns dados de caracterizagdo tipicos do carvao

de Candiota.

Tabela 2.1. Caracterizagao tipica do carvao de Candiota

Parametro Quantidade
Contetudo de Umidade 16,4%
Teor de Cinzas 49,7%
Material Volatil 23,1%
Carbono Fixo 27,2%
Teor de Enxofre 0,96%

Poder Calorifico 14,3 MJ/kg

Fonte: Pires e Querol (2004).

Utilizando-se do carvao proveniente do estado do RS e com a finalidade de promover
a pesquisa, o desenvolvimento e a inovagao tecnoldgica no pais, a CIENTEC-RS se dedica a
processos de conversdo de combustiveis solidos. Nesse segmento destacam-se o projeto
CIGAS, de gaseificagdo de carvio a alta pressio, e o projeto CIVOGAS, de gaseificagio em
leito fluidizado borbulhante, ambos utilizando-se da matéria-prima regional e brasileira. A
CIENTEC vem, portanto, com sua larga experiéncia em processos que se utilizam de reatores
fluidizados de simples e multiplos estagios, concentrando esforcos para melhoramento de
infraestruturas para estudo e otimizagdo de condi¢des de processo de gaseificagdo do carvao

de Candiota em leito fluidizado.

E possivel perceber, portanto, que através da CIENTEC o desenvolvimento da cadeia
carboquimica no estado a partir da gaseificagdo do carvdo torna-se uma alternativa viavel,

tendo como foco principal a produ¢ao do metanol, que por sua vez pode ser utilizado como
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combustivel de transporte, como insumo para producao de solventes, polimeros e no processo

de transesterifica¢do do biodiesel.

2.2 TIPOS DE GASEIFICADORES

Comumente os gaseificadores sdao divididos de acordo a conformacao do leito em trés

principais tipos, brevemente discutidos a seguir.
e Gaseificadores de leito fixo;
e Gaseificadores de leito fluidizado;

e Gaseificadores de leito arrastado.

2.2.1 Gaseificadores de leito fixo

Estes gaseificadores se caracterizam por possuir um leito de particulas solidas através
do qual o agente gaseificante passa em sentido concorrente ou contracorrente ao combustivel.
Sao adequados, segundo Collot (2006), para combustiveis s6lidos com tamanhos de particula
entre 5 ¢ 80 mm. Os gaseificadores de leito fixo dividem-se em contracorrentes, concorrentes
e de fluxo cruzado, de acordo com a forma como as correntes sdo alimentadas ao

equipamento.

Nos gaseificadores que operam em contracorrente, o agente gaseificante ¢ introduzido
pela parte inferior do mesmo, enquanto o combustivel solido entra pela parte superior, fluindo
em sentido contrario ao do agente gaseificante, conforme ilustrado na Figura 2.1. O gés
produzido possui grande quantidade de impurezas, uma vez que alcatrdes e produtos de
pirdlise ndo sdo craqueados na zona de combustdo, onde o leito atinge sua maior temperatura,
pois sdo carregados pelo fluxo de gas para a parte de cima. Segundo Sanchez (2003), a grande
quantidade de impurezas pode gerar incrustagdes nas tubulagdes, assim, a granulometria do
material alimentado deve ser uniforme para que se evite a perda de carga elevada no leito ou a

formagao de canais preferenciais.
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Figura 2.1. Esquema de um gaseificador de leito fixo contracorrente.

Fonte: Adaptado de MCKENDRY (2002).

Ja em gaseificadores que operam em fluxo concorrente, o combustivel soélido ¢
introduzido pela parte superior, como mostrado na Figura 2.2, e flui no mesmo sentido do
agente gaseificante, alimentado de forma descendente, passando pelas zonas de combustao e
redu¢do, que nesse caso estdo posicionadas de forma diferente a encontrada nos

gaseificadores contracorrente.

O gas produzido no gaseificador concorrente possui menor teor de alcatrdes e volateis,
em comparac¢do ao gas obtido por um gaseificador contracorrente, devido aos mesmos serem
direcionados a partir da zona de pirdlise a zona de combustio, onde ocorre craqueamento em
altas temperaturas. A fim de garantir uniformidade na distribuicdo do agente gaseificante,
muitas vezes, sdo utilizados estreitamentos nas zonas de combustao, onde sdo posicionados os
injetores de agente gaseificante, assim, atinge-se a temperatura requerida para que o

craqueamento ocorra de forma adequada.
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Figura 2.2. Esquema de um gaseificador de leito fixo concorrente.

Fonte: Adaptado de MCKENDRY (2002).

Nos gaseificadores de fluxo cruzado, as zonas de redugdao e combustdo sdo pequenos
volumes localizados na regido central. O combustivel ¢ alimentado a partir do topo e o agente
gaseificante entra lateralmente, sendo injetado diretamente na zona de combustiao
(Figura 2.3). O gés produzido ¢ retirado também lateralmente, na mesma altura de entrada do
agente gaseificante. Segundo Basu (2006), o gas possui elevado teor de alcatrdoes e baixo

poder calorifico.

Combustivel
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Figura 2.3. Esquema de um gaseificador de leito fixo de fluxo cruzado.

Fonte: Adaptado de BASU (2006).
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2.2.2 Gaseificadores de leito fluidizado

O funcionamento deste tipo de gaseificador baseia-se no principio da fluidizagao,
através da passagem de um fluido por um leito de particulas. Segundo Kunii e Levenspiel
(1991), quando o fluido percola os espacos vazios sem causar disturbios ao leito, este ¢
chamado leito fixo. Ao ocorrer um aumento continuo da vazao do fluido através do meio

) , . .. « .
particulado ¢ provocado um aumento na pressdo até que se atinja a chamada “velocidade
minima de fluidizagdo”, onde o peso das particulas e a for¢a de arraste do fluido igualam-se e,

dessa forma, as particulas tornam-se suspensas.

Com o aumento ainda maior da velocidade do fluido, ocorre o surgimento de bolhas e
o aparecimento de duas fases, uma constituida somente pelo gas ou liquido e outra constituida
por fluido e material particulado. Ao leito expandido formado pela movimentagdo das
particulas pelo fluido se d4 o nome de leito fluidizado. Entretanto, se houver o aumento da
velocidade do fluido a ponto de atingir a velocidade terminal das particulas, ocorre o arraste

do material mais leve e transporte de particulado (SANCHEZ, 2003).

Os gaseificadores de leito fluidizado somente operam com particulas de solidos de
tamanhos entre 0,5 ¢ 5 mm e, devido a intensa mistura, ndo possuem diferenciacdo de zonas
como ocorre nos gaseificadores de leito fixo. Segundo Andrade (2007), quando as particulas
de solidos ficam suspensas juntamente com o leito de particulas inertes, ha um maior contato
entre solido e géas, o que acaba por favorecer as reagdes e uniformizar a temperatura no
gaseificador. Esses reatores usualmente funcionam a temperaturas bem abaixo dos valores de
derretimento das cinzas (900 a 1050 °C), evitando a perda de fluidicidade do leito (COLLOT,
2006).

Segundo Basu (2006), os reatores de leito fluidizado possuem vantagens sobre os
outros tipos de gaseificadores, como: maior eficiéncia (em comparacao aos reatores de leito
fixo), maiores taxas de transferéncia de calor e massa, obtencdo de gases com alto poder
calorifico e teor de alcatrdes reduzidos. Os principais gaseificadores de leito fluidizado que
operam em escala industrial sdo do tipo borbulhante (bubbling fluidised bed) e circulante

(circulating fluidised bed), discutidos a seguir.

Nos gaseificadores de leito borbulhante, o leito ¢ fluidizado através da lenta difusdo do
agente gaseificante, ar ou oxigénio, das bolhas para a emulsdao. Na Figura 2.4 ¢ possivel

observar que se formam duas fases, uma de bolhas e outra da emulsdo de gases e so6lidos
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dispersos. De acordo com Souza-Santos (2010), a maioria das reagdes gas-solido ocorre
dentro da emulsdo, que retém quase todas as particulas do leito. As particulas sdo percoladas
pelo gas e circulam rapidamente na emulsdo, o que faz com que a temperatura encontrada no
leito seja mais uniforme que em outros tipos de gaseificadores. Uma desvantagem que pode
ser observada em relacdo ao gaseificador de leito circulante ¢ o ndo alcance de elevadas

conversdes de solidos se utilizado um unico gaseificador (BASU, 2006).
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Figura 2.4. Esquema de um gaseificador de leito fluidizado borbulhante.

Fonte: Adaptado de BASU (2006).

Segundo Li et al. (2004), o gaseificador de leito circulante (Figura 2.5) ¢ uma extensao
natural do borbulhante, com ciclones e outros separadores para arraste e reciclagem dos
solidos de volta ao leito e aumento do tempo de residéncia. Esse tipo de gaseificador de leito
fluidizado alcan¢a maiores conversdes em comparacdo ao de leito borbulhante, oferece
excelente transferéncia de calor e massa, além do elevado tempo de residéncia, o que

promove uma maior conversao.
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Figura 2.5. Esquema de um gaseificador de leito fluidizado circulante.

Fonte: Adaptado de BASU (2006).
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2.2.3 Gaseificadores de leito arrastado

Esse reator ¢ do tipo pistonado e apresenta correntes ascendentes e descendentes
(Figura 2.6), onde o combustivel solido, e o agente gaseificante sdo alimentados a pressoes da
ordem de 20 bar e temperaturas superiores a 1200 °C, concorrentemente. O gas de sintese
obtido no processo possui poder calorifico elevado e ¢ praticamente livre de hidrocarbonetos

pesados

O gaseificador de leito arrastado, segundo Higman e Burgt (2003), apresenta como
principais vantagens a capacidade de lidar com qualquer tipo de carvao e produzir um gas
com baixos teores de impurezas e praticamente livre de alcatrdes, além de apresentar baixo
tempo de residéncia do combustivel e alta eficiéncia de conversdo de carbono. De acordo com
Basu (2006), as cinzas desse tipo de gaseificados fundem devido a elevada temperatura de
funcionamento e sdo removidas como residuo liquido. Entretanto, uma desvantagem ¢ a
necessidade de trituracdo da matéria-prima até a fina granulometria requerida, o que demanda

elevado consumo de energia, principalmente se for utilizada biomassa no processo.

Combustivelj rAr
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Figura 2.6. Esquema de um gaseificador de leito arrastado.

Fonte: Adaptado de BASU (2006).

2.3  MODELAGEM E SIMULACAO DE PROCESSOS DE COMBUSTAO
E GASEIFICACAO

O procedimento de modelagem matematica de processos consiste na construgao de um

conjunto de equacdes que descreva o comportamento de um sistema fisico. Essa descri¢ao
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geralmente se da através das equagdes de conservagdo das quantidades de interesse (massa,
energia e quantidade de movimento) e relagdes constitutivas baseadas em conceitos de
cinética quimica, fenomenos de transporte e termodindmica. A simula¢do de processos
consiste entdo na solugdo das equagdes do modelo matematico para condigdes especificadas,
obtendo-se os valores das varidveis de interesse. A simulagdo pode ser encarada como uma
condugdo de experimentos computacionais, permitindo a predicdo do desempenho do sistema
sob diversas condi¢des, levando a um maior entendimento do processo. Através da condugao
de simulagdes computacionais € possivel realizar inimeros testes e propor alteragdes em
processos industriais de forma simples e eficiente, reduzindo custos e o tempo envolvido no

projeto, analise e otimizagao de processos.

O objetivo principal da aplicacdo da modelagem e simulacio em processos de
combustdo e gaseificacdo ¢ a avaliacdo do desempenho do processo (conversao, rendimentos,
seletividades), frente a variagdes nas condigdes operacionais, tais como temperatura, pressao,
taxa de combustivel/agente oxidante para diferentes tipos de matéria prima, cada qual com
suas caracteristicas (conteido de umidade e composi¢do). Diferentes abordagens sdo
tradicionalmente usadas, sendo os modelos classificados em modelos de engenharia de
processo (PSE - Process System Engineering), subdivididos em abordagens de equilibrio e
cinética, ¢ modelos de fluidodinamica computacional (CFD - Computational Fluid
Dynamics), utilizados para simulacdo de sistemas com escoamento em presenga de
fendmenos como transferéncia de calor, reacdes quimicas e mudangas de fase. Essas

abordagens serdo brevemente discutidas nos itens a seguir.

2.3.1 Modelos de engenharia de processos

Estes modelos sdo formulados a partir das equacdes de conservacdo (massa e energia)
e equagdes constitutivas relativas a cinética e termodindmica das reacdes envolvidas,
utilizados com a finalidade de predizer o desempenho de reatores sem levar em conta de
forma detalhada a hidrodinamica do sistema e os processos de transferéncia de calor e massa
envolvidos, utilizando a abordagem de parametros concentrados. Existem diversos softwares
disponiveis para modelagem e simulac¢ao de processos usando essa abordagem, como o Aspen
Plus (Advanced  System  for  Process FEngineering) e o Aspen HYSYS
(http://www.aspentech.com/). Essas ferramentas possuem um grande numero de modelos de

equipamentos pré-definidos e um rico banco de dados de propriedades fisicas e modelos
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termodinamicos, além de permitir adicionar novos modelos, como por exemplo, modelos
cinéticos mais elaborados. De acordo com Li et al, 2001, os modelos para gaseificagdo desta
classe sao tradicionalmente divididos entre modelos de equilibrio, que assumem que a mistura
reativa estd em equilibrio quimico, sendo de mais simples aplicagdo e permitindo a predi¢ao
dos limites do processo e modelos cinéticos que levam em conta os diferentes processos
cinéticos que ocorrem ao longo do reator, fornece informag¢des mais detalhadas, porém
requerendo mais informagdes a respeito dos mecanismos e taxas de reagdo, sendo de

aplicacdo mais complexa. Esses dois procedimentos serdo discutidos nas proximas segdes.

2.3.1.1 Modelos de equilibrio

Os modelos de equilibrio predizem o limite alcangado pelo processo, assumindo que
ele atinge o equilibrio termodinamico. De forma simples, uma vez definidas as condi¢des de
processo como, por exemplo, temperatura e pressao, busca-se a composi¢ao, para as espécies
quimicas de interesse, que minimize a energia livre de Gibbs do sistema. Esses modelos sao
tipicamente usados para prever os limites tedricos de um dado processo, para conducdo de
estudos preliminares e comparar o rendimento do processo frente ao uso de diversas matérias
primas sob condi¢des operacionais similares (RODRIGUES, 2015). Os modelos de equilibrio
sdao divididos em duas abordagens chamadas de estequiométrica e nao-estequiométrica. A
abordagem estequiométrica requer a definicdo de mecanismos de reag¢do incorporando todas
as reacdes e espécies envolvidas no processo, diferentemente da abordagem nao-
estequiométrica baseada na minimizagdo da energia livre de Gibbs, onde pode se especificar
apenas a composi¢ao elementar da alimentagdo, ndo necessitando descrever o mecanismo de

reacdo (LI et al. 2004).

Os modelos de equilibrio termodindmico, apesar de serem de facil implementacao e
apresentarem boas propriedades de convergéncia do ponto de vista numérico, além de nao
dependerem dos detalhes construtivos, do modo de operagao do gaseificador e dos processos
fisico-quimicos intermediarios, apresentam algumas limitagdes em relagdao a sua capacidade
preditiva (SHARMA, 2008). Um dos principais motivos ¢ o simples fato de que muitos

gaseificadores reais ndo atingem o estado de equilibrio quimico durante sua operagao.

Diversos estudos tém sido publicados na literatura utilizando-se do método da

minimizagdo da energia livre de Gibbs para determinagdo dos produtos da gaseificagdo. Em
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Li et al. (2001), um modelo de equilibrio ndo-estequiométrico foi desenvolvido e modificado
a fim de predizer a performance de um gaseificador de carvao de leito fluidizado circulante
pressurizado. O modelo cineticamente modificado forneceu satisfatoria predicao da

composi¢ao do gas obtido.

Jarungthammachote e Dutta (2008) utilizaram o método de minimizagdo da energia
livre de Gibbs para predizer a composi¢do do géas produzido por um gaseificador de leito de
jorro, determinando como componentes majoritarios da mistura as seguintes espécies: CO,
CO,, CH4, H;O, H; e Nj. Os resultados mostraram grandes desvios em relagdo aos dados
experimentais, principalmente para CO e CO,, dessa forma, uma modificagdo no modelo,
considerando o efeito de conversdo de carbono, forneceu resultados mais satisfatorios e mais

proximos aos experimentais.

Ng et al. (2013) desenvolveram um modelo de equilibrio estequiométrico para um
gaseificador de leito fluidizado de diferentes tipos biomassas, sugerindo melhorias, incluindo
um fator de corre¢do para as constantes de equilibrio como fun¢do da temperatura. A
introducdo de fatores de corregdo fez com que a extensdo das reagdes pudesse ser
determinada. A composi¢ao obtida para o géas foi validada através de resultados experimentais
e o modelo de equilibrio termodindmico modificado forneceu melhores predi¢cdes para a
composi¢ao do gas de sintese produzido quando comparado a estudos anteriores. Uma revisao
detalhada da aplicacdo de modelos de equilibrio na andlise de gaseificadores de carvao e

biomassa pode ser encontrada em Rodrigues (2015).

2.3.1.2 Modelos cinéticos

Os chamados modelos cinéticos fornecem resultados mais precisos e detalhados
quando comparados aos modelos de equilibrio (SHARMA, 2008), pois levam em conta como
0 proprio nome sugere, o mecanismo de reagdo e as taxas de reagdo envolvidas. De acordo
com Rodrigues (2015), a abordagem cinética se caracteriza pelo uso de equacdes de
conservacdo e constitutivas para a descrigdo da cinética das principais reagdes quimicas e

processos de transferéncia de calor e massa envolvidos.

Modelos cinéticos podem ser aplicados tanto em simulagdes estacionarias quanto

transientes, porém requerem um maior numero de informagdes (mecanismos de reagdo e
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constantes cinéticas associadas) em compara¢do aos modelos de equilibrio e também

demandam um maior custo computacional para resolugao.

Com a finalidade de desenvolver e simular modelos cinéticos pode-se utilizar
iniimeras ferramentas como, por exemplo, o software Cantera, um pacote de codigo aberto,
baseado em um conjunto de fungdes para resolucao de problemas que envolvem processos de
cinética quimica, termodindmica e transferéncia de calor e massa. Baseado em C++, esse

software possui interfaces para Python, Matlab, C e Fortran 90 (GOODWIN, 2009).

Diversos estudos empregando a abordagem cinética na simulagdo de gaseificadores
foram publicados. Um deles ¢ o de Souza-santos (1989), onde foi analisado o regime de
operacdo de um gaseificador de leito fluidizado, predizendo parametros importantes como
perfis de composi¢do e temperaturas para as fases gasosa e so6lida, distribuicao das particulas
solidas em qualquer ponto do reator e transferéncia de calor entre as fases. Os resultados
gerados na simula¢do foram comparados a valores medidos em leitos fluidizados

experimentalmente, obtendo razoavel concordancia.

Wang e Kinoshita (1993) desenvolveram um modelo cinético para a gaseificacdo da
biomassa baseado no mecanismo das reagdes de superficie. O modelo foi validado através de
comparagdo entre dados experimentais obtidos e resultados tedricos para diferentes razdes de
equivaléncia, apresentando boa concordancia. As simulagdes foram realizadas para avaliar
efeitos como tipo de oxidante utilizado, tempo de residéncia, tamanho de particula,

temperatura, pressdo, razao de equivaléncia e umidade na gaseificacdo da biomassa.

Evans, Paskach e Reardon (2010), apresentaram um método para a predicdo da
composi¢ao do gas de sintese de um gaseificador de leito fluidizado borbulhante pressurizado,
utilizando-se, para isto, de mecanismos detalhados da cinética da combustdo, através do
software Cantera. Para o estudo, foi assumido que a gaseificagdo se comporta da mesma
forma que a combustdo a baixas razdes de equivaléncia. Um grande nimero de modelos foi
comparado e os efeitos de diversos parametros de operagao foram testados no rendimento do
produto. Por fim, dois dos modelos utilizados apresentaram resultados proximos aos obtidos
experimentalmente, indicando que a aproximacdo da gaseificagdo a combustdo a baixas

razoes de equivaléncia seria uma hipdtese razodvel a ser utilizada.
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2.3.2 Modelagem em fluidodinamica computacional (CFD)

A evolucdo dos métodos computacionais e o constante aumento da capacidade de
armazenamento e processamento de dados impulsiona o uso de técnicas numéricas mais
refinadas para a solugdo de problemas em diversas areas de ciéncia e engenharia. A
fluidodinamica computacional ou CFD, do inglés Computational Fluid Dynamics, vem sendo

amplamente utilizada em processos que envolvam escoamentos complexos.

A fluidodindmica computacional envolve a simulagdo numérica de processos com
escoamento de fluidos e outros fendmenos acoplados, tais como processos de transferéncia de
calor e massa e reagdes quimicas. Através de métodos de discretizacao, equacdes diferenciais
parciais sdo aproximadas, gerando um sistema de equagdes algébricas, resolviveis
computacionalmente, permitindo a obten¢do de valores de varidveis de interesse em pontos
discretos do sistema. Comparado aos modelos de engenharia de processo discutidos
anteriormente, além de permitir prever as mesmas variaveis (composicao da corrente de saida,
conversdo, rendimentos) permite obter informagdes mais detalhadas do processo, no que diz
respeito as condigdes de mistura, distribuicdo de temperaturas e perfis de concentragdes. Com
essas informagdes, € possivel identificar possiveis limitacdes do processo e sugerir alteragdes
nas condic¢des de operagao e/ou detalhes construtivos que visem a otimizagdo do processo do

ponto de vista técnico, econdmico e ambiental.

Simulacdes em CFD compreendem uma série de etapas sequenciais. Na etapa de preé-
processamento ¢ feita a defini¢do do dominio computacional, geracdo da malha, defini¢do das
condi¢cdes iniciais e de contorno, selecdo dos modelos a serem empregados e escolha de
parametros relativos ao método numérico. Definido o problema, parte-se para a etapa de
processamento, no qual o sistema de equacdes discretizadas ¢ efetivamente resolvido até a
convergéncia. De posse da solucdo (valores discretos das varidveis em diferentes
nés/volumes), conduz-se a etapa de pds-processamento, onde os resultados sdo tratados para
fins de analise e visualizagdo, assim como se conduz célculos de propriedades auxiliares

(linhas de corrente, campos vetoriais, vazdes, médias, etc.).

As simulagdes em CFD sao aplicadas a uma regido do espaco do sistema fisico onde
ocorrem os principais fenomenos de interesse. Esse espago, no qual as equagdes de
conservagdo e transporte sdo resolvidas, ¢ denominado de dominio computacional, que ¢
discretizado por meio da construcdo de uma malha computacional. A malha consiste na

subdivisdo do dominio em pequenos volumes/nos discretos, que pode ser de natureza
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estruturada ou ndo estruturada. Em malhas ndo estruturadas ndo existe nenhuma lei regular de
formacao, podendo ocorrer facil adaptacdo a geometrias complexas. No espaco tridimensional
¢ tipicamente constituida por tetraedros, prismas, hexaedros e piramides. Malhas estruturadas
sao geradas de formas mais simples, sendo a conexao entre os pontos facilmente estabelecida
por uma regra e a solucdo de sistemas lineares facilitada devido a natureza das matrizes
resultantes (BORTOLI, 2000). Entretanto, sua aplicagdo a geometrias mais complexas ¢

dificultada.

Baseado na malha gerada, as equagdes diferenciais parciais governantes sdo entdo
discretizadas e aplicadas a cada volume discreto/nd, gerando um sistema de equagdes
algébricas, que ao serem resolvidas, resultam nos valores das varidveis associadas a cada um
desses volumes/nods. A discretizagdo das equacdes diferenciais governantes pode ser realizada
a partir de diversos métodos, destacando-se o método dos volumes finitos, o método das

diferencas finitas e o0 método dos elementos finitos (SHAW, 1992).

Atualmente existe uma variada gama de pacotes que incluem funcionalidades relativas
a todas as etapas de simulagdes CFD, como por exemplo, ANSYS CFX, ANSYS Fluent
(http://www.ansys.com/), e OpenFOAM (http://www.openfoam.com/). Esses softwares
apresentam modelos e solvers do estado da arte, e devido a sua versatilidade, a fluidodindmica
computacional ¢ aplicada nas mais distintas areas, como em engenharia de processos
quimicos, processos metalurgicos, aerodinamica, projeto de sistemas de refrigeracdo e ar
condicionado, projetos de turbomaquinas entre outros. Simula¢des de fluidodindmica
computacional podem ser consideradas um dos procedimentos mais apropriados para a
predicdo de parametros criticos requeridos para o controle eficiente das operagdes em
instalagdes como as de leito fluidizado. E esperado que técnicas em CFD substituam modelos
empiricos ou semi-empiricos de projeto de processos em leito fluidizado em larga escala a

curto prazo (SINGH; BRINK; HUPA, 2013).

A modelagem da gaseificag¢do, onde o processo ¢ caracterizado por escoamento reativo
e multifasico, leva em consideracdo as equacdes de conservacdo de massa, de energia e de
quantidade de movimento, relacdes constitutivas (transporte de espécies, modelos de
turbuléncia, cinética quimica), além de dados termodinamicos, essenciais para estimacoes de

propriedades e produtos de reagdo em condigdes de equilibrio.
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Devido a natureza de sistemas de leito fluidizado, (escoamentos contendo mais de uma
fase, como por exemplo, sistemas gas-solido), requerer-se métodos especificos para
tratamento das multiplas fases, empregando os chamados modelos multifasicos. Os modelos
de sistemas multifasicos, segundo Fan (1999), podem ser divididos em aproximagdes de
Euler-Lagrange e de Euler-Euler. Nos modelos de Euler-Lagrange, também chamados
modelos de particulas discretas na modelagem gas-solido, um método de analise de trajetoria
de particulas discretas baseado em dindmica molecular (uma forma de descrigdo lagrangiana)
¢ acoplado com o modelo de escoamento com descricdo Euleriana (HAMZEHEI, 2011).
Segundo Goldschmidt, Kuipers e Van Swaaij (2001), os modelos de Lagrange resolvem as
equacdes de Newton para o movimento, considerando as forcas do gas e os efeitos colisionais
que agem nas particulas. Enquanto nos modelos Euler-Euler, também chamados de modelos
de escoamento granular na modelagem gas-solido, ambas as fases (fluida e particulada) sao

assumidas fluidas, tratadas como um continuum e interpenetrantes.

Segundo Ranade (2002), a aproximagdo de Euler-Euler ¢ mais adequada para a
modelagem de sistemas multifasicos com fragdo de volume da fase dispersa maior que 10%.
Para Hamzehei (2011) e ANSYS CFX (2009), ¢ adequado modelar o movimento de um
grande ¢ complexo numero de particulas solidas em um fluido, como ocorre em um
gaseificador de leito fluidizado borbulhante, utilizando a abordagem de escoamento
multifasico de Euler-Euler. A abordagem Euleriana divide-se em modelos ndo homogéneos,
onde cada fluido possui seu proprio escoamento e interage via transferéncia de termos entre as
fases, e modelos homogéneos, onde a taxa de transferéncia interfasica ¢ elevada, o que resulta

nos fluidos compartilhando campos de escoamento comuns.

Para simulacao de escoamentos granulares, quando as interagdes e caracteristicas da
fase solida devem ser levadas em consideragdo, ¢ utilizada a abordagem da Teoria Cinética de
Escoamento Granular, ou KTGF, do inglés Kinetic Theory of Granular Flow. De acordo com
Ranade (2002), essa teoria se baseia nos resultados classicos da Teoria Cinética dos Gases
para predizer a forma das equacdes de transporte do material particulado, levando em conta a
dissipagdo de energia devido as colisdes ndo ideais das particulas através de um coeficiente de
restituicdo. Trabalhos como de Cheng et al. (1999), Goldschmidt, Kuipers e Van Swaaij
(2001), Sun e Battaglia (2006), Marini (2008), Rokkam (2012), Kumar e Agarwal (2015),
entre outros, utilizam a Teoria Cinética do Escoamento Granular no estudo de leitos

fluidizados.
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Wang e Yan (2008) apresentaram um modelo tridimensional em CFD para a
gaseificagdo em leito fluidizado de material semissolido produzido como subproduto durante
o tratamento de esgoto municipal e industrial. A simulagdo utilizou a abordagem Euler-
Lagrange, onde a aproximagdo de Euler ¢ usada para a modelagem da fase gasosa e a de
Lagrange para a fase solida. O modelo proposto teve a finalidade de predizer o perfil de
temperaturas, distribuicao do produto no gaseificador, rendimento do gas de sintese e relagao
H,/CO, além de estudar a qualidade da matéria prima utilizada para o processo de
gaseificagdo. O modelo possibilitou através da detalhada informagdo sobre o processo, a
simula¢do do alcance de elevada qualidade de gas de sintese, demonstrando também que
softwares podem ser ferramentas de grande auxilio na escolha de condi¢des de operacdo. Os
resultados obtidos através do modelo foram comparados a dados experimentais encontrados

na literatura e apresentaram boa concordancia.

Watanabe e Otaka (2006) apresentaram resultados da modelagem de um gaseificador
de carvao em leito de arraste. O estudo proposto teve a finalidade de prever o desempenho do
gaseificador e desenvolver uma técnica de andlise para otimiza¢do da performance e projeto
do gaseificador. Diversos valores para relacdo ar/combustivel foram testados e os resultados
de distribuicdo de temperatura e composicdo do gas coincidiram bem com os resultados
experimentais, dessa forma, confirmando que o desempenho do processo pode ser

devidamente previsto através do modelo descrito em distintas condi¢gdes operacionais.

Marini (2008) utilizou-se de um modelo baseado na abordagem de Euler-Euler, para
predizer o comportamento de um leito fluidizado. Foi utilizada a Teoria da Cinética do
Escoamento Granular para a descrigdo do comportamento do meio particulado que leva em
consideragdo as interagcdoes dessa fase e, além disso, foram testadas diferentes velocidades
superficiais para o gas. O software empregado para a modelagem foi o ANSYS CFX 10.0 e os
resultados foram validados frente a dados obtidos da literatura. Os resultados apresentaram
boa concordancia em relacdo aos resultados experimentais, dependendo da velocidade

superficial empregada.

Hiu et al. (2014) criaram um modelo 3D em estado ndo estacionario a fim de simular
um gaseificador de leito fluidizado borbulhante de biomassa. O software CFD Fluent 14.0 foi
utilizado e a aproximacdo Euler-Euler aplicada. Os valores preditos de distribuicdo da
composi¢ao do gés produzido foram comparados a dados experimentais obtidos da literatura.

Foram também investigados os impactos da variagdo do coeficiente de distribui¢ao do
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produto da combustdo do char (residuo de carbono obtido apds a liberagdo dos volateis) de
biomassa, através do aumento do suprimento de ar ao gaseificador, formando diferentes
valores de CO e CO, como produtos. De acordo com os resultados das simulagdes, a variagao
do coeficiente ndo causou significativo impacto na predicao da composicao do gas produzido,

entretanto mostrou que pode influenciar o perfil de temperaturas do gaseificador.

Os diferentes trabalhos mencionados demonstram a ampla utilidade de modelos em
CFD para andlise de gaseificadores em leito fluidizado. Diversas abordagens, cada qual com
suas caracteristicas, podem ser aplicadas com sucesso e, apds a validagdo com dados
experimentais, podem ser de grande auxilio no desenvolvimento de novos processos e

também na otimizacgdo de processos ja existentes.

2.3.3 Modelagem através de uma rede de reatores equivalentes

A metodologia de modelagem através de uma rede de reatores, conhecida como ERN
(Equivalent Reactor Network) ou RNM (Reactor Network Model), ¢ baseada na aproximagao
do sistema por uma rede equivalente de reatores ideais, composta por reatores perfeitamente
agitados, CSTR (Continuous Stirred-Tank Reactor), e reatores de fluxo pistonado, PFR (Plug
Flow Reactor), conforme ilustrados na Figura 2.7. Esta metodologia emprega conceitos tanto
de modelos de engenharia de processos quanto de simulagdes de fluidodindmica

computacional no seu desenvolvimento e execucao.

Reatores CSTRs tém como caracteristica fundamental a presenca de mistura perfeita
no meio reacional, com auséncia de variagdes espaciais de concentragdao, temperatura ou taxa
de reagao (sistemas 0-D). Enquanto isso, reatores PFRs sdo caracterizados pelo escoamento
empistonado da massa reacional na dire¢do axial do sistema, assumindo mistura perfeita na
direcdo radial, tal que este apresenta variagdes das propriedades na dire¢ao axial (sistema 1-
D). Baseado nestes conceitos pode-se aproximar um PFR através de uma sequéncia de "n"

CSTRs em série (Figura 2.7), um procedimento bastante usado na modelagem de reatores.
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Figura 2.7. Reatores ideais. (a) CSTR; (b) PFR e sua aproximacao através de uma sequéncia

de n CSTRs em série.

Na pratica, reatores reais apresentam desvios em relagdo a estes comportamentos
ideais no que diz respeito aos padrdes de escoamento e qualidade da mistura no meio. Busca-
se, nos modelos ERN, representar sistemas reativos na presenca de escoamentos de forma
precisa e com menor custo computacional comparada a céalculos CFD, descrevendo de forma
detalhada a cinética de reagdo e levando em conta caracteristicas, pelo menos qualitativas, dos
padrdes de escoamento (Meeks, Chou e Garratt, 2013). Diversos estudos, como por exemplo,
de Novosselov (2006) e Du et al (2014), vém utilizando a modelagem em CFD a fim de obter
informacdes acerca da fluidodinamica do processo, para entdo formular uma rede de reatores
quimicos equivalentes que represente de forma adequada as caracteristicas hidrodindmicas do

reator.

Segundo Du et al. (2014), um modelo de ERN baseado em CFD se inicia com as
simulacdes de fluidodindmica computacional para o sistema nas circunstancias desejadas,
fornecendo as condigdes hidrodindmicas do processo. Apds, € realizada uma andlise nas
linhas de fluxo geradas a fim de delimitar as zonas para entao aproxima-las a um dado reator
ideal de acordo com as caracteristicas do escoamento naquela se¢do. Por exemplo, zonas de
recirculagcdo podem ser consideradas como reatores CSTR, e zonas de escoamento livre como
reatores PFR. Em seu estudo, Du et al. (2014) desenvolveram uma rede de reatores
equivalentes, construida no software Aspen Plus, baseada em informagdes de CFD para a
simula¢do da gaseificagdo do polietileno em um gaseificador conico de leito de jorro em
escala piloto. O modelo foi usado para investigar o efeito da temperatura e da razdo de
equivaléncia na gaseificagdo do polietileno para o reator estudado. As predigdes do modelo
apresentaram muito boa concordancia com os dados obtidos experimentalmente para esse

gaseificador em escala laboratorial.
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Novosselov (2006) mostrou o desenvolvimento e a aplicagdo de uma ERN para anélise
de sistemas de combustdo, utilizando simulagdes em CFD para obtencdo de informagdes
acerca do escoamento no combustor. A rede de reatores resultante nesse caso foi composta
por 31 reatores ideais e as predicdes dos modelos estdo de acordo com as obtidas para reatores
com diferentes configuragdes de injetores e para uma grande faixa de vazdes de combustivel
para escala piloto. De acordo com o autor, uma ERN ¢ capaz de lidar com mecanismos
complexos enquanto demanda um baixo tempo computacional, se mostrando uma importante

ferramenta de analise de sistemas de combustdo.

Nikoo e Mahinpey (2008) desenvolveram um modelo para gaseificagdo da biomassa
em um gaseificador de leito fluidizado atmosférico através de quatro reatores ideais no
software Aspen Plus com sub-rotinas em FORTRAN. Os dados foram validados a partir de

um gaseificador em escala laboratorial operado em diferentes condigdes.

Stark et al. (2015) desenvolveram uma ERN para predi¢do da concentra¢do das
principais espécies em fase gasosa de um gaseificador de leito fluidizado. Foi verificado que a
ERN foi capaz de prever de forma precisa a producdo do gas de sintese e alcatroes. A

validagdo das espécies preditas ocorreu através de dados obtidos da literatura.

Os trabalhos mostrados nesta se¢do ilustram a capacidade de aplicagdo da metodologia
a ser utilizada no presente estudo. Fica, portanto, visivel que o emprego de ferramentas de
CFD integradas a sistemas ERN apresenta-se como um método de economia de tempo e
custos computacionais enquanto viabiliza a obtencdo de solugdes satisfatérias para a

modelagem e simulacao de escoamentos como os de leito fluidizado.
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Neste capitulo é apresentado o objeto de estudo dessa dissertagdo, um reator de
gaseificacdo em escala piloto pertencente @ CIENTEC. E também descrito o procedimento de
coleta de dados para a modelagem e simulagdo do processo e, em sequéncia, discute-se a
metodologia empregada para resolug¢do do problema, detalhando suas varias etapas e seus

principais aspectos.

3.1 MODELAGEM E SIMULACAO DO GASEIFICADOR DE LEITO
FLUIDIZADO

O sistema composto pelo gaseificador de carvao em leito fluidizado borbulhante foi
avaliado e teve seu desempenho analisado através, primeiramente, de simulagdes em CFD. A
modelagem da geometria, criacdo das malhas, conducdo das simulagdes e da etapa de pos-
processamento foram conduzidas na plataforma ANSYS Workbench, uma ferramenta que
integra e possibilita acesso a todas as etapas do processo de simulacdo em fluidodinamica
computacional em uma unica interface, incluindo as etapas de pré-processamento,

processamento e pos-processamento transcorridas no software ANSYS CFX, versdo 13.0.

Através das simulacdes em fluidodindmica computacional, foram obtidas informagdes
a respeito dos padrdes de escoamento internamente ao reator, empregadas para geracdo de
modelos ERN utilizando uma cinética quimica detalhada. Esses modelos foram
implementados no software Cantera 2.3.0a, usando a interface com a linguagem Python, a fim

de obter resultados mais especificos acerca da operagao do gaseificador.

Com o proposito de garantir a fidelidade quanto as dimensdes do gaseificador e de

permitir predicdes mais precisas, foram realizadas visitas a sede da CIENTEC Cachoeirinha
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para que fossem tomadas medidas internas do equipamento, além de consultados detalhes de

projeto do mesmo.

As simulagdes foram conduzidas com a finalidade de prever a distribuicdo de
temperaturas e concentragdes das espécies quimicas envolvidas ao longo do equipamento,
determinar a conversao, identificar os padrdes de escoamento presentes e testar condigdes que

possibilitem a otimizac¢ao do processo e um possivel aumento de escala no futuro.

3.2 CARACTERISTICAS DO GASEIFICADOR SIMULADO

O gaseificador de leito fluidizado simulado consiste de um vaso cilindrico, um prato
perfurado em forma de funil, contendo 184 tubos de 0,3 cm de didmetro para entrada do
agente gaseificante, uma parte intermedidria, conica e uma regido de borda cilindrica.

Imagens do gaseificador podem ser vistas nas Figuras 3.1 e 3.2.

Figura 3.1. Parte superior (tampa) do gaseificador de leito fluidizado borbulhante estudado.

Fonte: CIENTEC.

A Figura 3.2 mostra o tubo de alimentacdo situado a direita da tampa do gaseificador,
por onde ocorre a entrada de combustiveis ao leito. A abertura central mostrada na Figura 3.1

leva ao interior do equipamento que ¢ mostrado na Figura 3.2.
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Figura 3.2. Interior do gaseificador de leito fluidizado borbulhante da CIENTEC.

Fonte: CIENTEC.

O distribuidor, por onde ocorre a entrada do agente gaseificante no leito, ¢ constituido
por um prato perfurado em formato conico disposto no fundo do reator, conforme visto na
Figura 3.2. A saida de cinzas exibida na imagem como o orificio central ao distribuidor leva
os residuos ao exterior do reator. As laterais do gaseificador sdo revestidas por tijolos
refratarios e contém diversos termopares, vistos a esquerda, que realizam a medi¢cdo de

temperaturas ao longo do leito.

O gaseificador opera utilizando carvao pulverizado como matéria-prima. A corrente de
combustivel s6lido entra no gaseificador pelo tubo superior, situado na tampa, e deslocado
alguns centimetros a lateral do equipamento, como pode ser visto, mais adiante, na geometria
modelada (Figura 3.4). O leito do reator ¢ inicialmente formado por material inerte, uma areia
fina e, ap6s o inicio do processo, com a alimentacao de carvao pulverizado, o leito torna-se
um material heterogéneo, ou seja, uma mistura de areia e cinzas, conforme mostrado na

Figura 3.3.
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Figura 3.3. Material heterogéneo formador do leito do gaseificador.

Fonte: CIENTEC.

O ar a uma temperatura de, aproximadamente, 80 °C ¢ o vapor de 4gua (10 kgf/cm?),
agentes gaseificantes, sdo pré-misturados e entram pelo topo do gaseificador, passando
através de uma serpentina para serem aquecidos, saem do equipamento através de uma saida
de vapores e, posteriormente, entram novamente, a temperatura de 400 °C, pela parte inferior

do gaseificador, atravessando o distribuidor conico e iniciando o processo de gaseificacao.

3.3 MODELAGEM POR FLUIDODINAMICA COMPUTACIONAL

3.3.1 Implementacio da geometria do reator

Conforme discutido no capitulo anterior, inicialmente, em solugdes numéricas via
CFD deve-se proceder a geracdo do dominio computacional. Dessa forma, apos medi¢des
internas e externas do gaseificador de leito fluidizado borbulhante de propriedade da
CIENTEC e consulta a dados de projeto do mesmo, a geometria interna do equipamento pdde
ser implementada em detalhes no software ANSYS DesignModeler como mostrado na Figura

34.
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Figura 3.4. Geometria gaseificador desenvolvida no ANSYS DesignModeler.

Na geometria desenvolvida (Figura 3.4) é possivel ver o distribuidor perfurado em
forma de funil na parte inferior, por onde o ar entra ao gaseificador, o vaso cilindrico, a parte
intermediaria conica, a regido de borda cilindrica e os tubos de alimentagdo de carvao e saida

de cinzas. As principais dimensdes do gaseificador sdo mostradas na Tabela 3.1.
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Tabela 3.1. Dimensdes do gaseificador (a partir das cotas mostradas na Figura 3.4).

Localizacao Dimensio
V4 36 cm
V5 180 cm
V8 73 cm
V13 406,4 cm
H3 41,3 cm

Para a realizagdo de testes no gaseificador foram geradas quatro geometrias. A

geometria obtida através das medigdes e seguindo os detalhes de projeto do gaseificador da

CIENTEC, chamada de geometria “A” deste ponto em diante, pode ser vista na Figura 3.5.

Com o intuito de reduzir o custo computacional na simulagdo foi desconsiderado o tubo

externo que leva o carvao ao interior do gaseificador e o tubo de saida de cinzas, uma vez que

somente as condi¢des fluidodinamicas internas sdo consideradas no estudo.

Figura 3.5. Geometria A em vistas lateral e inferior.

A segunda geometria de teste para a simulacdo do gaseificador, chamada de geometria

“B”, aproxima o distribuidor da geometria A por uma placa conica com apenas 25 furos de

4,6 cm de didmetro. A aproximagdo visa a diminui¢do da complexidade, do tempo e do custo

computacional para resolucdao das simulagdes, visto que a placa com um grande ntimero de

orificios requer uma malha muito refinada, como serd mostrado na se¢do a seguir. A

geometria B pode ser vista na Figura 3.6 em vista frontal e, ao lado, o distribuidor em

tamanho maior.
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Figura 3.6. Geometria B em vistas lateral e inferior.

Ainda com a finalidade de representar de forma satisfatoria o processo de gaseificagao
como ocorre com a geometria A, porém num menor tempo computacional, foram
adicionalmente criadas as geometria C e D. A geometria C, mostrada na Figura 3.7, aproxima
o distribuidor da geometria A a uma placa perfurada com 4 furos de 10 cm de didmetro,

configuragdo mais proxima a geometria B quando comparada a A.

Figura 3.7. Geometria C em vistas lateral e inferior.

Por fim, a geometria D, mostrada na Figura 3.8, possui um distribuidor sem furos para
a entrada do agente gaseificante, dessa forma fazendo com que o ar entre no gaseificador

através de toda a placa conica de forma uniforme.
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Figura 3.8. Geometria D em vistas lateral e inferior.

3.3.2 Geracio e teste de convergéncia de malhas

Apo6s a criagdo do dominio computacional, deve ser realizada a discretizacdo do
mesmo através da geragdo da malha computacional, que tem a finalidade de dividir a
geometria em pequenos volumes, nos quais as equagdes governantes sdo aproximadas e onde

se obtém os correspondentes valores das variaveis de interesse.

As solugdes obtidas por simulagdes em CFD sdo dependentes da qualidade da malha
gerada. Malhas mais refinadas, contendo um numero maior de volumes, levam a solugdes
mais precisas, porém demandando maior custo computacional. Dessa forma, ¢ crucial se
proceder a realizagcdo de um chamado teste de convergéncia de malhas, a fim de escolher uma
malha apropriada para a condugdo das simulacdes, isto €, aquela com resultados dentro de

uma precisao estabelecida no menor tempo computacional gasto.

A criacao das malhas ndo estruturadas para discretizagdo do dominio foi realizada no
software ANSYS Meshing. Inicialmente, uma malha tetraédrica foi criada para cada uma das
geometrias, sendo refinada sequencialmente até que fossem obtidas oito malhas tetraédricas
de diferentes graus de refinamento. Através da comparacdo de perfis de velocidades e
concentragdes obtidos em cada malha, busca-se verificar o grau de refinamento, a partir do
qual haja a independéncia dos resultados com posterior refinamento da malha. A descrigdo

das malhas geradas para as geometrias A, B, C e D é mostrada na Tabela 3.2.
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Tabela 3.2. Numeros de nos e células das malhas geradas para as geometrias A, B, C e D.

Geometria A Geometria B Geometria C Geometria D
Malha Nos Células Nos Células Nos Células Nos Células
1 37377 197868 72492 390855 21333 114107 22436 85473

2 98790 534180 84774 458467 59560 320018 43085 167625
3 607802 3349440 94084 509465 76544 417859 57711 238401
4 751052 4166264 135001 743560 101939 561810 74828 317416
5 837358 4656596 152680 845027 164043 918754 80008 347023
6 1096435 6121248 315350 1783379 190435 1023720 93588 410492
7 1497947 8436423 386963 2203287 228876 1297709 152227 729710
8 1774476 10035775 412210 2349533 281810 1600181 262410 1332552

Um exemplo de malha gerada para a geometria A pode ser visto na Figura 3.9,
mostrada na superficie lateral, no distribuidor e em um plano de corte central 4 geometria. E
possivel identificar um maior refino da malha nas proximidades de entrada de fluidos e/ou
solidos. As malhas geradas para esta configuragdo requerem um maior niimero de volumes

quando comparadas as demais, conforme se verifica na Tabela 3.2.

i

il
i

Figura 3.9. Imagens da malha 6 gerada para geometria A, com 106435 nos.

(a) Superficie em vista isométrica. (b) Vista do distribuidor. (c) Vista em corte central.

Também para a geometria B, como apresentado na Figura 3.10, ¢ perceptivel a maior

discretizagdao da malha na regido do distribuidor bem como na saida do gaseificador.
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Figura 3.10. Imagens da malha 6 gerada para geometria B, com 315350 nos.

(a) Superficie em vista isométrica. (b) Vista do distribuidor. (¢) Vista em corte central.

Na Figura 3.11 sdo mostrados exemplos de malhas para a geometria C, onde se pode
perceber que, apesar desta geometria apresentar, em geral, reduzido nimero de nos e volumes
em comparagdo com as malhas obtidas para as geometrias A e B, um bom refinamento ¢

alcancado nas regides de maior interesse, como entrada e saida de sélidos/fluidos.
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Figura 3.11. Imagens da malha 6 gerada para geometria C, com 190435 nos.

(a) Superficie em vista isométrica. (b) Vista do distribuidor. (¢) Vista em corte central.

A Figura 3.12 mostra para a geometria D exemplos de malha em vista isométrica, em

corte e vista a partir do distribuidor.
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Figura 3.12. Imagens da malha 6 gerada para geometria D, com 93588 nos.

(a) Superficie em vista isométrica. (b) Vista do distribuidor. (c) Vista em corte central.

3.3.3 Modelagem matematica

A modelagem matematica deve incluir todos os fendmenos relevantes ao processo,
descrevendo de forma satisfatoria o problema fisico abordado. A ferramenta ANSYS CFX
oferece um amplo campo de possibilidades, podendo ser usado em escoamentos com uma ou
mais fases, na presenca ou auséncia de reagdes, envolvendo ou ndo transferéncia de calor,
entre varias outras possibilidades (CFX, 2010). Para o reator de combustdo e gaseificagao,
devem-se resolver as equagdes governantes de um escoamento reativo, de forma a prever os

campos de velocidade, pressdo, temperatura e concentragdo das espécies envolvidas.

Inicialmente, sdo atribuidas ao modulo de pré-processamento, CFX-Pre, as condi¢des
de contorno e os parametros para a simulacdo, selecionando as equagdes a serem resolvidas.
Informagdes como substidncias e/ou misturas envolvidas, reagdes presentes, vazoes,
composicdes, temperaturas e pressdes das correntes de entrada e/ou saida sdo definidas nesta
etapa. Além disso, deve-se também escolher o modelo de turbuléncia a ser adotado e os
critérios de convergéncia a serem empregados. A convergéncia do processo pode ser
monitorada no modulo de solucdo das equagdes discretizadas, CFX-Solver Manager, onde
para cada iteragdo um erro, ou residual, ¢ obtido como medida da conservagdo global das
propriedades do escoamento (CFX, 2010). Portanto, ao passo que os residuais convergem

para a tolerancia desejada, que deve ser o mais proximo de zero, a simulacao ¢ concluida.
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3.3.3.1 Equacgoes governantes para o escoamento monofasico

As equacdes governantes que necessitam ser resolvidas para descricdo do escoamento

reativo em uma fase no gaseificador sao mostradas nos proximos itens.

e Conservacio global de massa (continuidade)

Para um escoamento compressivel, a conservacdo de massa total em um sistema

reativo tem a seguinte forma:
o, 2 2 2 o) =
5 Tox (P + 35 (pv) + - (pw) =0 3.1

onde p representa a massa especifica, x,y e z sdo as varidveis espaciais € u,vew

representam as componentes do vetor velocidade em x, y e z, respectivamente.

e Conservacido da Quantidade de Movimento

Para fluidos newtonianos, as equagdes da conservagdao da quantidade de movimento,

também conhecidas como Equagdes de Navier-Stokes, nas dire¢des x, y € z, sdo mostradas

abaixo:

p :%(u)+u:—x(u) +vaa—y(u) +Waa_z(u)] = —Z—i+u(%+%+%> + E, (3.2a)
p :%(v)+uaa—x(v) +v%(v) +W%(U)] = —Z—§+u(g+%+%) + F, (3.2b)
p :%(W)Jru:—x(w) +vaa—y(w) +W;—Z(W)] = —Z—i+u(%+%+%> + F, (3.2¢)

onde u representa a viscosidade do fluido. O lado esquerdo das equagdes representam os
termos de aciimulo e de inércia. No lado direito da igualdade, os termos representam
respectivamente, o gradiente de pressdo, os termos viscosos € as forcas de corpo nas
respectivas dire¢des (x, y ou z). Resolvendo-se as equacdes acima juntamente com a equagao

da continuidade se chega a determina¢do do campo de velocidades e pressao.

e Conservacao da Energia

A equagdo da conservacao de energia, que permite obter o campo de temperaturas,

pode ser expressa pela Equagao 3:
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pCp(%+uZ—z+vZ—§+wz—D=%(k3—z)+:—y(k3—§)+%(k%)+$ (3.3)

onde k representa a condutividade térmica do fluido, C, representa o calor especifico a

pressdo constante e S representa o termo fonte.

e Conservacao de massa por componente

Aplicando a lei da conservagdo da massa para um componente A do sistema, chega-se
a seguinte equagao:

2hyy 26h 1 2y 00 _ 2 ( OCA) 4 O (p OCA) L D () Ca)
6t+u6x+v6y+waz_6x Dag ax +6y Dag ay t Dag az) T 74 (G4

sendo C, a concentragdo massica do componente A, com A = 1..n, € n sendo o nimero de
componentes no sistema. O primeiro termo do lado esquerdo da equagdo representa o termo
de aciimulo e os demais os termos associados ao transporte advectivo de massa. No lado
direito, a equagdo apresenta os termos associados ao transporte difusivo de massa e o termo

74, que representa a taxa volumétrica de geragao de A via reagdes quimicas.

3.3.3.2 Modelo de turbuléncia para o escoamento monofdsico

A turbuléncia ¢ um processo complexo que imprime caracteristicas importantes ao
escoamento e pode ser descrita como um movimento cadtico das particulas de fluido quando a
velocidade atinge certos valores. Escoamentos turbulentos sao observados a elevados nimeros

de Reynolds, definido por:

Re = 2% .
e p 3.9

onde u representa a velocidade caracteristica do escoamento, L o comprimento caracteristico

do sistema, u € a viscosidade do fluido e p representa a massa especifica do fluido.

Em um escoamento turbulento em estado estacionario, a velocidade medida em um
dado ponto, apresenta flutuagdes temporais em torno de um valor médio, como pode ser visto

na Figura 3.13.
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Figura 3.13. Velocidade instantanea e velocidade média em fluxo turbulento.

Fonte: Adaptado de SAYMA (2009).

Para fins de modelagem, aplicam-se médias sobre as equacgdes para a velocidade ou
qualquer outra variavel ligada ao escoamento (temperatura, concentragdo), tal que as variaveis
sejam escritas como a soma de um valor médio e flutuagdes, como por exemplo no caso da

velocidade:
u=u+u (3.6)

Para um intervalo especifico de tempo, a média da varidvel pode ser obtida através da

Equacao 3.7.

T = limpye (ﬁ fti°+Atu(t)dt) 3.7)

De forma a tratar esse fendmeno nas simulagdes, empregam-se os chamados modelos
de turbuléncia. Uma série de modelos de turbuléncia e procedimentos alternativos vem sendo
empregados na modelagem de escoamentos turbulentos (MALISKA, 2004). O software
CFX-Pre oferece alguns modelos de turbuléncia que devem ser utilizados de acordo com o
tipo de problema fisico a ser resolvido. O modelo de turbuléncia adotado para o trabalho foi

k — &, onde a viscosidade do fluido torna-se a viscosidade efetiva (u.y) através da equagdo:
Heff = K+ Ue (3.8)

onde L, a viscosidade turbulenta, ¢ dada por:

2
He = Cup ™ (3.9)
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Os valores de x e ¢ sdo obtidos de equagdes diferenciais de transporte para a energia

cinética turbulenta e taxa de dissipagdo turbulenta, apresentadas abaixo.

00K , 0y @ [y uey o]y p
TR (pUjk) = o [(u + ak) ax}_] + P, — pe + Py (3.10)
d(pe) 0 ) ue\ 9. c

o0 o (PUE) = 5 [(” + o—i) a_] + 2 (Ce1Prc = Ceape + Ce1 Pep) 3.11)

As constantes C,, Cg1, Cg, 0k € 0 sdo pardmetros tipicos do modelo de turbuléncia e
valem respectivamente 0,09, 1,44, 1,92, 1,00 e 1,30. O termo Py corresponde a taxa de

producao de turbuléncia, que ¢ calculada por meio da equagao:

— . (2Y 9Y))0u;
P, = i (ax]_ + axi) 7, (3.12)

3.3.3.3 Equacgoes governantes para o escoamento multifasico

A simulacdo da abordagem multifasica permite a identificacdo do padrdo de
escoamento tipico do reator estudado. O escoamento gas-solido foi modelado através da
abordagem multifasica Euler-Euler, onde ambas as fases sdo tratadas como continuas e

interpenetrantes.

Inicialmente define-se a fracao volumétrica das fases consideradas, neste caso as fases

solida e gasosa, tal que:
ag+ as =1 (3.13)

onde a, corresponde a fragdo volumétrica da fase gasosa e @ corresponde a fragdo

volumétrica da fase particulada.

e Conservacido de massa (continuidade)

Para a fase gasosa e particulada, t€ém-se, respectivamente as equagdes 3.14 e 3.15 de

conservagao de massa.

dpa a a 7]
atg + ay [5 (pu) + 5(’0”) + g(pw)] =0 (3.14)
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dpas 9 d 9
B+ ag |3 (ow) + 55 (0v) + 3 (pw)] = 0 (3.15)

onde p representa a massa especificado sélido ou gés, x,y e z sdo as varidveis espaciais e

u, v e w representam as componentes do vetor velocidade em x, y e z, respectivamente.

e Conservacido da Quantidade de Movimento

As equagdes da conservacdo da quantidade de movimento para as fases gasosa e

particulada, respectivamente, sao mostradas nas equacdes 3.16 e 3.17, apenas para a dire¢ao

X.
a a a a O0Pa 0%u  9%u |, 9%u

pag [a(u)+ua(u) + U@(U) + Wa(u)] = - 6xg + 1y (ﬁ-i_a_yz-{_ﬁ) + Fyx (3.16)
) ) ) ) dag 2%u  9%u  9%u

pas | 5 Wru g (W) + vy (W) +wo W] = ~6 52+ (T3 + 55+ 57) + Fos (3.17)

onde pg representa a viscosidade do fluido e g representa a viscosidade do solido. O lado
esquerdo das equagdes representam os termos de acumulo e de inércia. No lado direito da
igualdade, os termos representam na equagdo 3.16, respectivamente, o gradiente de pressao,
os termos viscosos e as forcas de corpo na direcdo x. Enquanto isso, para a Equagao 3.17,
tem-se um modelo de ajuste da pressdao para os so6lidos, onde G ¢ o mddulo de elasticidade,

retirado da Equacao 3.18.

_ (_C(as_as,max))
G= G (3.18)

onde G,¢ o modulo de elasticidade de referéncia, ¢ ¢ 0 moédulo de compactagdo € g mgx € @
fragdo volumétrica do solido na qual o empacotamento maximo ocorre. O ajuste mostrado
acima ¢ necessario para que a fracdo volumétrica do sélido fique abaixo do limite de

empacotamento maximo, ou maximo espacgo que a fase dispersa pode ocupar (ANSYS, 2010).

3.3.3.4 Modelo de turbuléncia para o escoamento multifasico

O software CFX-Pre oferece para os calculos multifidsicos todos os modelos de
turbuléncia que estdo disponiveis para sistemas monofasicos. No escoamento multifasico, é
possivel escolher para cada uma das fases um modelo de turbuléncia diferente. Para a fase
gasosa, foi utilizado o modelo de turbuléncia k — &, conforme utilizado anteriormente para o

escoamento monofasico, enquanto para a fase dispersa foi utilizado o modelo algébrico
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Dispersed Phase Zero Equation, o qual, de acordo com CFX (2010), define a viscosidade da
fase dispersa como proporcional a viscosidade turbulenta da fase continua, como pode ser
visto na Equacao 3.19.

ps Hg
=—— 3.19
ps =22 (.19)

onde o representa o numero turbulento de Prandtl e os subindices g e s referem-se as fases

gasosa e solida respectivamente.

3.3.4 Condicoes de contorno e parametros de simulacio aplicados

Na etapa de pré-processamento, conduzida no modulo CFX-Pre, ¢ necessaria a
defini¢do das condigdes de contorno caracteristicas da operagdo e os parametros de simulagao,

tais como critérios de convergéncia e modelos de interpolagdo.

Aos estudos conduzidos, a serem apresentados no proximo capitulo, foram requeridas
diferentes condi¢des de contorno e, em alguns casos, diferentes pardmetros. Nessa secdo,
serdo discutidos aspectos gerais das condi¢des e parametros usados, além de apresentados os
detalhes, caso a caso, de cada estudo do Capitulo 4. As condigdes de contorno empregadas

sdo dos seguintes tipos:

Entradas: especificam-se as condi¢gdes das correntes alimentadas ao sistema, como as

vazdes de combustivel e de agente gaseificante e suas composigoes.
Saidas: especifica-se a pressdo manométrica na saida, assumida zero.

Paredes: a condi¢ao assumida para as paredes do sistema foram a de ndo deslizamento,

condicdo impermedvel e adiabatica.

O critério de convergéncia utilizado foi o de valores residuais das células, RMS (root
mean square), o valor escolhido para a solugdo foi de 10 que ¢ um valor adequado para
convergéncia, enquanto valores de residuos maiores que esse, de acordo com CFX (2010), sdo
considerados pouco confidveis. Além disso, foi utilizado o valor de 0,01 como conservagao
alvo, estabelecendo assim uma meta para os desequilibrios globais que, por sua vez, medem a

conservagdo global de uma quantidade (massa, momentum e energia) em todo dominio.
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Como funcdo de interpolagdo, foi utilizado o esquema Upwind para o calculo dos termos

advectivos, um esquema de interpolagdo de primeira ordem bastante robusto.

3.3.4.1 Operagdo em presenga de reacoes de combustdo

A insercdo das reagdes no software foi realizada através da escolha de um dos
mecanismos de combustdo de metano disponiveis na biblioteca do CFX 13.0. O mecanismo
escolhido foi o Air Methane WD2 que considera duas reagdes, a reagdo de oxidacdao do
metano e a reagdo de oxida¢do do mondxido de carbono. Foi adicionado também ao modelo o

termo de geracdo de energia térmica associado as reagdes. As reagdes sao as seguintes:
CH, +>0, = CO + 2H,0 (Reagdo 10)
CO+50, - CO, (Reagdo 11)

Para este sistema de reacdes, segundo CFX-Solver Manager, a taxa de consumo de

metano ¢ calculada da seguinte forma:

-E
—TcH, = koeR_TA[CHLL]_O'3[02]1'3 (3.13)
onde ko = 1,5E7 s ¢ o fator pré-exponencial e E, = 30 kcal/mol é a energia de ativagdo. Para

o consumo do monoxido de carbono tem-se:

-E
—Tco = koeR_f[CO]l[Oz]o'zs[HZO]O'S (3.14)
sendo ko = 10"° mol™” - em** s e E,= 40 kecal/mol.

O modelo utilizado para a combustido turbulenta, dentre os varios disponiveis no
software, foi o Eddy Dissipation Model (EDM) que, devido a simplicidade na predi¢ao de
escoamentos turbulentos ¢ vastamente aplicado na predi¢do de chamas industriais, além de ser
o mais robusto dos modelos de turbuléncia (ANSYS CFX, 2010). As condi¢des de contorno

permaneceram as mesmas utilizadas para o teste de malhas.

A partir das simulagdes em presenca das reagdes citadas procedeu-se a aplicagdo de

testes qualitativos com fluidizacao, utilizando a abordagem multifasica detalhada a seguir.
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3.3.4.2 Condigoes aplicadas ao escoamento multifdsico

O gaseificador de leito fluidizado borbulhante foi modelado possuindo altura de leito
fixo de 0,6 m com fracdo volumétrica de particulado de 0,586 e empacotamento maximo de
0,62. O fluido continuo utilizado, que escoa através do leito, entrando pelo distribuidor, foi ar
a temperatura de 25 °C. As propriedades dos materiais encontrados no leito, ar e areia, estao

discriminadas na Tabela 3.3.

Tabela 3.3. Propriedades utilizadas para a areia e o ar no escoamento multifasico.

Propriedade Areia Ar (25 °C)
Massa Especifica (kg/m’) 2660 1.2
Cp (J/kg.K) 737 994
Viscosidade (kg/m.s) - 1,83E-05
Tamanho de Particula (pm) 100 -

Para a condicdo de contorno de entrada foi utilizado para a componente y da
velocidade o valor arbitrario de 0,2 m/s para o gas, enquanto ndo foi considerada a entrada de
particulado. Na condi¢do de contorno anteriormente usada como saida foi utilizada a condicao
de abertura, com pressdo relativa de zero atm e fragdo volumétrica estabelecida como 1 e
zero, respectivamente, para o ar e a areia. Foi considerada a condigdo isotérmica, com o fluido
a temperatura de 25 °C. Ja para parede foi ainda utilizada a condi¢do de ndo deslizamento

para ambas as fases, solida e gasosa.

A Teoria Cinética do Escoamento Granular foi utilizada para modelar as interagdes da
fase particulada e o modelo de arraste usado foi o de Gidaspow, conforme sugerido em varios
trabalhos citados na revisdo bibliografica (Capitulo 2). O regime transiente foi utilizado, com
passos de tempo de 10° a 10” segundos e método de interpolacio transiente First Order

Backward Euler.
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3.4 MODELAGEM ATRAVES DE REDE DE REATORES
EQUIVALENTES

Para a modelagem da rede de reatores, primeiramente, foram utilizados os padrdes de
escoamento obtidos para o gaseificador em operacdes monofasica e multifasica. Para
implementa¢ao dos modelos utilizou-se o pacote Cantera 2.3.0a (GOODWIN, MOFFAT;
SPETH, 2015), usando como pontos de partida scripts desenvolvidos por Rodrigues (2015)
em linguagem Python 2.7, empregando rotinas disponiveis na documenta¢do online para o
modulo de rede de reatores. Estes scripts foram modificados e adaptados a fim de atender as

necessidades do presente estudo.

O modulo de rede de reatores do pacote Cantera assume que cada reator da rede ¢
homogéneo, portanto modelado conforme um CSTR. O pacote resolve as equagdes
governantes dependentes do tempo que descrevem a evolugdo transiente do estado dos

reatores sob condi¢des especificadas para as correntes de entrada e para a troca térmica.

Para cada reator da rede, aplicam-se as equagdes de conservacdo de massa global,

conservagao de massa das espécies i, e de conservacao de energia, respectivamente dadas por:

am,

a Mentradar — Msaida,r (3.15)
ayi, . . .
" ar mentrada,rYi,entrada - msal’da,rYi,saida + M; gerada,r (3.16)
T 4 h — i h — YN iy h;, — 3.17
mrcp dc mentrada,r entrada,r msaida,r saida,r izlml,gerada,r ir Qwall ( . )

onde m representa a de massa total, Me,trqqa © Msaiaa @S Vazoes massicas de entrada e saida,
Y; € a fragdo massica da espécie i, m; gerqqq representa o termo de geragdo (ou consumo) da
espécie i pelas reagdes quimicas, ¢, € o calor especifico a pressdo constante, h; representa a
entalpia das correntes, Q,,,;; representa o calor trocado com as paredes do reator e h,., o calor
de reacdo. As propriedades termodindmicas sdo calculadas no Cantera a partir da base de

dados obtida da NASA - National Aeronautics and Space Administration.

Na rede equivalente de reatores, a corrente de entrada de um dado reator » consiste na
corrente de saida do reator -1, e sua corrente de saida se torna a corrente de entrada do reator
r+1, como mostrado na Figura 3.14. Neste trabalho foram consideradas apenas configuracdes
de reatores em série, como serd discutido posteriormente e, portanto, cada PFR serd dado por

uma sequéncia de CSTRs com volume igual a Vz/n.
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Figura 3.14. Esquema de rede de reatores equivalentes, onde o PFR de volume V., ¢

aproximado por n CSTRs de volume V./n.

Apesar deste modelo disponivel no pacote Cantera ser transiente, sera avaliado apenas
o estado estaciondrio do processo. Desta forma, cada reator ¢ simulado por tempo suficiente
para atingir o estacionario, ¢ os valores correspondentes das variaveis da corrente de saida sdo

alimentados ao proximo reator da rede, repetindo-se o procedimento sucessivamente.

Para determinagdo das taxas de reagdo nos processos de combustdo e gaseificagdo, foi
empregado um modelo cinético desenvolvido pelo grupo CRECK Modeling (Chemical
Reaction Engineering and Chemical Kinetics) da Universidade italiana Politecnico di Milano,
em formato CHEMKIN (ferramenta comercial, desenvolvida pela Reaction Design Company,
para resolu¢do de problemas de cinética quimica). O mecanismo completo e detalhado para
pirolise, oxidagao parcial e combustao de hidrocarbonetos e combustiveis oxigenados a altas e
baixas temperaturas, versao 1412 (TOT1412) de dezembro de 2014, inclui 451 espécies e
17848 reagdes e pode ser visto no trabalho de Ranzi et al. (2012). Para fins de ilustracao,
algumas das reagdes de fundamental importancia que constam no modelo cinético sdo
mostradas no Apéndice A. Dentre estas espécies, encontram-se moléculas estaveis (O,, CO,
CO», Hy, HO, CHy, etc..) de diversos pesos moleculares e inimeros radicais envolvidos nas
reacdes de combustdo (O*, HO*, C,H,*, etc..). Uma lista completa das espécies consideradas
pode ser vista no apéndice A. As reagdes sdao consideradas elementares, € 0 mecanismo em
questdo fornece para cada uma delas o fator pré-exponencial e energia de ativagdo para

determinacgdo da constante cinética de reacao.

Inicialmente foram conduzidas simulagdes referentes ao processo de combustdo
considerando apenas metano como combustivel alimentado ao reator e ar como agente

comburente, nas mesmas condi¢des das utilizadas em condig¢des reais de processo e também
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para as simulagdes em fluidodindmica computacional. Apds, foram conduzidas simulagdes
referentes ao processo de gaseificagdo contendo o carvao como combustivel alimentado e ar e
vapor de agua como agentes gaseificantes, novamente nas mesmas condi¢des aplicadas ao
gaseificador de leito fluidizado da CIENTEC. Para a finalidade de modelagem do carvao foi
adotada a caracterizagdo segundo Maffei (2013), entretanto, levando em consideracdo as
proporgoes elementares de C, H e O encontradas no carvao de Candiota. Para Maffei (2013),
o carvao pode ser representado por carbono puro e trés tipos de carvoes de referéncia como

pseudocomponentes:

. Carvao linhito, com alto teor de oxigé€nio, representado pelo componente -

C12H120s5-,

. Carvao sem oxigénio e rico em hidrogénio, representado pelo componente -

CioHyi-,

. Carvao de composicdo proxima a de carvides betuminosos, caracterizado por —

Ci4H,0O-.

Ainda de acordo com Maffei (2013), esses trés carvoes de referéncia podem ser
descritos por quaisquer outros mondmeros de estrutura equivalente, uma vez que se
conservem as composicdes elementares de C, H e O. Por isso, no presente trabalho foram
utilizados componentes semelhantes ja disponiveis no banco de dados do modelo TOT1412
utilizado, em quantidades estabelecidas de forma a satisfazer a uma composi¢ao elementar
proxima da obtida para o carvao de Candiota. Os componentes e as propor¢des utilizadas para

caracterizagdo estdo descritos na Tabela 3.4.

Tabela 3.4. Compostos e proporg¢des utilizadas para a caracterizagdo do carvao.

Composto Proporcao (%)
C 10
C1 1H1204 44
C 12H10 36
C14H,00 10

As proporcdes de carbono, hidrogénio e oxigénio consideradas na amostra de carvao
utilizado para as simulagdes foram calculadas a partir de dados de analises realizadas na
CIENTEC com o carvdo CE 3300 de Candiota e podem ser vistas na Tabela 3.5, onde,

juntamente, ¢ também mostrada a propor¢do calculada através das quantidades especificadas
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dos pseudocomponentes anteriormente citados. Pode-se perceber que as proporgdes
elementares obtidas pelos pseudocomponentes sdo bastante proximas das encontradas pela
CIENTEC. A totalidade das proporcdes excluem os valores de cinzas, enxofre e nitrogénio da

amostra.

Tabela 3.5. Composicao elementar calculada pela CIENTEC para o carvao de Candiota e

proporcao obtida através dos pseudocomponentes.

Componente Propor¢io CIENTEC (%) Proporcao obtida (%)
Carbono Total (fixo e volatil) 79,51 80,06
Hidrogénio 5,48 5,46
Oxigénio 15,02 14,4

Foram assumidas no modelo as hipoteses de que a secagem e a devolatilizagao
ocorrem de maneira instantanea no processo. Essas duas etapas englobam a liberag¢do de adgua,
material volatil, alcatrdes e carbono solido ndo convertido para o meio, conforme pode ser
visto na Figura 3.15. Portanto, considera-se o carvao livre de umidade e sem adi¢ao de cinzas,
enxofre e nitrogénio sendo alimentado ao gaseificador. Assim, todas as reagdes ocorrem em
fase gasosa, desprezando do modelo as reagdes que ocorrem na superficie das particulas

solidas do carvao. Os efeitos destas simplificagdes serdo discutidos posteriormente.

Secagem
H,0O

Reacdes Superficiais

o H,0,CO,. H;, O,
Devolatilizacdo i
CO: COZ: HZ:

H,0, CH,

Figura 3.15. Processos que ocorrem em uma particula de carvao.

Fonte: Adaptado de Xu e Quiao (2012).

A Razdo de Equivaléncia (ER, do inglés Equivalence Ratio) e a vazdo de vapor

admitida ao gaseificador sdo parametros importantes no projeto e otimizacdo de
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gaseificadores. Através desses parametros ¢ possivel a identificacdo das melhores faixas de

admissdo de oxigénio e vapor ao processo. A razao de equivaléncia ¢ dada pela Equagao 3.17.

ER = 20 (3.17)

noz,estequiométrico

onde, ny, € definido como o nimero de mols de oxigénio admitido ao reator e

¢ definido como o nimero de mols de oxigénio para a completa combustao

Oz,estequwmetnco

da carga (quantidade estequiométrica).



4 Resultados: Simulacoes de Fluidodinamica

Computacional

Nesse capitulo, primeiramente sdo conduzidos testes de convergéncia de malhas e
comparagoes entre as geometrias com diferentes descri¢oes para o prato de alimentag¢do de
ar para o reator, operando apenas em fase gasosa e na auséncia de reagoes. Busca-se
verificar se as variagoes/simplificacoes propostas na geometria, na regido proxima ao
distribuidor, sdo apropriadas para descri¢do do comportamento hidrodindmico do reator. Na
sequéncia, sdo apresentados resultados das simulagcoes na presenca de reagoes de combustio
e de transferéncia de calor para cada uma das geometrias geradas, empregando metano e ar,
também mostrando as diferencas acarretadas pelo uso de diferentes descri¢oes geométricas
do prato do distribuidor. Testes de sensibilidade sdo entdo realizados para avaliar a variagdo
de parametros como quantidade de ar e metano na conversdo do reator para as geometrias
escolhidas no teste de malhas. Por fim, sdo identificados os padroes qualitativos do

escoamento tipico do reator estudado em operagoes monofasica e multifasica.

4.1 TESTE DE CONVERGENCIA DE MALHAS E ESTUDO
COMPARATIVO ENTRE GEOMETRIAS

Para a condugdo do teste de malhas em todas as geometrias testadas utilizou-se apenas
metano em estado gasoso e ar como agente comburente (escoamento contendo uma s6 fase),
em quantidades abaixo da estequiométrica, com auséncia de reagdes e operando

isotermicamente.

O gaseificador ¢ alimentado com duas correntes, uma de combustivel (a 25 °C),

consistindo de metano 100% a uma vazao massica de 30 g/s e outra com agente comburente,
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formada por ar composto por 23% de oxigénio e 77% de nitrogénio a uma vazdo de
139,15 g/s e temperatura de 25 °C. A vazdo de ar alimentada ¢ tipica do reator analisado,
porém nas condi¢cdoes de gaseificagdo. Foram desconsideradas nesse primeiro teste a
possibilidade de reagdo entre os componentes, sendo que o reator atua essencialmente como

um equipamento de “mistura”. As geometrias empregadas foram apresentadas na se¢do 3.3.1.

As simulagdes foram conduzidas em Desktop Core 15-2400, CPU 3.10 GHz e a
Tabela 4.1 mostra o tempo total requerido para a simulacdo de cada geometria, empregando

as malhas 1 a 8 (definidas anteriormente na Tabela 3.2).

Tabela 4.1. Tempo para convergéncia das malhas em cada uma das geometrias propostas e

tempo relativo a geometria A.

Geom. A Geom.B Geom.C Geom.D

Tempos totais aproximados de simula¢ao
empregando as malhas de 1 a 8 (min) 97 80 36 22

Tempos de simulacio relativos as simulacdes da
geometria A - 82,5% 37,1% 22, 7%

Percebe-se que a geometria A requer um maior tempo computacional devido ao maior
numero de células presentes, visto o maior detalhamento requerido na regido proxima ao
distribuidor perfurado, conforme visto na Figura 3.9. Nas mesmas condi¢gdes, o tempo
computacional gasto para simulagdes das demais geometrias ¢ visivelmente menor, o que
indica uma consideravel economia das condi¢des de processamento e, consequentemente, de

tempo no uso de um distribuidor simplificado para a continuidade do estudo.

Os testes de convergéncia de malha foram realizados através da andlise de parametros
como perfis de velocidade na direcdo axial e radial, velocidade média da corrente de saida e
fragao molar de ar ao longo de reator. Na Figura 4.1, ¢ possivel ver as trés linhas de captacao
dos perfis das varidveis analisadas. Para as linhas 1 e 3 foram obtidos os perfis de velocidades

enquanto para a linha 2, central ao gaseificador, foi obtida a composicao de ar.
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Combustivel

Entrada |
de

combustivel Saida

Combustivel

Figura 4.1. Linhas de captacdo 1, 2 e 3 onde foram obtidos os perfis de velocidade e fracdo

molar no reator. (As linhas s3o mostradas lateral e superiormente).

Os perfis de velocidades ao longo da linha 1 para as geometrias A, B, C e D podem ser
vistos na Figura 4.2, onde o eixo horizontal (comprimento do gaseificador em metros ao
longo da dire¢do y), se d4 do inicio do distribuidor (~0,54 m) até o topo do reator (4 m de

altura~).
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Figura 4.2. Perfis da componente y da velocidade ao longo da linha de captagdo 1 para as

geometrias A, B, C e D.

Pode-se perceber através dos graficos da Figura 4.2, que a entrada de metano no leito
se da a 2,50 m, onde ocorre um elevado pico de velocidade. Os graficos para as diferentes
geometrias propostas apresentam similaridade quanto ao comportamento, diferenciando-se,
entretanto, nas partes mais proximas ao distribuidor, exatamente onde ha diferencas entre as

mesmas.

Para a geometria A (Figura 4.2a), pode-se perceber que os desvios entre as predi¢des
das malhas s3o pequenos, e que a partir da malha 6 passa a ocorrer a sobreposicao das linhas
de velocidade, indicando que ndo ha necessidade de maior refinamento a partir dessa malha,
visto que ndo ocorrem desvios relativos maiores que 5% nos resultados apresentados
subsequentemente. Para as geometrias B, C e D (Figura 4.2b-d), os desvios entre os resultados

s30 um pouco maiores, entretanto, seguindo a logica anteriormente citada, ndo ha necessidade
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de maior refinamento a partir da malha nimero 6. A fim de testar se essas malhas sdo
efetivamente as que provém solugdo independente, devem ser analisados os demais perfis
paramétricos ao longo do gaseificador. As diferencas quantitativas obtidas para a velocidade
nos graficos apresentados podem ser atribuidas ao uso de um valor constante para a vazao de
ar ao gaseificador, enquanto ocorrem mudangas na area do distribuidor entre uma geometria e
outra, afetando, dessa forma, a velocidade local do escoamento. No entanto, os valores
apresentam a mesma ordem de magnitude, com diferencas mais perceptiveis nas regides

proximas ao prato de alimentagao de ar.

A Figura 4.3 mostra os perfis de fragdo molar de ar ao longo da linha 2, central ao
gaseificador. Pode-se perceber que os comportamentos dos perfis mostram-se mais
discrepantes entre as geometrias e diferenciam-se de forma mais evidente, novamente, na
regido proxima ao distribuidor. Os perfis para as geometrias B e C foram os que mais se
afastaram do perfil referente a geometria original A. A escolha das malhas mais apropriadas
para a continuidade do estudo se manteve de forma analoga a observada na anélise anterior
para todas as geometrias, sendo as malhas de niimero 6 as que apresentaram resultados

praticamente insensiveis a um maior refinamento.
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Figura 4.3. Perfis de concentragdo de ar ao longo da linha 2 para as geometrias A, B, C e D.

Os perfis da componente y da velocidade ao longo da dire¢do radial do gaseificador

(linha 3, ilustrada na Figura 4.1) para cada uma das geometrias de teste sdo mostrados na

Figura 4.4. Sdo perceptiveis algumas diferengas no comportamento apresentado pelos perfis

de velocidades, uma vez que toda a extensdo da linha 3 se situa bastante proxima dos

distribuidores, captando as maiores diferengas entre cada geometria.
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Figura 4.4. Perfis de velocidade (componente y) ao longo da linha 3 (dire¢do radial do reator)

para as geometrias A, B, C e D.

A geometria C dentre as demais, ¢ a que apresenta as curvas mais incomuns, o que

pode ser explicado pelo menor numero de furos distribuidos ao longo da placa perfurada

dessa geometria, que muda a forma de escoamento e, inicialmente, ndo consegue captar os

perfis de velocidades conforme esperado. Dessa forma, a geometria C foi considerada nao

representativa do reator em questao, quando comparada as demais geometrias testadas.

Ainda com a finalidade de analisar a independéncia da solu¢do com o refinamento da

malha, foi usada como parametro a velocidade média na corrente de saida do gaseificador

para cada uma das malhas testadas. Os resultados podem ser vistos na Figura 4.5.




58 Resultados: simulacdes de fluidodinAmica computacional

_g 17

:g 16 -

3 2 15f

= B

g = 14 |

- (=] __ _e—

gg 13._ v/\_ﬁ v v v

< = 121 —=— Geometria A

3 §n11-_ —e— Geometria B

'g 10} —a— Geometria C

§ ol —v— Geometria D
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9

Malha

Figura 4.5. Velocidade média da corrente de saida para cada malha gerada para as geometrias

A,B,CeD.

Nesse caso, ¢ possivel perceber que para todas as geometrias, conforme esperado, o
desvio relativo entre os resultados para a velocidade média captada na saida de duas malhas
subsequentes ¢ inferior a 4% na a partir da malha 6 entretanto, o tempo computacional para
simulacdo tende a aumentar de forma expressiva com o aumento do nimero de células e grau
de refinamento da malha. Consequentemente, decidiu-se pela utilizagdo da malha 6 em todos
os casos para a continuidade do estudo, visto que sdo as que apresentam resultados mais
precisos no menor tempo de simulagdo Mais testes comparativos entre as geometrias
propostas (A-D) sdao conduzidos e apresentados na secdo seguinte, relativos a analise do

escoamento na presenga de reacdes quimicas monofasicas.

42 ESTUDO COMPARATIVO DE GEOMETRIAS NA PRESENCA DE
REACOES EM FASE GASOSA

De posse das malhas selecionadas para cada geometria, conforme descrito na secao
anterior, foram conduzidas simulagdes para o reator em condi¢des similares, porém na
presenca de reagdes quimicas em fase gasosa e transferéncia de calor (devido a geracao de
energia pela ocorréncia de reagdes). Empregou-se o modelo cinético simplificado descrito na

secdo 3.3.4.1.

Essas simulagdes visam analisar o comportamento do escoamento de ar no

gaseificador para as quatro geometrias de teste, de forma a verificar se as versdes
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simplificadas (B, C e D) apresentam resultados qualitativamente e quantitativamente
condizentes com a geometria real (A), de forma complementar aos resultados ja apresentados
na se¢do anterior. Foram criados perfis de temperatura e fragdes massicas de reagentes e
produtos de reacdo em planos que cortam a geometria. Esses perfis mostram os locais onde as

taxas de reacdo sdo mais significativas e dao uma ideia da qualidade da mistura entre as

correntes alimentadas ao reator.

A Figura 4.6 mostra os resultados obtidos para a geometria A. O ponto em vermelho

mostrado na Figura 4.6a evidencia o local de entrada de metano no leito, de onde se inicia o

espalhamento desse agente combustivel em direcdo a base do gaseificador.
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Figura 4.6. Perfis de fracdo maéssica e perfil de temperaturas para a geometria A (planos

e

cortando a geometria A).
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O oxigénio, que entra ao gaseificador através do distribuidor, como mostrado na
Figura 4.6b, ¢ consumido em sua maior parte logo apdés sua entrada. O CO, produto
intermediario, ¢ convertido a CO; e 4agua, principalmente proximo as paredes do leito, como
comprova o perfil de temperaturas mostrado na imagem da Figura 4.6e. As elevadas taxas de
calor, representadas em tons alaranjados na Figura 4.6d estdo ligadas as altas de conversdes

de CO, condi¢des que demonstram queima eficiente no leito.

Nos perfis referentes a geometria B, mostrados na Figura 4.7, percebe-se similaridade
com os perfis obtidos para a geometria A, com o espalhamento do metano na parte inferior do

equipamento e a ocorréncia da reacao nesta regido.
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Figura 4.7. Perfis de fracdo massica e perfil de temperaturas para a geometria B (planos

cortando a geometria B).
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Da mesma forma que ocorre com o metano, o oxigénio consegue alcangar as paredes
do leito fazendo com que o monoéxido de carbono seja formado em locais mais proximos do
distribuidor e das paredes. Posteriormente, o CO, forma-se de maneira distribuida pouco
acima das areas nas quais se forma o CO, o que ¢ evidenciado pelo perfil de temperaturas da

Figura 4.7e.

Perfis equivalentes foram gerados para a geometria C, conforme mostrado na
Figura 4.8, onde se pode observar que a queima do metano se da de forma mais localizada
dentro do gaseificador. A diferenca qualitativa em relagdo a geometria A provavelmente se dé

devido a mé distribuicao do agente oxidante no leito pelo distribuidor simplificado.
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Figura 4.8. Perfis de fracdo massica e perfil de temperaturas para a geometria C (planos

cortando a geometria C).
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Percebe-se que a entrada de oxigénio ¢ direcionada ao centro do gaseificador, fazendo
com que o CO se forme nesses locais, mais distante das paredes. Enquanto isso, o perfil de
concentragcdes de CO,, ilustrado na Figura 4.8d, mostra que a reagdo de formagdo desse
produto ocorre em partes mais elevadas do reator, locais que apresentam maiores
temperaturas, como pode ser visto na Figura 4.8e. Pode-se dizer que os resultados tendem a se

afastar significativamente dos apresentados pela geometria A, do ponto de vista qualitativo.

Ja nos perfis obtidos para a geometria D, Figura 4.9, percebe-se grandes similaridades
com os perfis da geometria A. O CO ¢ formado em partes mais proximas ao distribuidor
enquanto o CO, aparece em maiores quantidades em partes elevadas do gaseificador, que

também apresentam maiores temperaturas.
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Figura 4.9. Perfis de fracdo massica e perfil de temperaturas para a geometria D (planos

cortando a geometria D).
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Pelos resultados apresentados nesta se¢do e na se¢do prévia, percebe-se que o uso da
geometria D leva a uma razoavel representacao das caracteristicas qualitativas do escoamento
da geometria A, inclusive em regides proximas ao distribuidor, que foi simplificado no caso
D. Deve-se considerar também o ganho alcangado no tempo computacional, uma vez que
calculos para a geometria D se apresentaram 4 vezes mais rapidos quando comparados a
geometria A. Portanto, nos estudos a seguir, decidiu-se prosseguir com as geometrias A e D,
sendo ambas usadas quando a primeira demandar custos razoaveis e usando-se somente a

geometria D quando o custo computacional se tornar muito elevado.

Para finalizar o estudo comparativo entre as geometrias, foram conduzidos testes de
sensibilidade do modelo para o escoamento reativo monofasico, visando avaliar o efeito da
variagdo de condi¢des de processo, como quantidade de ar e de metano admitidas ao reator,
conversao de metano e formagdo de produtos. Todos os testes anteriores foram conduzidos
usando as mesmas vazdes de entrada (139,15 g/s de ar e 30 g/s de metano puro); alteracdes
nas vazoes podem acarretar mudancas quantitativas no padrao de escoamento no interior do

reator, por isso busca-se avaliar o efeito destas mudangas em parametros de processo.

O primeiro teste (Teste I) analisou a resposta dos pardmetros citados frente a variacao
de alimentagdo de ar ao reator. Para isso, foram usadas, além da vazdo padrao de 139,15 g/s,
outras trés diferentes vazdes do comburente (100, 180 e 200 g/s), enquanto a quantidade de
metano (30 g/s) foi mantida constante. O segundo teste (Teste II), analisou os parametros
frente a variacdo de alimentagdo de metano. Neste caso, foram usadas duas diferentes vazoes
do combustivel (10 e 50 g/s), além da vazdo padrao de 30 g/s, enquanto a quantidade de ar
alimentada manteve-se constante (139,15 g/s). Os testes foram realizados para as geometrias

A e D, vistas as conclusdes dos estudos mostrados anteriormente.

A Tabela 4.2 mostra os tempos requeridos para simulagdao nos dois testes, usando as
duas geometrias. Percebe-se que ha uma economia de tempo significativa ao se empregar o

prato distribuidor simplificado.

Tabela 4.2. Tempos de convergéncia para simulagdes dos testes de sensibilidade.

Teste I: Teste I1:
Variacio na vazio de ar Variacio na vazao de metano
Geom. A Geom. D Geom. A Geom. D
Tempo Total de Convergéncia (min) 2180 276 2123 192

Tempo relativo a Geom. A - 12,7% - 9%
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O primeiro teste avalia o efeito da variacdo da conversdo e producdo de CO e CO,
com a variagdo da vazdo de alimentagdo de ar ao gaseificador. A Figura 4.10 ilustra os
resultados obtidos para as diferentes vazoes de ar, onde pode-se observar que a conversao
aumenta com o aumento do fornecimento de ar ao reator para ambas as geometrias
conforme esperado, uma vez que quanto mais oxigénio se torna disponivel para que as

reagOes de combustao acontecam, maior ¢ o consumo do combustivel.
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Figura 4.10. Resultados para o Teste I, referente a influéncia da vazao de ar alimentado na

(a) conversao do metano; (b) vazao de CO na saida; (c) vazido de CO; na saida.

Verifica-se uma boa concordancia entre os resultados apresentados pelas A e D,
ressaltando a validade da aproximacao do prato distribuidor. Na Figura 4.10b, a vazao de CO
na saida do gaseificador também aumenta para ambas as geometrias, exceto na vazao padrao

de 139,15 g/s para a geometria A, onde ocorre um pequeno decréscimo, da ordem de 9%.
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Como no caso da conversao, as vazdes de CO, formado (Figura 4.10c) apresentam excelente

concordancia.

Os resultados para o teste II, que avalia a resposta da conversao de metano e vazao de
CO e CO; na saida do gaseificador para as geometrias A e D, sdo mostrados na Figura 4.11.
Observa-se um decréscimo da conversdo de metano com o aumento da vazdao do combustivel,
uma vez que a quantidade de ar disponivel para a ocorréncia das reagdes se mantém

constante, e passa a ser deficiente a medida que a quantidade de metano alimentada aumenta.
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Figura 4.11. Resultados para o Teste II, referente a influéncia da vazao de metano alimentado

na (a) conversao do metano; (b) vazao de CO na saida e (c) vazao de CO, na saida.

A quantidade de CO na saida do gaseificador (para a geometria D, Figura 4.11b)
aumenta conforme ocorre o aumento na alimentagao de metano, uma vez que o CO ¢ o
reagente da reacdo de formacao de CO,, e devido a deficiéncia de oxigénio a taxa de oxidacao

deste ¢ reduzida, ficando mais disponivel. Novamente, na Figura 4.11b, pode-se perceber uma



66 Resultados: simulacdes de fluidodinAmica computacional

discrepancia entre os resultados obtidos entre as geometrias A e D a vazdo de alimentacao
base, de 30 g/s de metano, onde a geometria A apresenta um decréscimo na vazdo de CO na
saida da ordem de 9%. Os demais resultados exibidos para as duas geometrias mostram, mais

uma vez, boa concordancia.

43 IDENTIFICACAO DO PADRAO DE ESCOAMENTO TIiPICO DO
REATOR

As simulagdes de fluidodindmica computacional apresentadas nas se¢des 4.1 e 4.2
também possibilitaram a identificagdo do padrdo de escoamento dentro do reator em
condig¢des de operagao monofasicas. Este padrao sera discutido em mais detalhes nesta segao,
e serd usado como base para desenvolvimento dos modelos de rede de reatores equivalentes
no proximo capitulo. Foram também conduzidas simulacgdes para o caso multifasico conforme
proposto na se¢do 3.3.4.2, de forma avaliar o comportamento do reator na presenga de um

leito fluidizado, também auxiliando o desenvolvimento de modelos ERN.

Deve-se ressaltar inclusive, que estas informacdes serdo de grande importancia para o
grupo de engenharia de processo da CIENTEC, pois um dos principais objetivos de
simulagdes CFD ¢ permitir a visualizacdo e a identificacdo das principais carateristicas do
escoamento no interior do equipamento, uma informacdo dificil de ser obtida
experimentalmente para um reator do porte em questdo, e de grande importancia pratica. Estes
resultados permitirdo um melhor entendimento dos processos conduzidos no reator e ajudarao
a interpretar melhor resultados de experimentos realizados no mesmo sob diferentes

condigoes.

Para esta andlise, foram utilizadas duas formas de representacdo do escoamento para
melhor entendimento: na primeira, somente linhas de corrente sdo mostradas ao longo do
gaseificador, evidenciando os locais de maior recirculacdo e de escoamento livre; em seguida,
em imagens aumentadas, as linhas de corrente sdo complementadas pelos vetores

relacionados a velocidade local, indicando o sentido de escoamento de material no leito.
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4.3.1 Operacio em fase gasosa

A operagdo no reator estudado, utilizando a geometria A, em presenca de reacdes em
uma sé fase (gasosa) apresenta o escoamento tipico mostrado na Figura 4.12. Através das

linhas de corrente, podem-se identificar trés regides distintas.

A primeira regido, mostrada na parte inferior do reator ¢ caracterizada por intensa
recirculacao devido ao contato cruzado entre o combustivel alimentado (em dire¢ao ao fundo)
e o ar admitido pelo prato perfurado (em dire¢do ao topo), sugerindo boa qualidade de mistura
entre as correntes. Essa boa mistura ¢ evidenciada também nos perfis da Figura 4.6, que
mostram que a maior parte do metano ¢ consumida nessa regido. Essa zona se estende do
fundo até, aproximadamente, a altura do tubo de alimentacdo de combustivel. Verifica-se
também, que o vortice formado encontra-se deslocado para um dos lados do reator, sugerindo
uma se¢do proxima as paredes onde parte do ar admitido pelo fundo pode fluir através de uma
corrente de bypass. A segunda regido, logo acima do tubo de alimentagdo de combustivel,
segue um padrao de fluxo ascendente, sem caracteristicas de mistura significativas. Na
terceira regido, encontrada junto ao topo, verifica-se novamente formagao de recirculagdes,
anteriores a saida do géas do reator, motivadas pela reducdo significativa no didmetro da se¢ao

de escoamento (diametro do reator — diametro do tubo de saida) e mudanga de diregao.

Figura 4.12. Padrio tipico de escoamento no reator estudado em condi¢do de operagao

monofasica (obtido com a geometria A).
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Nas imagens aumentadas da Figura 4.12 verifica-se o sentido ascendente do
escoamento advindo do prato perfurado, recebendo o agente gaseificante. Observa-se
também, o sentido do escoamento advindo do tubo de alimentacdo, formando uma
recirculacao induzida pelo encontro do combustivel com o agente gaseificante introduzido na
parte inferior. Nota-se também que o sentido de escoamento do vortice ¢ descendente na parte
inferior e ascendente da parte exterior, fazendo com que o combustivel se espalhe na dire¢ao

radial.

4.3.2 Operacao multifasica gas-solido

Para a simulacdo da operacdo do reator na presenca de um leito fluidizado gés-sélido,
foram utilizadas as condi¢des e propriedades dadas na se¢do 3.3.4.2. O padrdo de escoamento
instantaneo no tempo, obtido para o reator com o leito em expansao, utilizando a geometria A,
pode ser visto na Figura 4.13, onde podem ser verificadas muitas similaridades com o caso
anterior. As linhas de corrente mostram a elevada recirculagdo nas partes mais inferiores,
proximas ao prato distribuidor, caracterizando a boa qualidade de mistura do leito fluidizado
formado. A altura do leito formado se estende do fundo do reator até¢ uma altura proxima ao
tubo de alimentacdo. Novamente tem-se uma corrente ascendente sem mistura significativa
logo acima desta primeira regido, e por fim, zonas de recirculagdo no topo. Os vetores,
mostrados na imagem aumentada da Figura 4.13, evidenciam o sentido percorrido pelo
material e permitem visualizar o padrao circulatério tipico no leito. Novamente, o fluxo ¢
descendente na parte interna e ascendente na parte externa (junto as paredes), induzido pelo

formato do prato perfurado.
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Figura 4.13. Padrao tipico de escoamento do reator estudado em condi¢do de operagao

multifsica (obtido com a geometria A).

Os resultados obtidos para o escoamento multifasico apresentam informagdes basicas
a respeito da fluidodinamica do reator. Estudos aprofundados poderdo ser conduzidos
futuramente a fim de obter informacdes mais detalhadas e precisas, como os perfis de fragao
volumétrica do particulado, o padrao de escoamento em regime permanente permitindo, até
mesmo, a valida¢do dos dados com informagdes do processo real. Conforme discutido no
inicio da secdo, os padrdes de escoamento aqui apresentados permitem o conhecimento das
condi¢des hidrodinamicas do processo em maiores detalhes e serdo empregados no

desenvolvimento das redes de reatores equivalentes a serem exploradas no Capitulo 5.
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Equivalentes de Reatores

Neste capitulo é apresentada a metodologia de desenvolvimento de rede de reatores
quimicos equivalentes para modelagem do reator estudado a partir dos resultados do
capitulo anterior, assim como os resultados obtidos para o processo de combustdo de metano
e gaseifica¢do de carvao. Um modelo cinético detalhado ¢ empregado para predi¢do das
reagoes em fase gasosa. Em primeiro lugar, sdo propostas diferentes configuragoes de redes
de forma a verificar a influéncia destas nas predi¢oes do modelo. Avalia-se, ademais, a forma
como o sistema é tratado do ponto de vista térmico: utilizam-se reatores isotérmicos, com
temperaturas prescritas (baseadas em dado experimentais, por exemplo), ou reatores
adiabaticos, resolvendo-se o balango de energia do sistema. Busca-se assim verificar a
necessidade de conhecimento de perfis de temperatura na condugdo de simulagoes, sendo que
em muitos casos estes ndo estdo disponiveis. Finalmente, testes de sensibilidade foram

conduzidos de forma a avaliar a capacidade preditiva dos modelos.

5.1 DESENVOLVIMENTO DA REDE DE REATORES EQUIVALENTES

5.1.1 Configuracoes propostas

No capitulo anterior (se¢ao 4.3), foi apresentada uma discussdo sobre os padrdes de
escoamento no reator em questdao, operando somente em fase gasosa e/ou contendo um leito
fluidizado soélido-gas. Foram mostradas as linhas de corrente no interior do equipamento,
onde se verificou a existéncia de trés regides principais: uma na parte inferior, caracterizada
por intensa recirculagdo, uma intermedidria caracterizada pelo fluxo ascendente, e outra zona

de recirculagdo no topo do equipamento proximo a sua saida.
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Conforme discutido na se¢cdo 3.4, pode-se usar essas informagdes para definir uma
rede de reatores equivalente que descreva qualitativamente as zonas de escoamento presentes
no reator. Cada regido ¢ modelada como um ou mais reatores ideais de acordo com o
comportamento verificado no local, conectados de forma apropriada. As zonas de recirculagao
e forte mistura podem ser aproximadas por reatores CSTR, enquanto zonas de escoamento

livre como reatores PFR.

Baseado nos resultados dos célculos de CFD discutidos acima foram propostas quatro
configuracdes para a rede de reatores, conforme mostrado na Figura 5.1. Na primeira
configuragdo (Figura 5.1a), foi adotado o sistema mais simples, de um CSTR para a zona de
recirculacao inferior e um PFR para representar a zona intermediaria e o topo. Na segunda
configura¢do (Figura 5.1b), foi adotado o sistema CSTR+PFR 1+PFR 2, de forma que o
CSTR represente a zona de recirculagcdo na parte inferior esquerda, o PFRI1 represente a
corrente ascendente proxima as paredes e o PFR2 represente o restante (da metade ao topo).
Na Figura 5.1¢, ¢ mostrada a terceira configuracao, onde, por simplificacao, foi considerada a
zona inferior como um grande CSTR, a zona intermedidria como um PFR, devido ao
escoamento ascendente sem mistura nessa regido, € a zona superior como um segundo CSTR
devido a elevada recirculagdo presente, conforme visto na imagem das linhas de corrente. A

configuragdo 4 pode ser vista como uma combinacao entre a 2% e a 3* configuracao.
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Figura 5.1. Configuragdes das redes de reatores propostas e volumes correspondentes.

(a) Configuragdo 1; (b) Configuracao 2; (¢) Configuracdo 3 (d) Configuragio 4.

O volume e a temperatura média de cada se¢ao do reator convertido a um reator ideal
foram estimadas através das ferramentas de pds-processamento do software CFX. Foram

também estimadas uma pressdo e uma temperatura média para o sistema como um todo.

Dado que os reatores do tipo PFR devem ser, por sua vez, aproximados a n reatores
CSTR de volumes iguais e ligados em série (onde o volume de cada um ¢ igual ao volume
total do reator dividido por n), foi necessaria a realizagdo de um teste de convergéncia com o
proposito de encontrar o valor de n requerido a obtencdo de uma solugdo independente
(teoricamente n seria infinito). Desta forma foram conduzidas simulagdes sob uma
temperatura de 800 K alimentando-se 30 g/s de metano e 139,15 g/s de ar em uma série de n

reatores, variando-se n de 1 a 300. O parametro escolhido para verificar a convergéncia foi a
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fragcdo massica dos componentes CHy ¢ CO na corrente de saida. A Figura 5.2 ilustra o
resultado do teste realizado para duas das espécies quimicas presentes na saida do

gaseificador.
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Figura 5.2. Resultados do teste de convergéncia para o nimero de CSTRs necessarios para

descrever cada PFR. Fracdes massicas de (a) CH4 e (b) CO versus nimero de reatores.

Os resultados da Figura 5.2 mostram que para ambos os componentes, a fracdo
massica se torna praticamente constante a partir do uso de aproximadamente 200 CSTRs.
Dessa forma, todo PFR utilizado na criagdo dos modelos ERN apresentam este nimero de
reatores. Assim, por exemplo, a configuracdo 2 de reatores passa a ter 401 reatores CSTR (2
PFR =2x200 CSTR + 1 CSTR), e a configuragdo 3, 202 reatores CSTR (1PFR =200 CSTR +
2 CSTR).
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5.1.2 Sele¢ao das configuracoes de reatores

A fim de verificar se hé diferencas significativas nos resultados obtidos pelas distintas
configuragdes da rede propostas na secao anterior, foram conduzidas simulagdes em
diferentes temperaturas (1200 K e 1300 K, assumindo que todo o sistema estd na mesma
temperatura) e os resultados sdo comparados. Foram também conduzidas simula¢des com os
casos limites, isto é, descrevendo o reator como um todo por um reator CSTR ou por um
reator PFR. Os resultados foram plotados lado a lado e sdo mostrados na Figura 5.3.
Verificou-se primeiramente que as configuracdes 3 e 4 trazem predigdes muito proximas as

configuragdes 1 e 2 respectivamente, portanto sdo mostradas apenas quatro colunas nos

graficos.
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Figura 5.3. Comparacao da conversdo de metano observada para as diferentes configuragoes

de reatores a (a) 1200 K e (b)1300 K.

Primeiramente, as conversdes obtidas para as diferentes configuragdes de reatores
propostas se situam entre os valores calculados para os casos limites (um CSTR ou um PFR
apenas) apresentando desvios de 10% nesses casos, ressaltando a importancia de usar uma
rede de reatores ideais para descricdo do sistema. Entretanto, entre as conformagdes
propostas, ndo houve diferenca significativa para os valores apresentados de conversdo. Dessa
forma, espera-se que qualquer das configuracdes poderia ser empregada para representar o
gaseificador real. Mais testes poderiam ser feitos em diferentes condi¢des para verificar
situacdes onde diferencas significativas pudessem surgir. Portanto, a configuragdo 3, que
demanda um menor tempo computacional, uma vez que possui um menor numero total de
reatores, além de representar bem a existéncia de trés zonas principais no reator, conforme

discutido na se¢do 4.3, foi a escolhida para a realizacao dos testes posteriores.
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5.2  APLICACAO NO PROCESSO DE COMBUSTAO

A rede de reatores selecionada na secao anterior (configuragdo 3, Figura 5.1c), foi
empregada para uma série de testes, visando avaliar a qualidade de predigao do modelo ERN
em conjunto com o modelo cinético, através da analise do efeito das varidveis na conversao
do gaseificador e na composi¢ao do produto formado. Uma vez definida a configurag¢do e o
volume de cada zona do reator, sao propostas diferentes formas de se tratar o sistema do ponto
de vista térmico. Em um primeiro momento, serdo empregados reatores ideais isotérmicos,
todos na mesma temperatura ou cada qual em uma diferente temperatura. Na sequéncia, serdo
empregados reatores adiabaticos, usando uma temperatura de partida (para uma das zonas)
sendo a temperatura dos demais calculados na simulacao. O objetivo € verificar a dependéncia
dos resultados com o procedimento empregado e avaliar a necessidade de uso de dados
experimentais ou de célculos CFD para defini¢do da temperatura de cada zona. No caso onde
os reatores sdo isotérmicos, devem-se prescrever as temperaturas, enquanto no caso onde os

mesmo sao adiabaticos, o nimero de informagdes se reduz.

5.2.1 Testes empregando reatores isotérmicos

Foram realizados dois testes de sensibilidade com o modelo ERN em conjunto com o
modelo cinético detalhado, a fim de verificar o efeito das variaveis (vazoes de ar € metano) na
conversao do reator. Nesta se¢do as simulagdes foram realizadas em condigdes isotérmicas e,
portanto, 0s reatores permanecem com temperaturas constantes ao longo do processo, sem

que ocorram trocas de calor entre as fases, as paredes ou com o ambiente externo.

Nesse caso isotérmico, deve-se avaliar qual ou quais temperaturas sao usadas para
caracterizar cada se¢dao ou o reator como um todo. Para cada um dos testes de sensibilidade
foram feitas cinco analises distintas: foram obtidas duas curvas de conversdes para as
temperaturas hipotéticas, de 1200 K e 1300 K, uma curva para as conversdes a partir das
temperaturas médias para cada reator ideal simulado (intitulada “Temp por reator”, com
temperaturas especificas para cada zona, adquiridas a partir dos célculos em CFD descritos na
secdo anterior), além de uma curva de conversdes na temperatura média do sistema (intitulada
“Temp média”, com um valor de temperatura média para todo o sistema, também obtida por
CFD). Estas temperaturas médias globais e por zonas conseguidas através do uso da

ferramenta de pos-processamento do CFX, para cada geometria e diferentes vazoes utilizadas
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nas simulagdes, sdo mostradas nas Tabelas 5.1 e 5.2. E mostrada ainda uma quinta curva
referente as conversdes retiradas do CFX, para comparagdo com as curvas obtidas pela rede

de reatores em conjunto com o modelo cinético.

Em termos de custo computacional, o tempo de simulagdo variou entre 320 segundos,
nas simulacdes mais simples e 2915 segundos nas simulacdes que representavam elevada
quantidade de reatores, o que mostra o ganho temporal no uso do modelo cinético detalhado

proposto.

A Tabela 5.1 mostra as temperaturas médias obtidas nas simulacdes CFD para o
sistema na presenca de reagdo (Capitulo 4, Secdo 4.2), para cada zona onde se define um
reator ideal e para o reator como um todo. Estas serao utilizadas para definicdo da temperatura
dos reatores com uso do modelo cinético. As temperaturas médias foram calculadas para o

reator descrito conforme as geometrias A e D, definidas no Capitulo 3, Se¢do 3.3.1.

Tabela 5.1. Temperaturas das zonas do reator obtidas nos calculos CFD para diferentes

vazdes de ar

“Temp por reator” (K) “Temp média” (K)
Vazio de Ar Reator Geometria A Geometria D Geometria A  Geometria D

CSTR 1 1265,2 1234,2

100 g/s PFR 1495,7 1728,2 1417,0 1414,6
CSTR 2 1514,0 1659,0
CSTR 1 1240,6 1266,2

139,15 g/s PFR 1743,7 1487,6 1524,0 1514,0
CSTR 2 1653,4 1512,1
CSTR 1 1131,1 1152,5

180 g/s PFR 1753,6 1721,4 1504,2 1516,4
CSTR 2 1660,1 1718,6
CSTR 1 1072,69 1113,31

200 g/s PFR 1700,19 1648,53 1472,71 1491,74
CSTR 2 1679,92 1720,70

As Figuras 5.4 ¢ 5.5 mostram os resultados para a conversao de metano em funcao da
vazao de ar, para uma vazao fixa de metano de 30 g/s, obtidos usando as temperaturas médias
calculadas através dos resultados de CFD para as geometrias A e D. Apesar dos diferentes
volumes e temperaturas das zonas entre as geometrias A e D, as curvas obtidas mostram-se
bastante semelhantes, indicando novamente que a geometria simplificada D representa de

forma satisfatoria a mais complexa (A).
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Figura 5.4. Teste de sensibilidade I utilizando reatores isotérmicos para as geometrias (a) A e
(b) D, ilustrando a dependéncia da conversdo de metano com a vazao de ar admitido,
empregando diferentes temperaturas para os reatores da rede. Para as curvas “Temp por
reator” e “Temp média” sao usadas temperaturas obtidas pelos calculos de CFD relativas a
média por zona e para todo o reator respectivamente. (Linhas sdo usadas para facilitar a

visualiza¢do).

As curvas que representam as temperaturas hipotéticas de 1200 e 1300 K e as curvas
que representam as conversdes obtidas em CFX apresentam o mesmo comportamento
(estando praticamente paralelas entre si), isto €, a conversdao ¢ crescente com o aumento da
vazao de ar alimentado, ja que mais oxigénio torna-se disponivel no meio, convertendo maior
quantidade de combustivel a produto. Verifica-se também que a conversdo predita pelos
calculos no CFX ¢ inferior a predita pelas ERNs a 1200K e 1300K apesar das maiores
temperaturas no primeiro caso (CFX); isto se deve ao modelo cinético mais completo
empregado nas ERNs. Enquanto isso, os resultados obtidos usando uma temperatura média
em todo o reator mostra a conversao apresentando seu maior valor a 139,15 g/s de ar, uma vez
que essa vazao exibe as maiores temperaturas (de 1524,0 K para a geometria A e de 1514,0 K
para a geometria D, ver Tabela 5.1) em comparacdo com as demais vazdes, portanto, a curva
sofre influéncia direta da temperatura aplicada, aumentando a conversdo. Da mesma forma, os
resultados obtidos utilizando uma temperatura média para cada reator ideal (“Temp por
reator”) tem elevada conversao a maiores temperaturas, entretanto diferente da curva “Temp
média”, devido as diferencas locais de temperatura; os valores obtidos sdo superiores a 85%
com 100 g/s de ar alimentado, chegando muito préximo a 100% de conversdo com os demais

valores de vazdes de alimenta¢do do comburente. Esse comportamento foi observado para as
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duas geometrias testadas. Esses resultados mostram a grande importancia de definir
precisamente as temperaturas dos reatores quando forem considerados isotérmicos, uma vez
que as diferengas entre as predi¢des sdo bastante significativas. E importante ainda ressaltar
que diferengas surgem quando se definem temperaturas médias em cada zona ou médias do
reator como um todo; apesar destas serem consistentes (a média global ¢ uma média
ponderada no volume das temperaturas de cada zona), as variagdes locais mostram-se de

significativa influéncia no resultado final.

Analogamente ao teste anterior, foi analisada a dependéncia da conversdo com a vazao
de metano admitida para uma vazao fixa de ar de 139,15 g/s. As temperaturas médias usadas
nas simulacdes com as redes e o modelo cinético, obtidas conforme descrito no caso anterior,

para as diferentes condi¢des de operacao, encontram-se na Tabela 5.2.

Tabela 5.2. Temperaturas obtidas nos calculos CFD em diferentes vazdes de metano.

Temperaturas obtidas em CFX (K) Temperaturas médias (K)

Vazao de Metano Reator Geometria A Geometria D Geometria A Geometria D

CSTR 1 782,2 796,5

10 g/s PFR 14423 1407,2 1249,0 1243,1
CSTR 2 1575,0 1566,0
CSTR 1 1234,2 1234,2

30 g/s PFR 17283 1728,3 1524,0 1514,0
CSTR 2 1659,1 1659,1
CSTR 1 12474 1234,3

50 g/s PFR 1417,5 1401,5 1357,3 1349,7
CSTR 2 14264 14249

As curvas obtidas nesta segunda andlise, que ilustram a conversao com a varia¢ao da
vazao de alimentacdo de metano, sdo apresentadas na Figura 5.5, e se mostram muito
semelhantes quando comparadas as obtidas com as geometrias A e D, de forma equivalente ao
caso anterior. Todas as curvas apresentadas tem a conversao diminuindo com o aumento da
vazao de alimentagdo de metano, uma vez que com esse aumento o 0xigénio torna-se escasso,
impedindo maiores conversdes do reagente. Verificam-se ainda as mesmas discrepancias
vistas no estudo anterior: por exemplo, as predi¢des obtidas pela simulacio CFD sdo sempre
inferiores devido ao modelo cinético simplificado empregado, e quanto maior a temperatura
dos reatores maior a conversao alcancada. Destacam-se ainda as diferencas apresentadas entre
os célculos empregando um unico valor médio para a temperatura e utilizando temperaturas

médias por zona de reator.
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Figura 5.5. Teste de sensibilidade II utilizando reatores isotérmicos para as geometrias (a) A
e (b) D, ilustrando a dependéncia da conversdo de metano com a vazdo de metano admitido,
empregando diferentes temperaturas para os reatores da rede. Para as curvas “Temp por
reator” e “Temp média” sao usadas temperaturas obtidas pelos calculos de CFD relativas a
média por zona e para todo o reator respectivamente. (Linhas sdo usadas para facilitar a

visualiza¢do).

5.2.2 Testes empregando reatores adiabaticos

Na secdo anterior, verificou-se que a definicdo das temperaturas dos reatores na rede
tem grande influéncia nas predigdes do modelo. Para defini¢do das temperaturas nos testes
anteriores, utilizaram-se resultados de céalculos de CFD e, de maneira geral, essa informagao
pode ser conseguida através desses calculos ou a partir de medi¢des experimentais de
operacdo do reator em questdo. Na pratica, nem sempre essas informagdes estardo
disponiveis. Uma alternativa ¢ usar o balanco de energia para prever as temperaturas nos

reatores, tratando-os como reatores adiabaticos ou com troca térmica para o exterior.

Desta forma, simulagdes considerando o primeiro reator da rede de reatores
equivalentes como isotérmico e os demais reatores como adiabaticos foram conduzidas, ou
seja, o balanco de energia foi utilizado para prever as temperaturas dos demais reatores da
sequéncia, desconsiderando quaisquer perdas para o exterior. Em uma simulacdo estacionaria
deste processo, se torna necessario induzir a igni¢do da mistura, visto que combustivel e
comburente entram no reator em baixas temperaturas, insuficientes para que as reagdes
ocorram. Na pratica, quando as correntes sao alimentadas, o reator ja esta operando em uma

temperatura adequada a ocorréncia das reacdes de combustdo. Sendo assim, uma forma de
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conduzir estas simulagdes ¢ definindo a temperatura de uma das zonas, tal que esta seja
suficiente para induzir o processo de combustdo. Outra forma seria introduzir no estado
transiente (visto que as simulagdes apesar de buscarem o estaciondrio sdao transientes,
conforme discutido na se¢do 3.4, Capitulo 3) uma corrente de radicais livres na forma de um
pulso, que induzem reacdes e depois desaparecem do sistema, conforme sugerido no manual
do pacote Cantera. Verificou-se que este segundo procedimento trouxe dificuldades do ponto
de vista numérico e os resultados se equivalem a simplesmente introduzir uma temperatura

elevada na primeira camara do reator, sendo este o procedimento usado.

Foram entdo conduzidos os mesmos testes de sensibilidade da secao anterior
utilizando reatores adiabaticos, visando também uma comparagdo com os resultados obtidos
para os reatores isotérmicos. Sendo assim, as temperaturas atribuidas aos reatores isotérmicos
(primeiros reatores das redes de reatores) foram as mesmas temperaturas hipotéticas de 1200 e
1300 K e as temperaturas médias para o sistema, obtidas a partir dos calculos CFD e
referentes aos testes anteriores para as geometrias A e D. As temperaturas obtidas para cada

reator da rede sdo mostradas na Tabela 5.3 para as geometrias A e D.

Tabela 5.3. Temperaturas obtidas para cada reator nos testes de sensibilidade variando-se a

vazao de ar admitida, utilizando redes de reatores adiabaticos.

Vazio de 1° reator a 1200K 1° reator a 1300K 1° reator a Temp média
ar (g/s) Reator Geom.A Geom.D Geom.A Geom.D Geom.A Geom.D

CSTR1 1200,0K  1200,0K  1300,0K  1300,0K 1417,0K 1414,6 K
100 PFR 12412K  12455K 13146 K 13139K 1404,5 K 1398,4K
CSTR2 12475K 12469K  12924K 1291,6K 1358,5 K 1355,5K

CSTR1 1200,0K  1200,0K  1300,0K  1300,0K 1524,1 K 15140 K
139,15 PFR 12739K  1268,1 K  1324,0K 13249K 1486,4 K 1486,2 K
CSTR2 1274,1K 12749K 1311,3K 1312,1K 14449 K 1440,1 K

CSTR1 1200,0K  1200,0K  1300,0K  1300,0K 1504,2 K 1516,4 K
180 PFR 1295, 7K 12944K 1334,0K 13344K 1471,0K 1486,1 K
CSTR2 12985K 12992K 13290K  1329.2K 1440,2 K 1440,1 K

CSTR1 1200,0K  1200,0K  1300,0K  1300,0K 1472,7K 1491,7K
200 PFR 1305,5K  1310,3K  13392K  1336,8K 1456,2 K 14819 K
CSTR2 1311,2K 1293 0K  1336,8K  1336,5K 14282 K 1445,1 K

A Figura 5.6, apresenta as curvas de conversdo versus vazao de ar alimentado para
uma vazao fixa de metano, obtidas atribuindo valor de temperatura apenas ao primeiro reator

da sequéncia de reatores enquanto os demais sdo considerados adiabaticos (curvas intituladas
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“Adiabat. Primeiro reator a 1200 K>, “Adiabat. Primeiro reator a 1300 K’ e “Adiabat.
Primeiro reator a Temp média”). Para fins de comparacdo, ¢ mostrada também a curva de
resultados para a rede de reatores isotérmicos a temperatura média do sistema (“Temp média”,
ver Tabelas 5.1 e 5.2) e nas temperaturas de 1200 e 1300 K. Apenas as curvas obtidas para a
geometria A sdo mostradas na Figura 5.6, uma vez que para a geometria D as curvas se

mostraram extremamente semelhantes.
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—<— Adiabat. (1°reator a 1300 K)
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Figura 5.6. Teste de sensibilidade I para os reatores adiabaticos, relativo a dependéncia da
conversao de metano com a vazao de ar admitido. Apenas os resultados obtidos para a

geometria A sao mostrados. (Linhas sdo usadas para facilitar a visualizagao).

As curvas da Figura 5.6 relativas as redes de reatores com o primeiro reator da série
em condigdo isotérmica e os demais reatores adiabaticos seguem a mesma tendéncia que as
curvas relativas aos reatores isotérmicos. Apesar das tendéncias serem as mesmas, houve
desvios entre as predi¢des. Os valores de conversdao calculados para a rede que possui 0s
reatores adiabaticos se mostram maiores, uma vez que as temperaturas obtidas para os
reatores adiabaticos foram mais elevadas, por desconsiderar qualquer troca térmica com o
meio. Entretanto, deve-se ressaltar que na rede de reatores adiabaticos apenas uma
temperatura foi necessaria para prever o desempenho do sistema como um todo, e os

resultados foram satisfatorios.
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As mesmas observagdes podem ser feitas para o segundo teste, que analisa a
conversao obtida com a vazdo de alimentagdo de metano para uma vazao de ar constante,

cujas temperaturas obtidas, para as geometrias A e D s@o mostradas na Tabela 5.4.

Tabela 5.4. Temperaturas obtidas para cada reator nos testes de sensibilidade variando-se a

vazdo de metano admitida, utilizando redes de reatores adiabaticos.

Vazao de 1° reator a 1200K 1° reator a 1300K 1° reator a Temp média
metano (g/s) Reator Geom. A Geom.D Geom.A Geom.D Geom.A  Geom.D

CSTR1 1200,0K 1200,0K 1300,0K 1300,0K  1249,0K 1243,1 K
10 g/s PFR 12704 K  1279,7K  1330,5K 1330,8K  1292,6 K 1289,4 K
CSTR2 12788K 1271,3K 13346 K 13350K  1298,5K 1295,6 K

CSTR1 1200,0K 1200,0K 1300,0K 1300,0K  1524,1K 15140 K
30 g/s PFR 12739 K  1268,1 K 13240K 13249K 1486,4K 1486,2 K
CSTR2 12741 K 12749K 1311,3K 1312,1 K 14449K 1440,1 K

CSTR1 1200,0K 1200,0K 1300,0K 1300,0K  13573K 1349,7K
50 g/s PFR 1243,6 K 1241,3K  13158K 13156 K 1361,5K 1356,0 K
CSTR2 12584K 12582K 12940K 12942K 1323,6K 1320,0K

Os resultados obtidos para o teste de sensibilidade analisando a dependéncia da
conversao do metano com o aumento da vazao do mesmo composto admitido ao reator sao
mostrados na Figura 5.7. As curvas representantes da rede de reatores adiabaticos e as curvas
representantes da rede de reatores isotérmicos novamente seguem a mesma tendéncia,

diferenciando-se nos valores quantitativos para as conversoes alcangadas.
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Figura 5.7. Teste de sensibilidade II para os reatores adiabaticos, relativo a dependéncia da
conversao com a vazao de metano admitida. Apenas os resultados obtidos para a geometria A

sdao mostrados (Linhas sdo usadas para facilitar a visualiza¢do).

5.3 APLICACAO NO PROCESSO DE GASEIFICACAO DE CARVAO

Nesta se¢do sdo apresentados e discutidos os resultados referentes a aplicagcdo da rede
de reatores desenvolvida para o estudo do processo de gaseificacdo de carvdo no reator. O
carvao foi modelado através dos componentes e das propor¢des mostradas na Tabela 3.4,
definidas de forma a representar o carvao de Candiota. Alimenta-se ao reator ar e vapor
d’agua em diferentes propor¢des de forma a avaliar a composicao de gas de sintese produzido.
Utiliza-se o mesmo modelo cinético apresentado na se¢do 3.4 para determinacdo das taxas de
reacdo, assumindo apenas as reagdes na fase gasosa; como foi discutido, assume-se que o
carvao admitido j& passou pelo processo de secagem e devolatilizagdo, desprezando-se

também reagdes na interface gas-solido.

Novamente, foram utilizadas as redes de reatores equivalentes considerando reatores
isotérmicos e adiabaticos para representar o gaseificador, sendo que cada reator da rede
apresenta uma determinada temperatura. Para defini¢do das temperaturas das zonas (todas as
zonas para os isotérmicos ou da primeira para o caso adiabatico), utilizaram-se dados
historicos cedidos pela CIENTEC, obtidos durante operacao do reator de gaseificagdo real.

Conforme discutido no Capitulo 3 (secdo 3.2) o reator apresenta termopares em diferentes
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alturas do leito, que permitem a medi¢do em tempo real. A Figura 5.8 ilustra as alturas
aproximadas de onde foram tomadas as temperaturas, assim como valores médios de

temperaturas medidas em uma campanha, usadas na conducao dos calculos aqui apresentados.

CSTR 2 880.8 K
PFR 4 1110.6 K
'''' PFRR3 | —| 11520K |

p1=Rz 11799 K
PFR 1 m
CSTR 1 1188.4 K

AN

Figura 5.8. Representacdo das tomadas de temperatura no gaseificador, zonas criadas para a

ERN e temperaturas tipicas de operacao.

Para a modelagem da rede contendo reatores apenas isotérmicos, devido ao fato de
termos medi¢des de temperaturas em mais de um ponto para cada zona definida no modelo
ERN, decidiu-se dividir cada zona (CSTR1, PFR e CSTR2) em subzonas equivalentes cada
qual com uma temperatura especifica. Para o CSTR1, que no reator real se equivale ao leito
fluidizado, utilizou-se uma temperatura de 1188,4 K, obtida a partir da média de trés
termopares em diferentes alturas. O PFR que representa a zona intermediaria foi dividido
entre 4 zonas, cada qual com sua temperatura conforme mostrado na Figura 5.8. O reator que
representa o topo (CSTR2) apresenta uma unica tomada de temperatura, usando este valor

como médio.

Para fins de comparagdo, de forma analoga a analise da se¢do anterior, criou-se uma
rede de reatores onde apenas a temperatura da 1* zona ¢ definida, sendo determinadas as
demais assumindo que os reatores sdo adiabaticos. Um exemplo de temperaturas calculadas
para cada zona ¢ mostrado na Tabela 5.5, correspondente ao caso onde carvao ¢ alimentado a
108 kg/h, ar a 500,94 kg/h e vapor a 100 kg/h. Sdo mostradas também as temperaturas

experimentais para fins de comparagao.
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Tabela 5.5. Perfil de temperatura experimental e calculado por rede de reatores adiabaticos ao

longo do reator.

Zona Temperatura Experimental (K) Temperatura adiabatica (K)
CSTR 1 1188,4 1188,4

PFR 1 1189,5 1229,4

PFR 2 1179,9 1259,2

PFR 3 1152,0 1269,9

PFR 4 1110,6 1276,3
CSTR2 880,8 1290,7

Pelos resultados da tabela, verifica-se um desvio em relagdo aos valores na medida em
que se aproxima do topo do reator. Tais desvios se devem, primeiramente, ao consumo de
parte do calor gerado no processo para secagem e devolatilizagdo do carvdo, o que ndo ¢
contemplado no modelo proposto. Além disso, em segundo lugar, sdo desprezadas as perdas
de calor para o meio, sendo que no reator real existe uma perda significativa que se deve a
presenca da serpentina localizada no topo do reator, a qual serve de pré-aquecedor para a
corrente de alimentacdo de vapor e ar para o reator (ver Capitulo 3, secdo 3.2), sendo esse o
motivo da discrepancia mais significativa mostrada na zona intitulada CSTR2. Desta forma,
serdo conduzidas simulagdes com a rede de reatores adiabaticos somente para fins de

comparagao.

De posse do modelo apresentado, foram conduzidos diversos testes para avaliar a
influéncia da razdo de equivaléncia e da vazdo de vapor admitidas ao reator na composi¢ao
dos gases produzidos pelo processo, avalia-se também o efeito da temperatura nas mesmas
variaveis. Por fim, foram ainda conduzidos testes variando a pressdo empregada para a
operacdo de gaseificacdo, valores entre 1 e 50 atm foram utilizados sem que fossem
percebidas diferencas nas respostas obtidas para as variaveis de interesse. Portanto, nos

resultados mostrados na sequéncia sdo empregadas apenas pressdes de latm.

5.3.1 Testes de sensibilidade variando a razio de equivaléncia

A razdo de equivaléncia, definida conforme a Equacao 3.17, relaciona a quantidade de
oxigénio admitida e a que seria requerida para completa oxidacao da carga alimentada. Com a

finalidade de analisar a variagdo na composicdo do gés obtido na corrente de saida do
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gaseificador frente a variacdo da alimentacdo de oxigénio foram utilizados seis valores de
razdo de equivaléncia: 0,1, 0,25, 0,44 (caso base, onde a taxa de alimentacdo de carvao ¢ de
108 kg/h e a vazao de vapor ¢ mantida em 500,94 kg/h, valores tipicos de processo do reator
de gaseificagdo sob estudo), 0,65, 0,85 e 0,88. A Figura 5.9 mostra as composi¢des dos gases
da corrente de saida do gaseificador em base Uimida obtidas para as diferentes razdes de
equivaléncia testadas, considerando a rede de reatores adiabdtica; os resultados andlogos

obtidos para a rede de reatores isotérmicos ¢ mostrado na figura 5.10.
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Figura 5.9. Composi¢ao dos gases obtidos na corrente de saida do gaseificador em funcao da

razao de equivaléncia para a rede de reatores adiabaticos.
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Figura 5.10. Composicao dos gases obtidos na corrente de saida do gaseificador em fungao

da razdo de equivaléncia para a rede de reatores isotérmicos.



Resultados: simulagcdes baseadas em redes equivalentes de reatores 87

Os resultados obtidos para a composi¢ao frente a variacdo da razdo de equivaléncia
mostram que valores de ER>0,45 levam a uma diminui¢do dos gases de interesse, CO e Hy, e
ao aumento na producao de gases como CO, e H,0, o que ndo ¢ vantajoso para o processo.
Esse comportamento ¢ causado pelo aumento de oxigénio disponivel no meio que faz com
que as reagdes de oxidacdo do monodxido de carbono sejam favorecidas, aumentando a
forma¢ao de CO; e diminuindo a concentracdo de CO, importante componente do géas de
sintese, na corrente de saida do gaseificador. A regido onde a fracdo de CO atinge seu

maximo esta entre, aproximadamente. 0,25 e 0,45.

Para a rede de reatores isotérmicos, o grafico de composi¢ao de gases na corrente de
saida frente a varia¢dao da razdo de equivaléncia (Figura 5.10) exibe o0 mesmo comportamento
mostrado para a rede de reatores adiabaticos (Figura 5.9), onde o aumento da concentragdo de
oxigénio no meio leva ao consumo do mesmo e formagdo de CO, CO, e H,O e posterior
oxidagdo do CO a CO,, levando a grande produgdo desse componente a razdes de
equivaléncia maiores que 0,45. Na simulagdo empregando os reatores isotérmicos com
temperaturas definidas pelos dados de planta observaram-se fracdes de H, levemente

inferiores e CO levemente superiores, devido as diferencas nas temperaturas de cada zona.

O valor de ER usual para o gaseificador estudado ¢ de 0,44 que, de acordo com os
resultados obtidos, apresentaria elevado teor de CO e teor de H, satisfatorio, além de baixa
quantidade de CO,, componente indesejado para o processo. De acordo com Souza-Santos
(2010), o valor de razdo de equivaléncia para combustores deve ser igual ou maior que 1 e
para o caso de gaseificadores o valor deve ficar abaixo de 1, enquanto valores usuais variam

de 0,2 a0,4.

5.3.2 Testes de sensibilidade variando a vazao de vapor

Nesse teste foram mantidas constantes a ER (0,44), a temperatura, a pressao e as
vazoes de combustivel (108 kg/h) e de ar ao gaseificador (500,94 kg/h), enquanto a vazao de
vapor de dgua variou entre 0 e 160 kg/h. Os resultados do teste, com as composi¢des do gas

obtido na corrente de saida apresentadas em base seca (b.s.), sdo mostrados na Figura 5.11.
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Composi¢io b.s. (% mol)

0 20 40 60 80 100 120 140 160

Vazao de vapor (kg/h)

Figura 5.11. Composicao dos gases na corrente de saida do gaseificador variando-se a vazao

de vapor admitida para a rede de reatores adiabaticos.

Observa-se através na Figura 5.11 que o aumento da vazdo de vapor de agua
alimentado ao gaseificador favorece a Reagdo de Deslocamento de Agua (Reagdo 6,
se¢do 2.1), Reagdo de Reforma a Vapor (Reagdo 7, secdo 2.1) e a Reagdo de Vapor de Agua
(Reacdo 8, se¢do 2.1), nas quais formam-se CO, CO, e H,. Com o continuo aumento da vazao
de vapor, mais CO ¢ formado e, por sua vez, serve como reagente para a reacdo de combustao
do monoxido de carbono e, simultaneamente, para a Reagdo de Deslocamento da Agua
(Reagdo 6), que forma CO; e H,, aumentando os teores desses gases no meio. Para vazdes de
vapor acima de 120 kg/h, a quantidade de CO, ultrapassa os valores de CO e o processo se
torna desvantajoso. Na pratica, busca-se uma vazdo de vapor tal que a razdo entre a

quantidade de H; e CO formado atinja um valor desejado.

A Figura 5.12 mostra as composi¢des da corrente de saida para a rede de reatores
isotérmicos nas mesmas condicdes de ER, pressdo e vazdes consideradas para o teste

empregando a rede de reatores adiabaticos.
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Figura 5.12. Composicao dos gases na corrente de saida do gaseificador variando-se a vazao

de vapor admitida para a rede de reatores isotérmicos.

Da mesma forma que ocorre com a rede de reatores adiabaticos, o aumento da vazao
de vapor de dgua no meio aumenta a quantidade de CO; e H; disponiveis, uma vez que a agua
favorece a formacdo dos produtos das reagdes 6, 7 ¢ 8: CO, CO, e H,. Entretanto, a
composicdo mostrada para cada componente do gas de sintese ndo varia de forma tao
significativa ao longo do aumento da vazdo de vapor quanto em relagdo ao caso anterior

devido, provavelmente aos valores distintos de temperatura empregados.

5.3.3 Testes de sensibilidade variando a temperatura

A fim de obter resultados acerca da influéncia da temperatura na composicao do gas
de sintese foram conduzidos testes de sensibilidade variando-se a temperatura do sistema.
Nesse teste, foi utilizada a razdo de equivaléncia (0,44), pressdo e vazdes de combustivel
(108 kg/h), ar (500,94 kg/h) e agua (100 kg/h) constantes. Somente a rede de reatores
adiabaticos foi testada, uma vez que a rede de reatores isotérmicos dispoe somente de dados
de temperaturas obtidas do reator real durante operacdo. As temperaturas empregadas para o
primeiro reator foram 1000, 1188,4 (caso base), 1300, 1400, 1500, 1600 e 1700 K. As

composigdes obtidas para os gases podem ser vistas na Figura 5.13.
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Figura 5.13. Composi¢ao dos gases na corrente de saida do gaseificador variando-se a

temperatura do primeiro reator da rede de reatores adiabaticos.

E perceptivel, através da Figura 5.13, que o aumento da temperatura promove o
aumento na producdao de CO e H; no meio, uma vez que favorece as reagdes do tipo
endotérmicas, representadas pelas reacdes 7, 8 e 9. Verifica-se, dessa forma, que o processo

de gaseificacdo ¢ favorecido a temperaturas maiores que 1300 K.



6 Conclusoes e Sugestoes para Trabalhos Futuros

Neste trabalho foram apresentados resultados referentes ao desenvolvimento de
modelos matematicos para um reator de gaseificagdo em escala piloto da CIENTEC-RS.
Inicialmente, conduziram-se simulag¢des de fluidodindmica computacional de forma a avaliar
o comportamento hidrodinamico do reator sob diferentes condigdes. Foram propostas
geometrias alternativas para descrever o prato de alimentagdo de ar/vapor do reator, de forma
a reduzir o custo computacional das simulagdes. Verificou-se que ¢ possivel aproximar o
prato perfurado por uma entrada uniforme dos gases, reduzindo significativamente o custo
computacional, mas mantendo uma boa qualidade das predigdes obtidas. Estudos de
convergéncia foram conduzidos de forma a encontrar malhas apropriadas para calculos CFD.
Estas geometrias e malhas geradas poderdo ser usadas em diversos estudos futuros no qual se

deseje buscar um maior entendimento do reator sob condi¢des de processo distintas.

Os célculos CFD forneceram um maior entendimento do comportamento
fluidodinamico do reator, operando em fase gasosa € na presenga de um leito soélido.
Verificou-se a existéncia de trés zonas principais, uma de intensa mistura proxima ao prato
distribuidor, uma intermediaria caracterizada pela corrente ascendente de fluido, sem mistura
apreciavel, e uma zona de recirculagdo na parte superior proxima a saida do reator. Esta
estrutura foi usada para o desenvolvimento de uma rede de reatores equivalentes para
representar o reator. Esta rede consiste em uma sequéncia de reatores ideais (CSTR e PFR)
que representem de forma adequada cada zona, empregando um modelo cinético detalhado
para descri¢do das reacdes em fase gasosa. Foram propostas diversas estruturas e uma foi

selecionada para prosseguimento do estudo.

Este modelo de redes equivalentes de reatores com cinética detalhada foi usado para
estudar o desempenho do reator operando para combustdo de metano, analogamente aos
calculos CFD, assim como para gaseificagdo de carvao, usando pseudocomponentes para

representar 0 mesmo e assumindo somente reacdes em fase gasosa. Foram conduzidos estudos
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de andlise de sensibilidade, visando avaliar como varidveis de processo de interesse —
conversao, composicdo dos produtos — dependem de condi¢des de processo como vazdes de
ar e vapor, temperatura entre outros. Foi avaliada também a influéncia da defini¢ao das
temperaturas das zonas da ERN, que pode ser feita de duas formas: especificando a
temperatura de cada zona ou do reator como um todo, ou especificando a temperatura de uma
delas e determinando a temperatura das demais considerando que os reatores operem de forma
adiabatica. Verificou-se que os procedimentos trazem resultados semelhantes caso a perda de
energia para o meio ndo seja consideravel. De maneira geral, o método se mostrou bastante
eficiente no estudo dos processos em questdo, apresentando um custo computacional muito

inferior quando comparado aos célculos de fluidodindmica computacional.

Espera-se que este estudo seja um soélido ponto de partida para estudos mais
aprofundados sobre o desempenho do reator de gaseificagdo da CIENTEC em diversas
circunstancias. Ha uma série de estudos futuros que poderao ser conduzidos na continuidade

deste trabalho:

e Validacdo dos resultados obtidos com dados de operagdo do reator em

diferentes campanhas;

e Aprimoramento da descricio da cinética das reacdes responsaveis pela
gaseificagdo, acrescentando ao modelo as cinéticas de secagem, devolatilizagdo
e reagOes na interface gas-solido, responsaveis pela formacao dos produtos de

interesse (H,, CO);

e Estudo da influéncia da qualidade da matéria-prima e das condigdes de
processo (temperatura, razdo de equivaléncia, razdo de vapor/oxigénio
alimentado) nas propriedades do gas de sintese formado, buscando
composi¢des desta corrente gasosa que sejam apropriadas a processos
posteriores, como por exemplo a sintese de Fischer-Tropsch, buscando obter
produtos de maior valor agregado e auxiliando no desenvolvimento de um polo

carboquimico no nosso estado;

e Uso das geometrias e malhas geradas na condu¢do de simulagoes CFD que

visem a otimizagdo do processo e melhorias no equipamento;
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e Obtengao de parametros detalhados via célculos CFD — composi¢do do meio,
qualidade de mistura, taxas de reagdo locais, etc. — que possam ser utilizadas

para estudos de aumento de escala do processo.
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APENDICE

Apéndice: Parte do arquivo correspondente ao modelo cinético empregado nos

calculos — CRECK, v. TOT1412 (Ranzi et al., 2012).

Algumas das espécies consideradas na descri¢ao do carvao (pseudocomponentes) sao
destacadas na lista. Parte da relagdo que mostra as reagdes utilizadas no modelo ¢ mostrada,
tendo indicadas as colunas onde constam os valores do fator pré-exponencial (k) e da energia

de ativagao (E,) para os célculos cinéticos.

O mecanismo completo e detalhado para pirdlise, oxidacdo parcial e combustdo de
hidrocarbonetos e combustiveis oxigenados a altas e baixas temperaturas, versdao 1412
(TOT1412) de dezembro de 2014, inclui 451 espécies e 17848 reacdes ¢ apresentado no
trabalho de Ranzi et al. (2012).



100

Apéndice

oxygenated fuels.
! High and Low Temperature Kinetic scheme: 451 specias 17848 reactions.

References

CRECK Modeling Group (Politecnice di Milanc)
http:/fcreckmodeling . chem . polimi. it/

POLIMI_TOT_1412 kinetic mechanism
Version 1412, December 2014
Detailed and Llumped mechanism of pyrolysis, partial oxidation and combustion of hydrocarbon and

1E. Ranzi, A. Frassoldati, R. Grana, A. Cucci, T. Farawvelli, A.P. Kelley, C.K. Law,
Hierarchical and comparative kinetic modeling of laminar flame speeds of hydrocarbon and oxygenated

fuels,

'Progress in Energy and Combustion Science, 38 (4), pp. 468-301 (2012), DOI:
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OH+NC4HE=>_3CH3CHO+ .3C2H3+ 3CH20+ . SNC3HT .150BE+13 1) .8
OH+C4H2=C2H2+HCCD -SE00E+13 .0ea -8
OH+C4H4=>C0+CH2CHCH2 .300BE+14 .Beg .8
HO2+C2H2=>CH20+HCO .309BE+13 .Bgg  13888._8
HOZ2+PC3H4=>02+CHCHCH3 .5008E+13 .gga  158090.8
HCO+C2H2=>C0+C2H3 .5308BE+12 .Bag E889.8
HCO+C4HE==SC4HT+CO .3008E+12 .Beg 6089.8
HCO+CH20=C02+CH3 - 3099E+12 .08 6000.8
HCO+CH3CHO=>C02+C2HS .300BE+12 .Beg c009.8
C2H3+CH20=>_5CH30+.5CH20H+C2H2 .5300BE+12 .Beg c089.8
CH30+C0=C02+CH3 -3009E+12 .oee 6309.8
02+C2H2=>C0+CH20 .3088E+12 .gee  26000.8
02+C2H4=>CH204+CH20 .188BE+15 .Begg  42888_8
02+C3HE=>CH20+CH3CHO .1808BE+15 .BEg  3%288_8
02+CHZCO=>CH20+C02 .199BE+15 .88  37088.8
02+CHZ2CO==0H+HCD+CO .300BE+15 .Beg  48088_8
02+C2H2==2HC0 .300BE+12 .Begg  27g88._8
02+C2H4=>CHI0+HCD .198BE+15 .Beg  43088._8
02+C4HE=>02+C2HZ+C2H4 -4008E+15 .Be8 48900 .8
02+CH20==H02+CH20 .600BE+12 .Bag E5890.8
02+CH20H=HO2+CH20 -GEOOE+13 .0e8 -8
02+C2HS==HD2+C2H4 .1998BE+13 .Beg Jeao .8
02+NC3H7==H02+C3HE .408BE+12 .Beg Jgao .8
02+IC3H7=>H02+C3HE .128BE+13 .Beg deao .8
02+CHCHCH3=>H02+PC3H4 .3008E+13 .Beg 2g89.8
02+5C4H7==H02+C4HE .3098E+11 1) g000.9
02+CH2C3IH5=>H02+C4HE .200BE+13 .Bag 35e90.8
02+CH3=CH30+0 -4008E+13 .0ga  27e00.8
02+C2H=CO0+HCO - 2009E+15 .oee 7eea. e
02+C2ZH=CH+CD2 -45308E+16 .98 25880.8
02+C2H3=0+CH2 CHOD - 7TSO0E+1S -.618 52e9.8
02+C2H3=>CH20+HCD .198BE+13 .Beg 4989.8
02+C2H3=>CH2C0+0H .B00BE+12 1) 1000.8
02+C2H3=C2H2+HD2 -GEODE+18 .0ea -8
02+C2H5=>CH3+CH20+0 .1098E+14 .Beg  27888._8
02+C2H5=>CH20+CH30 .1998BE+15 .Bgg 24888 ._8
02+CHZCHO=>CH20+0H+C0 .60EBE+11 .gea .8
02+C4H3=HCCO+CH2CO .BO0OE+17 -1.BBE .8
CAH3+0=CH2C0+C2H - 2009E+14 .088 -8
C4H3+CHZ=PC3H4+C2H - 2009E+14 .08 .8
CIH3+CH=C4H3+H .TOODE+14 .0ea -8
02+C4HS=>C0+_4CH20+ 4C2H3+ 60H+ . 3AC3HA+ 3PC3IH4 . c000E+14 .68 15886.8
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OH+IC4H7==C3HE+CH20 . 2B88E+13 .eaa N :]
OH+5C4HT==>C2H4+CHICHD . 2B88E+13 .aaa N :]
OH+5C4H7==_ 5C3H6+ 5C2H4+C0+ TSH2+.25C2HE . 5000E+13 .aaa R:)
OH+CH3C0=H20+CH2CO .JBBBE+13 .eaa N :]
OH+CH2CHO=~H20+CHZC0 .5B08E+13 -e88 Nl
HO2+CH3=CH30+0H .GBBBE+13 .eaa N:]
HO2+C2H3=>CH2CHO+0H .JBBBE+13 .eaa N :]
HO2+C2HS5==>CH3+CH20+0H .5B08E+13 -e88 Nl
HO2+CHZCHCH2=>0H+CH20+C2H3 .3588E+12 .aaa N :]
HO2+CHCHCH3=>C3He+02 . SBB8E+12 .eaa N :]
HOZ2+IC4H7=>0H+CH20+CHCHCH3 .3BBBE+L2 .008 .8
HCO+0=C02+H -3088E+14 .eaa N:]
HCO+H=H2+C0 .SeBBE+14 .eaa N:]
HCO+0H=H20+C0 .3BBBEF14 .0e8 .8
HCO+HO2=H202+C0 .4B888E+12 .gaa ]
HCO+HO2=>H+0H+C02 .JB06E+14 .aaa N :]
HCO+HCO=CH20+C0 .BBBBEFL2 .0e8 .8
HCO+CH3=C0+CH4 . 1e88E+14 .gaa ]
CH30+H==H2+CHZ0 . 2606E+14 .aaa N :]
CH30+0H==H20+CH20 . 1588E+14 .aaa R:)
CH30+HD2=2H202+CH20 . 1588E+13 .eaa N :]
CH3MHHCO=CH20+CH2Z0 . 1e868E+14 .gea Nl
CH30+HCO==CH3I0H+CO . 1888E+14 .aaa R:)
CH30+CH3==CH20+CHS . 16868E+14 .eaa N :]
CH30+CH30=~CH20+CH30H . 2B88E+13 -e88 Nl
CH20H+H==H2+CH20 . 28088E+14 .aaa N :]
CH20H+0H=>H20+CH20 . 1588E+14 .eaa N :]
CH20H+HD2=~H202+CH20 . 4B08E+12 -e88 Nl
CH20H+HCO=>CH20+CH20 . 1888E+14 .aaa N :]
CH2O0H+HCO=>CHIOH+CO . 1686E+14 .eaa N :]
CH2O0H+CH3=>CH20+CH4 .1388E+14 .008 .8
CH20H+CH30=>CHI0H+CH20 .4888E+13 .aaa N :]
CH20H+CH20H=>CH20+CH30H . 4B88E+13 .eaa N :]
HOZ2+CH2C0=~CH20+C0+0H . 1B88E+11 .008 Je88.9
CH2CHO+H==CH3ICHO .GBBBE+14 .aaa N :]
CH2 CHO+0H=>CHZOH+HCD . 1686E+14 .aaa N :]
CH2ZCHO=CH3COD .28B8EF12 .08 32000.0
CH2CHO=H+CH2COD .GBBBE+14 .gga  41ee6.8
0+ C2H4==CH2CHO+H . 1686E+14 .aaa 3gge.8
OH+C2H2=>CHZCHOD .5888E+12 .aaa R:)
OH+C4HE=> _55CH20+ . 55CHCHCH3+ . 2C2H3+ . 2CHICHO+ _ 25C2H4+ . 25CH2ZCHD  _5888E+13 .eaa N
02+CHZ2CHO=>HOZ2+CHZC0 . 5B886E+12 .aaa 3gge.8
CH4+{H2=CH3+CH3 -4388E+13 .68 1e634.8
CH4+({H25=CH3+CH3 .4388E+14 .gga ]
CH4+CH=C2H4+H .GEBBBE+14 .0e8 Nl
CH3+M=CH2+H+M . 1888E+17 .688 58600._8
CH25+H2=CH3+H . 7T208E+14 .gga ]
CH3+0H=CH25+H20 . 2688E+14 .0e8 g
CH3+{H2=C2H4+H .4288E+14 .eaa ]
CH3+{H25=C2H4+H . 26BB8E+14 .eaa ]
CH3+CH=C2H3+H .30BBEF14 .0e8 g
CH3+L=C2H2+H .5008E+14 .eaa N:]
CH3+CH20=CH3CHO+H . 2BBBE+12 .eaa 7B .8
CH20+CH=CH2CO+H .3388E+14 .0e8 -368.8
HCO+CH2=CH3+C0 . 2688E+14 .gaa ]
CH2+H=CH+H2 - 1758E+15 .gea -165.8
CHZ+0=C0+H+H .7BBBET14 .0e8 g
CH2+0=C0+H2 .5088E+14 .gaa ]
CH2+0H=CH20+H . JBBBE+14 .gea Nl
CH2+0H=CH+HZ0 .1188E+88 2.888 3860.8
CH2+02=CH20+0 .5088E+14 .gga 3088.8
CH2+02=C0+HZ20 - 168B8E+14 .gea 1588.8
CH2+02=C0+0H+H .1788E+14 .eaa 15688.8
CH2+C02=C0+CH20 - 1188E+12 .gga lee8.8
CH2+02=C02+H+H -1328E+14 .0e8 1588.8
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