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MONTEIRO, V. A. L. Simulagao Computacional Fluidodinamica e Termoquimica
de Reator em Leito Fluidizado Destinado a Gaseificagdo de Combustivel
Derivado de Residuos Soélidos Urbanos. 2024. 256 p. Tese de Doutorado,

Universidade Federal de Uberlandia, Uberlandia, Brasil.

Resumo

Diante da problematica inserida no tema da sustentabilidade referente a destinagao do lixo
urbano, produzido mundialmente em ritmo acelerado, apresenta-se diversas tratativas e
tecnologias voltadas para a recuperagédo energética de residuos de descarte, as chamadas
tecnologias Waste-tfo-Energy. Nesse contexto, as tecnologias envolvendo a gaseificacdo em
leito fluidizado assumem grande destaque nos trabalhos académicos e em desenvolvimentos
laboratoriais. Contudo, sua experimentacéo fisica, sobretudo, envolvendo residuos nocivos a
saude e ao meio ambiente, é restrita, onerosa e de alto risco.

O presente trabalho objetivou desenvolver um modelo computacional capaz de reproduzir a
experimentacao fisica de um reator real de gaseificacdo em larga escala. O modelo CFD
desenvolvido mostrou-se capaz de replicar de forma coerente os resultados obtidos nos
experimentos fisicos, permitindo inferéncias valiosas sobre o escoamento fluidodindmico com
andlise detalhada, custo-efetiva do comportamento do equipamento e o0s processos
termoquimicos envolvidos na gaseificagéao.

Os principais resultados incluem o mapeamento dos regimes de fluidizagao e a determinagao
do regime na Planta Piloto de Maua-SP usando apenas dados operacionais, além da
identificagdo das zonas de reagdes quimicas. Do ponto de vista da aplicagao da CFD, a
abordagem Euleriana-Euleriana foi eficaz para estudar a fluidizagdo em larga escala,
oferecendo precisao com custo computacional reduzido, podendo ser aplicada em reatores
maiores sem aumento excessivo da complexidade da malha computacional.

A pesquisa avangou na compreensao teorica da gaseificagdo e demonstrou a aplicabilidade

pratica de modelos computacionais para melhorar tecnologias industriais sustentaveis.

Palavras chave: Gaseificagdo em escala industrial. Abordagem euleriana.
Escoamento multifasico. Semi-industrial. Waste-to-Energy.



MONTEIRO, V. A. L. Computational Fluid Dynamics and Thermochemical
Simulation of a Fluidized Bed Reactor Designed for the Gasification of Refuse
Derived Fuel from Municipal Solid Waste. 2024. 256 p. PhD Thesis, Federal

University of Uberlandia, Uberlandia, Brazil.

Abstract

Faced with the issue of sustainability regarding the disposal of urban waste, produced
worldwide at a rapid pace, several approaches and technologies are presented aimed at
energy recovery from discarded waste, the so-called Waste-to-Energy technologies. In this
context, technologies involving fluidized bed gasification assume great prominence in
academic work and laboratory developments. However, its large-scale physical
experimentation, especially involving waste that can produce gases and other harmful effects
on health and the environment, is restricted, costly and high risk.

The present work aimed to develop a computational model capable of reproducing the physical
experimentation of a real large-scale gasification reactor. The developed CFD model proved
capable of coherently replicating the results obtained in physical experiments, allowing
valuable inferences about the fluid dynamic flow with detailed, cost-effective analysis of the
equipment's behavior and the thermochemical processes involved in gasification.

The main results include the mapping of fluidization regimes and the determination of the
regime at the Maua SP Pilot Plant using only operational data, in addition to the identification
of chemical reaction zones. From the point of view of CFD application, the Eulerian-Eulerian
approach was effective for studying fluidization on a large scale, offering precision with reduced
computational cost, and can be applied to larger reactors without excessively increasing the
complexity of the computational mesh.

The research advanced the theoretical understanding of gasification and demonstrated the

practical applicability of computational models to improve sustainable industrial technologies.

Keywords: Industrial scale gasification. Eulerian approach. Multiphase-flow.

Semi-industrial. Waste-to-Energy.



LISTA DE SIMBOLOS E SIGLAS

No presente trabalho, foram preservadas diversas nomenclaturas e siglas na lingua
inglesa por critérios de maior compatibilizacdo com a linguagem utilizada nos artigos
cientificos relacionados. Buscando dessa forma melhor intercambialidade com nomes de
biomassas, processos de gaseificagdo diversos, termos da sustentabilidade altamente
difundidos e parametros com nomes originalmente em inglés presentes inalterados em

diversas linguas, inclusive a lingua portuguesa.

Simbolos Latinos:

Agq Area de secdo transversal do reator relativo ao seu diametro

Ag Coeficiente empirico

Asp  Area superficial por unidade de volume de fase sélida

E, Energia de Ativagao

Is Termo fonte/sumidouro de energia granular de origem dinamica interativa
Kirag  Coeficiente de arrasto

P; Pressao parcial da i-ésima espécie quimica

Psr  Pressao (granular) friccional

P; Pressao granular

T* Temperatura de transferéncia de fase

T Temperatura de Sutherland

o, Funcao de distribuicio radial

ks Tensao de coesdo

m Vazao massica

q Termo fonte de energia térmica da fase

h Coeficiente convectivo

Ap Diferenca de presséao (do inglés, pressure drop)

A Fator de Frequéncia ou Constante pré-exponencial
C Coeficientes empiricos

Co Numero de Courant

D Difusividade

E Entalpia

G Taxa de producao de energia cinética turbulenta

I Termo de transferéncia de quantidade de movimento entre fases ou Matriz

Identidade
MM  Massa Molar
Nu Numero de Nusselt
PCI  Poder Calorifico Inferior
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Numero de Prandtl

Energia térmica

Taxa de reagéo quimica ou Constante do gas
Numero de Reynolds

Tensor de deformacgdes da fase
Temperatura

velocidade

Volume

fragdo volumétrica da espécie
Diametro

Coeficiente de restituicao
Aceleragao gravitacional
massa

Coeficiente estequiométrico
pressao

Energia cinética turbulenta

Simbolos Gregos:

Heff
Kerr
As
Herr
Us f
Os s

N

S M€ 9 Q9 VD = T XTI m = ™K

Viscosidade granular efetiva

Condutividade térmica efetiva

Viscosidade granular aparente (do inglés, bulk viscosity)
Viscosidade efetiva

Viscosidade (granular) friccional

Tensao normal de friccao

Angulo de fricgéo

Fracédo volumétrica da fase

Expoente de temperatura

Dissipacao de energia granular

Dissipacao viscosa de energia cinética turbulenta
Eficiéncia

Temperatura granular

Viscosidade aparente

Viscosidade dindmica

Viscosidade cinematica

Massa especifica da fase

Tens&o viscosa

Tensor de tensdes ou tempo (escala de tempo)
Esfericidade de particulas

Fracao de vazio (do inglés, voidage)

Dissipagéao viscosa ou fluxo volumétrico sobre a face do volume finito



indices

het
hom
IN
ouT
a
air
bed
bio ou
biomassa
dev
diff
eff
f
9
i
i,k
k
kin
max
mf
min
p
p—-ik
particles
s
sand
syngas

Referente a(s) reagdes Heterogéneas

Referente a(s) reagbes Homogéneas

de ‘Entrada’

de ‘Saida’

Referente a particula sélida (de biomassa ou de areia)
Referente ao ar (air)

Referente ao leito (bed)

Referente a biomassa

Referente a Devolatilizagédo

De ‘difusiva’ (do inglés, diffusive)

Efetiva(o)

Atributo ‘de friccaéo’

indice para fase gasosa

i-ésima espécie quimica ou ‘intersticial’

Propriedade da i-ésima espécie da fase k

Indice da k-ésima fase

de ‘cinética’ (do inglés, kinetics)

Atributo maximo

Atributo “minimo de fluidizagao”

Atributo minimo

indice da espécie Particula (geralmente atribuida para biomassa)
de ‘particula de biomassa convertido na i-ésima espécie da k-ésima fase
Referente a particula (de biomassa)

indice atribuido para a(s) fase(s) sélida(s) ou de ‘superficial’
Referente a areia (sand)

Referente ao gas de sintese (syngas)

Operadores matematicos:

Laplaciano
Transposta

Derivacéo temporal

Produto interno duplo

Estado termodinamico de Temperatura e/ou de Presséo
Multiplicacao escalar

Produto interno

Operador gradiente

Operador divergente

Proporcional

Porcentagem em peso



Siglas e abreviaturas:

BFB
EU-EU
EU-LA

CCE

CGM

CGE

CDR

CDRSU

CFD

DNS

DEM

DPM

DKM
DCFB
EMMS

EF

GLP

GN

IDH
KTGF
LTCM

LES

LHV

MP-PIC

SOx

NOx

PSD

P&D

PCI
PNRS

RDT

RAC

RNA

RDF

RSU
RANS
SP
S/B
TFM
UFU
UTGE
VOF
WTE

Bubbling Fluidized Bed (Leito Fluidizado Borbulhante)
Abordagem Euleriana-Euleriana

Abordagem Euleriana-Lagrangeana

Carbon Conversion Efficiency (Eficiéncia de Conversao de Carbono)
Coarse Grain Method (Método Granular Grosseiro)

Cold Gas Efficiency (Eficiéncia de Gaseificacao)

Combustivel Derivado de Residuos

Combustivel Derivado de Residuos Solidos Urbanos
Computational Fluid Dynamics (Computagao Fluidodinamica)
Direct Numeric Simulation (Simulagao Numeérica Direta)
Discrete Element Method

Discrete Particle Method

Distribution Kernel Method

Dual Circulating Fluidized Bed (Leito Fluidizado Duplamente Circulante)
Energy Minimization Multi-Scale

Equivalence/Efficiency Ratio (Razao de Equivaléncia/Eficiéncia)
Gas Liquefeito de Petréleo

Gas Natural

indice de Desenvolvimento Humano

Kinetic Theory of Granular Flow

Laboratério de Transferéncia de Calor e Massa

Large Eddy Simulation

Lower Heating Value (Poder Calorifico Inferior)

Multi-phase Particle-in-cell

Oxidos de enxofre

Oxidos de nitrogénio

Particle Size Distribution (Distribuicao de tamanho de particulas)
Pesquisa e Desenvolvimento

Poder Calorifico Inferior

Politica Nacional de Residuos Sélidos

Rapid Distortion Theory (Teoria da Distorgao Rapida)

Razao de Ar/Combustivel

Redes Neurais Atrtificiais
Refuse Derived Fuel (por vezes traduzido na literatura por Combustivel
Derivado de Residuo)

Residuos Sélidos Urbanos

Reynolds-Averaged Navier-Stokes

Sao Paulo

Steam/Biomassa (Razao de Vapor/Biomassa)

Two Fluid Model

Universidade Federal de Uberlandia

Usina Termoquimica de Geragéo de Energia

Volume of Fluid

Waste-to-Energy (Tecnologias Residuo para Energia)



1.

2.

3.

Vi

SUMARIO

(0.1 = 1 V] 10 28 1
INTRODUGAD ......cociiiiiiicee e see s se s snesse s ssaesssssessessseasssnensssnssnessnsnns 1
(P O 1Y/ [ 1)Y= Tor= Lo DU PPPUPPPRR 1
1.2, ODJEUVOS ..ottt 2
1.3.  Objetivos ESPECifiCOS .....couuuuiiiiiiiiicce e 2
1.4, JUSHTICAtIVA ..o 3
(03X = 1 U] 10 28 | 5
REVISAO BIBLIOGRAFICA .......c.ooeeeeeeececeesse e sssssesssssssssssesssssesssssssssssssns 5
2.1. Gaseificacao e o Fendmeno da Fluidizagao............cccoooeeiiiiiiiiiiiciiniennnie, 6
2.2. Gaseificacéo de larga escala em Leito Fluidizado...........ccccccvvvviiiiiiiiinnnnnn. 7
2.3. Estado da Arte: Gaseificagcado de residuos em escala industrial no mundo..8
2.4. Metodologias diSPONIVEIS .......ccceviiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiieieeeeeeeeeeeeeee e 11
2.4.1. Escoamento Multifasico Denso Reativo .................ccoeeeeeeeeeeeeeeeeenennnn. 13
2.4.2. Abordagem Lagrangeana.................ccccuuuuuueeeeeiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiieeeaaeaee 14
2.4.3. Abordagem EUIEHANA ...............ccceeeeueeieieeiiseieiee e eae e e, 15
2.4.4. ModeloS de AITaStO..........uuuueeeeeeeieieeeeee e 16
2.4.5.  SCANNG-UD .....covvveeeeeeeeeeeeeeee ettt 17
2.4.6.  TUIDUIENCIA .........ccceeeeeeeeeeee et 18
2.4.7. Transferéncia de CalOf................cceeuuuuueeeieeaiiieeiee e, 19
2.4.8. Reacgdes Quimicas e Transferéncia de Massa......................c............ 20
2.4.9. Acoplamento Termoquimica-Fluidodindmica...................cccccceeeeeeeer... 22
2.4.10. Modelagem Computacional..............cccccceeeeeeiieeeeiiiiiiiieeeeeeeeiiieaeaan, 22
2.5. Software OpenNFOAM®B ..........ccoiiiiiiiiiiieea e eaaeeaaeees 24
(07 o 1 U] 10 2 || 28
PROCEDIMENTOS TEORICOS E EXPERIMENTAIS .......cooceereerereeraesaenas 28
3.1. Planta Piloto de Maua-SP ..o 29
3.2. Caracterizagao do Problema...............ccoooiiiii 33
3.3. Etapas do desenvolvimento do Modelo CFD...........cccccceeiiiiiiiiiiiiiiceeeee 36
3.4. Hipdteses simplificadoras. ... 39
Ny B C =Yoo 1= 1 (o= 1 39
3.4.2. Vias de acoplamento numérico fluidodindmico................ccccceeeeeeennnni. 42
B R Y 07 |1 [ Y 44
3.4.4. Hidrocarbonetos de Cadeia Cs:Hx (heptano e superiores) ................. 45

3.4.5. Demais reag0es heterogéneas.............uueuueeeeeeeeeeeeiieiiiiiiiiiieeeeeannn, 45



4,

5.

Vii

R R S T V= oo - Lo o T 47
3.4.7. Demais reagbes hOMOQGENEAS.............cceuueeeeeeiiaeeaiiiiieeaeiiiiaeaaeiriaaenean, 48
3.4.8. Fenbémeno de Shrinkage (ou Shrinking) e a Polidispersdo das
J o T (1] = T 50
3.4.9. Reacgbes de abatimento e compostos complexos.............ccccceeeeeee.... 51
R R O B 0 o - Lo o B 52
3.5. Modelo MatematiCo........coooeeiieiei 53
K G T (W] o [ 2= Vo= Lo R 60
3.6.1. Estudo de Caso e Modelo Fisico de Fluidizag&o..............ccccccccen...... 62
3.7. Modelagem do CDRSU..........oooiiiiii 65
3.8. Modelagem TermoqUIMICA.........cuciieiiiiiii e e e e e e e e e e eaaans 68
3.8.1. Equacgéo do Balango de ESPECIES..........cccceuveuueieeiiiiisiaiiiiiaeaeiiiiiaaaa, 69
3.8.2.  DevolatiliZaAGEO0.............couuueieee e 70
3.8.3. Reacdes Heterogéneas e Homogéneas..............cccoeeeeveureseneinnnnannnnn, 72
3.8.4. Gaseificagdo € PirOliSE................ccoeeuuuueeaieeeiieeiiee e 74
3.9. Metodologia de Desenvolvimento e Validagado do Modelo......................... 75
3.10. Modelo FiSiCO Geral.........cciviiiiiiiii et 77
3.11. Indicadores de Performance de Gaseificacao..........cccccceeveeiiiiiiiiiiieeneen... 81
3.12. Andlise Geral do Reator da Planta Piloto de Maua-SP.............ccccccccoo..... 83
(071 = 1 U] 10 20 1V 2 84
RESULTADOS E DISCUSSAD ......coeiiirecreseeseseesss e sssessssssessssssessssnnas 84
27 3 R V=1 1o F=To=To Mo [o 101V (oo 1=l S 85
4.1.1. Validagdo da metodologia numérico-computacional........................... 85
4.1.2.  Validagéo FluidodindmicCa ...............cccceeuuueieseeiieieiiiieeeeeiiie e e, 93
4.1.3.  Validagcdo TermoqQUImiCa..................uueeieeeeeieiiiiiiieeeeeaeeeiiiiiaaaeaaaaas 107
4.2, ReESURAUOS ...t e 118
4.2.1. Convergéncia e Sensibilidade de malha ................cccccovvvvvvvvvvvvennnn. 120
4.2.2. Balancos de Massa € de ESPECIES.........cc.cceuuueeeeeeiuiieaeiiiisaniiiiiaanann, 123
4.2.3. Caracterizagdo do Gas de Sintese.............ccceeueeeeeeeeevveeveeeeiaeeeaaann, 128
4.3. O escoamento de larga €SCala............uueeeviiiiiiiiiiiiiiiec e 129
4.4, Performance de GaseifiCagan ............ueiiiiieiiiiiiiiiiiiie e 149
4.5. Analise ParametriCa ...........uoiii i 152
4.5.1.  Inclusé&o de outras reagbes QUIMICAS .............coeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeieeaaannnnns 152
4.5.2. Tamanho médio de particulas de CDRSU ............ccoouveeeeveeeeeeeaaaan. 1564
4.5.3. Alteracdo na temperatura do CDRSU no reator ..............ccccceeeee...... 155
4.5.4. Variagcdo na quantidade de areia no leito ..................cccoevvvveeeieennnnn, 156
4.5.5. Sugestbes para avaliagdo parameétrica ...............ccceeeeeeeveeeeeeeennnnnn.. 158
(071 o 1 U | I T 159

(o 0]\ Lo LU L= o ] =2 159



6.

SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS........cccoomieerernccarsseesaesnas 162
(031 2 1 U | I N VT 164
REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS .......couceeiecececeeceecsessesssssessessessessssnens 164
7\ =1 N[ ] (o = I 177
6.1. Estudo de Caso: Definicbes e Parametros para simulagbes de
(DTSN o] b= 1] == o TSR 177
X =1 N[ ] (o N | 180
6.2. Condic¢des de contorno configuradas para o modelo definitivo do presente
trabalho implementadas N0 OpenFOAM ... 180
APENDICE Hll....ocucueucerererereresessasssssssesesessssssssssssesesesssssssssssssesessssssssssnenens 181
IMPLEMENTAGOES NO SOFTWARE OPENFOAM ........ccoooeueemrmeianinnnns 181
6.3. Arvore de arquivos de sistema do SOftware.............cccoeeveeveeeeeeeeeeeeeeenene. 181
6.4. carbogasEUulerFoam.C ..........ccoooiiiiiiiicc e 185
6.1. reactionsRates.H.........coooiiii 194
6.2. printlnitialMass.H..........cooi s 197
6.3. printINStMasS.H ... 198
6.4. Arquivos de escritura de dadosS..........coovvieiiiiiiiii e, 202
6.4.1.  devolatilization.H.................ouuueeiieeiieeeeeee e 202
(O3 02 oTo ¥ o (o0 T o N o ISP 202
6.4.3.  refOrmiNG.H ..........ueeeeeeeieeeeeee ettt 203
6.4.4. mMethanation.H...............oooeemmuueeie et 203
6.4.5. waterGasShift.H...........cccooeeeeeeeee 204
6.4.6. methaneSteamReforming.H...................ccccoiiiiiiiiiiii 204
6.5. createfieldS.H ... 205
6.6, YEQNS.H ..o 214
6.7. heterogeneousChemicalProperties ............cccccceeeiiiiiiieeiiiieeeeeeeeeeeiinnn. 217
6.8, TUSCREMES ... 220
6.9.  DIOCKMESRDICT. ... e 221
6.70. CONEIOIDICE .........cceeeeeeeee et a e e e e e e earaa s 224
6.77. SINGIEGIAPN........eieeiiee s 238
6.72. TOPOSEIDICE ... 239
6.73. SOIFICIUS ... 240
6.74. decompoOSEPArDICE.............ccoue e 241

B.75. fUSOIULIONS ... e 241



CAPITULO |

INTRODUGAO

1.1.Motivacao

A presente linha de pesquisa do Laboratério de Transferéncia de Calor e Massa (LTCM)
da Universidade Federal de Uberlandia (UFU) surgiu por meio de um Projeto de Pesquisa,
Desenvolvimento e Inovagéo (P&D+l) celebrado entre a UFU, Furnas Centrais Elétricas S.A.
e a empresa Carbogas Energia Ltda. Este estudo envolve a patente Pl 1001589-2 A2 do
reator termoquimico, desenvolvido pela Carbogas Energia Ltda. O projeto conta com uma
planta piloto de gaseificagdo de Combustivel Derivado de Residuos Sélidos Urbanos
(CDRSU) localizada na cidade de Maua-SP, objeto de estudo do presente trabalho, de onde
foram obtidos resultados experimentais, operacionais e de projeto.

A usina termoquimica Planta Piloto, utilizada para testes, localizada na cidade de
Maua-SP é capaz de realizar o processamento termoquimico do CDRSU, além de outras
biomassas como pneu e madeira, por meio do processo de gaseificagdo. A biomassa é
convertida em gas de sintese, um gas combustivel que pode ser queimado para geragao de
energia térmica e elétrica de forma sustentavel. O reator de gaseificagao utilizado, que opera
em leito fluidizado, é considerado de larga escala ou de escala semi-industrial, uma vez que
pode processar 7,1 t/dia de CDRSU para produzir continuamente 16,9 t/dia de gas de sintese.

Dessa forma, a tecnologia de gaseificagao em questdo se apresenta como potencial
solugcao para melhor gestao de residuos, além de satisfazer critérios ambientais internacionais
relativos a sustentabilidade e ao meio ambiente; além de se enquadrar nas chamadas
Tecnologias Waste-to-Energy (WTE), que visam a recuperagao energética em residuos, por

meio de processos como a pirélise, gaseificagao e incineragao.



No Brasil, a Lei 12.305/2010, que instituiu a Politica Nacional de Residuos Sdlidos
(PNRS), proibe a queima de residuos sélidos ou rejeitos (Art. 47, inc. lll). Dessa forma, de
acordo com a legislacao brasileira, a incineragdo nao é permitida.

Diante do contexto apresentado, o presente trabalho foi motivado por:

i. caréncia de estudos relacionados a gaseificagdo de residuos em larga escala
envolvendo leito fluidizado;

i. desenvolvimento de uma tecnologia brasileira com potencial de solucionar o
problema do lixo urbano e

ii.  contribuir na utilizagdo de software CFD gratuito para simulagao de larga escala.

1.2. Objetivos

O objetivo do presente trabalho foi o desenvolvimento de um modelo para simulagao
fluidodindmica computacional de um reator de escala semi-industrial em leito fluidizado para
gaseificacdo de Combustivel Derivado de Residuo Sdlido Urbano (CDRSU). Seu
desenvolvimento foi feito em software gratuito de livre acesso com a finalidade de ser aplicavel
de forma pratica na simulacao de reatores de gaseificacdo de larga escala para obtengao de
resultados proveitosos para operacao de tais equipamentos em escala comercial/industrial no
que tange a recuperacao energética de residuos.

Nesse contexto, objetivou-se desenvolver um modelo pratico em CFD (computational
fluid-dynamics) com as principais reagdes quimicas envolvidas no processo de gaseificagao,
utilizando-se de modelos de turbuléncia, arrasto fluidodindmico, escoamento multifasico
reativo, além da implementagdo por meio de modelos numéricos que permitisse a obtencao
de resultados consistentes com a fluidodindmica e termoquimica de um reator real de

gaseificagdo de biomassa.

1.3. Objetivos Especificos

e Desenvolver um modelo de simulacao fluidodinadmica do reator termoquimico de
gaseificacado capaz de fornecer dados consistentes com os experimentais e com
a literatura, de forma a representar os principais fendmenos da fluidizagao e
gaseificacdo observados nesse tipo de reator.

e Avaliar a aplicacao dos modelos relacionados a turbuléncia de escoamentos,
arrasto fluidodinamico, escoamentos multifasicos, regimes de fluidizagédo de

reatores e escoamentos reativos.



o Analisar a aplicacdo de tais métodos e os resultados obtidos por meio do
Software OpenFOAM® e seus pacotes e utilitarios.
e Avaliar aspectos da modelagem quanto a:
v definigdo da geometria e hipéteses simplificadoras;
convergéncia de malha;
parametros iniciais e condicdes de contorno do modelo;
balango estequiométrico, de massa, de espécies e de energia;
reacdes da pirdlise e da gaseificagdo envolvidas;

implementacao de reagbes com mudancga de fase;

N NN

analise do sistema reativo em simultaneidade de reac¢des heterogéneas

e homogéneas;

<\

composigao do gas de sintese obtido por simulagbes;

<\

validagdo do modelo e comparativos com dados experimentais e de

literatura;

v/ analise paramétrica referente a injegdo de vapor e sua influéncia no gas
de sintese;

v/ avaliacdo de parametros de performance do reator sob aspecto do
estado da arte da gaseificagéao;

v apresentar resultados preditivos do modelo para operagdes com outros

atributos.

1.4. Justificativa

O presente trabalho se justifica pela necessidade pungente que ha nos estudos da
gaseificacao, sobretudo em leito fluidizado para aplicacdo em escala industrial. Sabe-se sobre
a atual caréncia de estudos, artigos e livros académicos relacionando tais temas que, por se
tratar de assuntos complexos da dindmica de fluidos e termoquimica, dificultam a produgéo
de informagdes e desenvolvimentos tecnoldgicos na éarea.

Em se tratando de biomassas oriundas de residuos soélidos urbanos, como o CDRSU,
observa-se escassez de trabalhos a fim de caracteriza-las, uma vez que sao altamente
heterogéneas por apresentar grande variabilidade de materiais em sua composigéo.

Ao se associar as diversas areas do conhecimento, alta complexidade dos temas e
caréncia de informagdes ao pré-requisito da aplicagao real de tais teorias a larga escala,

percebe-se a necessidade de pesquisa na gaseificagdo de CDRSU em larga escala.



Nesse sentido, o modelo pelo presente desenvolvido tem como objetivo pratico diminuir
a necessidade da experimentacdo real em reatores de gaseificagcdo de larga escala,
oferecendo a possibilidade da experimentacédo virtual (simulagdo computacional) para
obtengdo de resultados uteis no desenvolvimento tecnolégico e operacional desses
equipamentos, acarretando menores custos quando da experimentagao, maior difusdo do

conhecimento da aplicagao tedrica.

No Capitulo Il desta tese de doutorado foram reunidas as informacdes do tema
objetivado compiladas em uma revisdo bibliografica dos assuntos relevantes para o
desenvolvimento deste trabalho. No Capitulo Ill, apresenta-se as principais definicdes
tedricas relacionadas, as etapas de desenvolvimento do presente trabalho, modelos e
submodelos contidos na metodologia tedrica utilizada. O Capitulo IV contém a validagdo do
modelo, resultados e principais inferéncias de tais informacdes. No Capitulo V apresenta-se
as conclusdes mais relevantes do presente trabalho, além das sugestbes para trabalhos
futuros a linha de pesquisa. No Capitulo VI foram compiladas as referéncias bibliograficas
utiizadas ao longo de todo o texto. Por fim, os Apéndices contém os elementos,
desenvolvidos pelo autor, considerados essenciais para conferéncia de dados e informagdes,

porém, quando suprimidos ndo prejudicam a compreensao da tese.



CAPITULO I

REVISAO BIBLIOGRAFICA

A gaseificacdo € um processo termoquimico para a conversdo energética de
combustiveis que ja tem aplicagao industrial ha muitas décadas, seja na industria energética
do carvéao e seus derivados (RAMAKRISHNAN et al., 2023). Nesse processo, 0 combustivel
ou a matéria prima util € processada termicamente para sua degradagédo térmica em
escassez de oxigénio com a finalidade de obter-se gas combustivel, denominado gas de
sintese como produto para diversas aplicagées (MOTTA et al., 2022).

Conforme sera pontuado a seguir, existem varios tipos de tecnologias para
processamento de diversos materiais que utilizam a gaseificagdo. Em se tratando de
residuos e biomassas, sua aplicagao é confrontada com determinadas particularidades que
inviabilizam as técnicas industriais mais comuns. Por exemplo, comparando-se com 0
carvao, as biomassas vegetais como lenha, pellets e restos da industria florestal implicam
maior complexidade, maior heterogeneidade e diversidade de componentes e
microcomponentes (NOBRE et al., 2020). Nesse sentido, a aplicagdo da gaseificagcao de
derivados de residuos sélidos urbanos consiste no maior grau de complexidade de
processamento termoquimico possivel (WANG et al., 2023).

As solugdes a nivel industrial/comercial existentes com a finalidade de gaseificagédo
dessa biomassa altamente heterogénea em sua composigao encontram-se frequentemente
reprimidas em sua aplicagao devido a dificuldade de viabilizagao dessa tecnologia no ambito
econdmico, ambiental e energético (SUN et al., 2023a).

Contudo, a tecnologia da gaseificacao em leito fluidizado, discutida e demonstrada no

presente trabalho, tem apresentado grandes avancgos e alcance viavel no meio industrial e



comercial. Seu maior objetivo é a implementacdo em larga escala de uma solugao
sustentavel para o lixo produzido de residéncias e sua recuperagao energética.

O presente trabalho se insere nessa linha de pesquisa com o intuito de demonstrar a
viabilidade energética da tecnologia desenvolvida por meio da modelagem computacional,
buscando-se os modelos tedricos e numéricos para desenvolvimento de um modelo CFD
capaz de reproduzir resultados de testes experimentais.

No decorrer da Revisao Bibliografica do presente trabalho e conforme apresentado
adiante, ndao foram encontrados trabalhos envolvendo a simulagdo CFD de reatores para
gaseificacdo de RSU/CDR em leito fluidizado operados escala semi-industrial ou industrial.
Portanto, o presente trabalho visa contribuir com o estudo dessa tecnologia nesse

segmento.

2.1.Gaseificagao e o Fenédmeno da Fluidizagao

Denomina-se fluidizagao o efeito obtido em determinados escoamentos entre fase(s)
dispersa(s) e fase(s) continua(s) em que particulas solidas assumem caracteristicas tipicas
de escoamentos de fluidos. Num reator termoquimico, por exemplo de gaseificagdo, esse
fendbmeno ocorre devido ao escoamento da fase gasosa (ar de insuflamento e gases
produzidos) em contato com particulas sélidas. Essa fluidodindmica promove a agitagao do
chamado leito fluidizado, o que impde trajetdrias aleatérias sobre as particulas em um
escoamento essencialmente turbulento.

Na década de 1920, foi patenteada a tecnologia de gaseificagao de carvao em leito
fluidizado e, na década de 1940, foi desenvolvida a primeira unidade de larga escala para
processamento industrial de hidrocarbonetos de petréleo pelo craqueamento catalitico em
leito fluidizado (PASSOS; BARROZO; MUJUMDAR, 2014).

A fluidizagéo foi estudada com enfoque no presente trabalho uma vez que é um
processo complexo que envolve a Turbuléncia dos Escoamentos, influéncia na
Transferéncia de Fases, intensificagdo dos processos de Transferéncia de Energia Térmica
e induz alteragbes nas taxas de reagdes quimicas. As especificidades desse processo se
dao em razdo de um escoamento cadtico, de diferentes fases e materiais, com processos
quimicos e térmicos simultaneos e de diferentes possibilidades de parametros operacionais.

Atualmente, a fluidizagdo € amplamente utilizada na industria devido a vantagens
como boa capacidade de scale-up, operacédo e controle nos processos, além de outros

beneficios que tornam o tema cada vez mais estudado tanto no meio académico como na



industria (BASU, 2006; KOPPATZ; PFEIFER; HOFBAUER, 2011; PASSOS; BARROZO;
MUJUMDAR, 2014).

Além disso, a maior parte dos estudos encontrados envolvem reatores e experimentos
de pequena escala e as atribuicdes desse fenbmeno nos escoamentos em equipamentos
de larga escala sao pouco conhecidas na aplicagao industrial, apesar dos gaseificadores de
leito fluidizados serem reconhecidamente os mais promissores no admbito do presente

trabalho.

2.2.Gaseificagao de larga escala em Leito Fluidizado

Com relagao aos aspectos basicos de projeto que dizem respeito ao funcionamento,
geometria e dimensionamento dos reatores termoquimicos de gaseificacdo, os
gaseificadores podem ser classificados em Lopes et al. (2018):

e Leito Fixo (ascendente ou descendente);

e Leito Fluidizado (borbulhante, circulante, Dual, etc.);
o Escoamento Direcionado (Entrained Flow);

e Tambor Rotativo, de Grelha Moével;

e (Gaseificador a Plasma.

Em escala industrial, foram encontradas somente UTGE operando com tecnologias
de gaseificagdo plasma (e.g. usinas das cidades de Mutsu, no Japdo, e em Pune, india).
Contudo, vale ressaltar que a gaseificagdo plasma demanda altos niveis energéticos, o que
limita sua viabilidade econémica e, pode conduzir a baixa ou negativa producéo liquida de
energia (WATSON et al., 2018).

Dentre as tecnologias de gaseificagdo, os reatores de leito fluidizado sdo os mais
promissores, por uma série de razdes. Em particular, promovem maior mistura entre os
reagentes, temperatura uniforme e a sua grande flexibilidade operacional tornam possivel a
utilizagao de diferentes tipos de matéria-prima, incluindo residuos (MATERAZZI et al., 2016).

Os reatores de leito fluidizado tém como vantagens a alta flexibilidade operacional,
nos quais pode-se utilizar diferentes agentes fluidizantes, temperaturas de operacao, tempo
de residéncia, adicao de reagentes ao longo do reator e operagdo com ou sem catalisadores
(ARENA; ZACCARIELLO; MASTELLONE, 2010).

Apesar do reator de leito fluidizado apresentar grandes vantagens sobre outras
configuragdes (MATERAZZI et al., 2016; MOTTA et al., 2019), ndo sao os mais aplicados

em processos de gaseificagao devido a sua complexidade. Segundo Ramos et al. (RAMOS



et al., 2018), a maior preocupagao com relacdo a conversao energética do RSU/CDR ¢é
referente a sua heterogeneidade. Assim, a implementacdo de uma biomassa heterogénea
como o CDR torna sua aplicacdo em larga escala ainda mais complexa.

Apesar de biomassas, como o carvao e madeira, serem utilizadas na gaseificacdo ha
mais de um século, ainda ha caréncia na compreensido das complexas interagdes fluido
dindmicas e fendbmenos térmicos durante a degradacao térmica da biomassa em reatores
de leito fluidizado (GERBER; BEHRENDT; OEVERMANN, 2010).

O reator termoquimico avaliado no presente trabalho é um gaseificador de leito
fluidizado, cujo escoamento pode assumir, a depender das condi¢cdes de operagao,
caracteristicas borbulhante ou circulante. Sua classificagéo, segundo Arena (ARENA, 2012),
€ de reator autotérmico, de baixa temperatura (850 °C), operado a pressao ligeiramente
acima da pressao atmosférica, de formacao de cinzas secas, podendo utilizar o ar e/ou
vapor como agente gaseificante, destinado a conversdao de CDRSU em gas de sintese para

geracgao de energia térmica e elétrica em ciclo a vapor.

2.3.Estado da Arte: Gaseificagao de residuos em escala industrial no mundo

Makwana et al. (2023) fizeram uma revisdo bem atualizada sobre as tecnologias
Waste-to-energy mundialmente utilizadas. Os autores evidenciaram vantagens e
desvantagens de diferentes métodos, apontando ainda a questdo da complexidade no
processamento em larga escala e ainda em desenvolvimento. Porém, finalizaram com a
conclusao de que a tecnologia de gaseificagdo em leito fluidizado apresenta-se como a
melhor solugcéo para RSU.

Erdiwansyah et al. (2023) constataram que a tecnologia de gaseificacao
frequentemente encontrada na literatura ainda ndo encontrou espaco no ambito comercial
devido a (i) dificuldade de remocéao do alcatrao do syngas e (ii) altos custos envolvidos para
aplicagao em larga-escala.

Pio e Tarelho (2021) fizeram o levantamento de sistemas de gaseificacdo maiores que
3 MW, na Europa, constatando numerosas usinas de gaseificagdo em larga escala. As
tecnologias empregadas nas mesmas envolvem leito fixo, fluidizado, reatores pressurizados
e de design proprios. Entretanto, as plantas industriais encontradas sdo em sua maioria para
processamento de biomassas homogéneas (madeira e vegetais), ndo envolvendo CDR (do
inglés RDF) oriundo de RSU. Consequentemente, o gas de sintese produzido por vérias
dessas usinas, apresentam poder calorifico (LHV, do inglés, Lowe Heating Value) mais

elevado que o de CDR/RSU, devido a utilizagdo de biomassa de composigdo mais



homogénea e de alto poder calorifico. Fato que implica menor eficiéncia termodinamica
geral do processo, corroborando ainda a dificuldade da aplicacao da gaseificacdo de
CDR/RSU em larga escala.

Nesse sentido, buscou-se o Estado da Arte de trabalhos da literatura académica de
aplicagdes dessa tecnologia no mundo, compilados na Tab. 2.1, e dos trabalhos
encontrados de aplicagdes brasileiras sobre o tema, sintetizados na Tab. 2.2. Em resumo,
a gaseificacao de residuos sélidos urbanos (e seus derivados) encontra-se pouco difundida
no ambito industrial, ndo alcangou ainda a primazia como solugdo sustentavel da geragao
cada vez maior de lixo (MAKWANA et al., 2023) e ndo sao encontrados estudos com essa
finalidade. No Brasil, os trabalhos encontrados envolvem plantas experimentais de pequeno
porte, com reatores de bancada e também nao representa um cenario favoravel em termos

de viabilidade técnico-econémica.



Tabela 2.1 — Trabalhos recentes da literatura académica relacionados a gaseificagao de residuos

2020)

REFERENCIA ESCOPO TIPO ESCOAMENTO EhggRI(E:II-I(\)L TEMP. ESCALA* BIOMASSA PROCESSAMENTO** | SOFTWARE | ABORDAGEM
Presente trabalho Gase'f"i:f::;’:cgl':Rsu de | SIMULACAO | Borbulhante 3D 850 °C 10,7 m CDRSU 297,22 kg/h N/A N/A
(NJUGUNA et al., 2023) Gaseificagdo de biomassa | EXPERIMENTAL |  Borbulhante N/A 25-825 °C 1,2m "’ff;taszaeﬂa 30 kg N/A N/A
(HAYDARY; ]

RAPCANOVA; SKULEC, Andlise técnico-econémica SIMULACAO NI 1D 822 °C NI RDF 15.000 kg/h Aspen Plus N/A
2023)
(TIMSINA et al., 2023) Gaseificagdo de biomassa | EXPERIMENTAL |  Borbulhante 700-900 °C | Pilot-scale gr"'a/fs’fs"; 217;3 25-55 kg/h N/A N/A
(RAO; BARMAN, 2023) Gaseificagdo de biomassa SIMULACAO Borbulhante 873 K 100 cm Groundnut shell 9,8 kg/h Fluent EU-EU
(SINGH et al., 2023) Gaseificagdo de biomassa SIMULACAO Circulante 2D 554 K 15,5 m Sawdust NI ANSYS EU-EU
(LIU et al., 2023) Gaseificagdo de biomassa EXPERIMENTAL NI N/A 700-900 °C NI RDF 0,25 kg/h N/A N/A
(YU et al., 2023) Gaseificagdo de biomassa SIMULACAO DCFB 3D 800 °C 15 m Genérica 3.240 kg/h NI EU-LA
(SUN et al., 2023b) Gaseificagéo de biomassa SIMULACAO DCFB 3D 1100};1150 9,7 m Wood chips 2.581,2 kg/h OpenFOAM EU-LA
(ALVAREZ-BERMUDEZ | . ificacso de biomassa SIMULACAO Leito Fixo 3D 700 °C 0,25 m Wood chips 6,8-8.3 kg/h e EU-EU
et al., 2023) Fluent
(SUN et al., 2023a) Gaseificagio de biomassa | SIMULAGAO DCFB 3D 1001150 1 97 m Wood chips 2.581,2 kg/h OpenFOAM EU-LA
(MANU; KAILAS; e . o . )
MADAV, 2023) Gaseificagdo de biomassa EXPERIMENTAL Borbulhante N/A 750 °C 0,5m Variadas 1-3 kg/h N/A N/A
(YANG et al., 2023) Gaseificagdo de biomassa SIMULACAO Borbulhante 3D 820 °C 1,5m Pine wood 14400 kg/h OpenFOAM EU-LA
(JIN et al., 2023) Gaseificagdo de biomassa SIMULACAO Borbulhante 3D 940,15 K 32m NI NI NI N/A
(VON BERG et al.,, 2023) |  Gaseificaco de biomassa SIMULACAO DCFB 3D 1207 K 6m beech wood 220 kg/h ANSYS- EU-LA
cylinders Fluent
Pelletized SRF,
(LANGNER et al., 2023) Gaseificagéo de biomassa EXPERIMENTAL Borbulhante N/A 750 °C 12,5m biomassa com <80.1 kg/’h N/A N/A
~60% carvao
(WANG: KU, 2023) Gaseificagdo a vapor em reator | gi\1j) ACKO | Borbulhante 3D 1023-1173 1m Almond shell 0,1 kg/h OpenFOAM EU-LA
internamente conectado K
(CHO et al., 2022) Gaseificagdo de biomassa SIMULACAO DCFB 3D 850 °C 1,2m NI NI OpenFOAM EU-LA
(YANG et al., 2022) Gaseificagdo de biomassa SIMULACAO Borbulhante 3D 750-850 °C 25m Rice husk 0,36 kg/h OpenFOAM EU-LA
(ZS(E?)ER OZVEREN, Analise exergética SIMULACAO Borbulhante 700-900 °C NI Variadas 0,876 e 34 kg/h Aspen Plus | Redes Neurais
(PARK et al., 2021) Gaseificagéo de biomassa EXPERIMENTAL Borbulhante N/A 700-850 °C 11m Rice husk 354-669 kg/h N/A N/A
(GUPTA et al., 2021) Gaseificagdo de biomassa SIMULACAO Borbulhante 3D 750-850 °C 0,5m Rice husk 0,35 kg/h OpenFOAM EU-LA
(TSEKOS; DEL
GROSSO; DE JONG, Gaseificagéo de biomassa EXPERIMENTAL Borbulhante N/A 850 °C 3m Wood 4 kg/h N/A N/A
2021)
(FAN et al., 2021) Gaseificagdo de biomassa SIMULACAO DCFB 3D 850 °C 1,37 m NI 10 kg/h NI EU-LA
(RITVANEN et al., 2021) Gaseificagéo de biomassa SIMULACAO DCFB 1D 730-790 °C 20m Wood pellets 23.918,4 kg/h NI N/A
Investigacédo dos fendbmenos de
;’T"SZ%';”SNEENATE et aglomeracéo de leito e N/A N/A N/A 700-900°C | 100 cm Rice straw 0,24 kg/h N/A N/A
” defluidizacao
(FAN; YANG; JIANG, Gaseificacio de biomassa | EXPERIMENTAL | Circulante N/A 750 °C 20m Rice husk NI N/A N/A

*A altura do reator foi utilizada para critérios comparativos. Nao representando fielmente a escala dos diversos tipos de reatores de gaseificagao.
**A unidade apresentada foi normalizada para critérios comparativos.
DCFB - Leito Fluidizado Circulante Dual; RDF — Combustivel Derivado de Residuos, SRF — Residuo Sélido Recuperado; EU-EU — Abordagem Euleriana-Euleriana; EU-LA — Abordagem Euleriana-Lagrangeana
NI — Nao informado; N/A — Nao se aplica
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Referéncia

Escopo

Escala do Reator

(CASTILLO SANTIAGO; PEREZ; SPHAIER, 2023)

Gaseificagdo em leito fixo de biomassa e 6leo vegetais

Escala de Laboratério (Altura 0,4

m

(MOURA et al., 2023) Simu_lggéoNde processo e analise econdmica para produgao integrada de metanol, acido acético e éter dimetil por meio da :
gaseificacdo de bagaco de cana

(DIAZ GONZALEZ et al., 2023) Modelagem no software Aspen Plus para gaseificagdo em leito fixo (downdraft) de biomassa de lignocelulose N/A
(LAMAS et al., 2023) iﬁzgz;;otzrerisﬁsasér;i 3(; %agtzalflcagao a vapor de uma mistura de residuos florestais e RSU de aterro para produgao de H2 e NI
(DOVICHI FILHO et al., 2023) Anadlise do panorama brasileiro para selegao de tecnologias com potencial em bioeletricidade N/A
(RODRIGUES et al., 2022) Andlise técnico-econémica sobre a incineragao e gaseificagdo de RSU no Brasil N/A
(FERREIRA DE OLIVEIRA LEITE et al., 2022) Avaliacao de alternativas tecnoldgicas para o tratamento de RSU N/A
(DE ALMEIDA NEUWALD et al., 2022) Gaseificagao catalitica a vapor de biomassa vegetal (capim elefante) Escala de Laboratério
(MOTTA et al., 2022) Simulagao de gaseificagdo de biomassas do Brasil NI
(PAULINO et al., 2022) Analise termodinamica da gaseificagao plasma de residuos biomédicos N/A
(LA PICIRELLI DE SOUZA et al., 2021) Reviséo sobre a geragao elétrica no Brasil oriunda do potencial dos residuos agroflorestais N/A
(FERRAZ DE CAMPOS et al., 2021) Reviséo sobre a gestdo de RSU no Brasil e Portugal N/A
(COPA REY et al., 2021) Avaliagao técnica da gaseificagdo de biomassa da industria do agucar N/A
(MACHIN et al., 2021) Avaliagdo econémica e ambiental da gasificagdo integrada em ciclo combinado de turbina a gas N/A
(CASTILLO SANTIAGO et al., 2021) Andlise da gaseificagédo de residuo de 6leo para geragao de eletricidade SimUIagéigEeﬁ%T; software
(AMARO et al., 2021) Simulacao de gaseificagao em leito fixo NI
(REAL GUIMARAES et al., 2021) Gaseificacéo de lignocelulose e sintese Fischer-Tropsch para produgédo de biocombustiveis liquidos Processo proprio
(DO NASCIMENTO et al., 2021) Desintoxicacao de bagaco de sisal hidrolisado utilizando carvéo ativado produzido a partir da gaseificacdo de residuos de acai NI

(LAZZAROTTO et al., 2020)

Avaliagédo experimental da fungédo do CaO na gaseificagdo a vapor de plasticos oriundos de RSU

Escala de Laboratério

(VERISSIMO; LEIROZ; CRUZ, 2020)

Simulagéo da gaseificagdo de bagago de cana em leito fluidizado borbulhante

Escala de Laboratério (Altura 1,8

m)
(SMITH LEWIN; FONSECA DE AGUIAR MARTINS; Simulagao do processo de gaseificagdo em leito fixo (downdraft) para aplicagéo da co-gaseificacdo de RSU e bagaco de cana Escala de Laboratorio (Altura 50
PRADELLE, 2020) cm)
(PAULINO; ESSIPTCHOUK; SILVEIRA, 2020) Avaliagdo do uso do gas de sintese oriundo da gaseificacdo plasma para residuos biomédicos N/A

2.4. Metodologias disponiveis

Dinamica dos Fluidos Computacional (CFD), Redes Neurais Atrtificiais (RNA), Modelos Cinéticos e Modelos de Equilibrio Termodinamico sao as estratégias mais comumente empregadas para modelar

um gaseificador. A modelagem CFD, que se baseia principalmente em equagdes de conversao de massa, calor e momento, € uma metodologia que fornece insights sobre o fluxo de fluidos, transferéncia de

calor e fluxo de energia, reagdes quimicas e conversao de massa e momento (AJORLOO et al., 2022). A RNA, que é classificada como um método de modelagem ndao mecanicista, sem equilibrio e ndo

analitico, depende de extensos dados de entrada experimentais para prever o processo com a ajuda da regressao, requer menos conhecimento em comparagado com suas contrapartes e pode aumentar a

precisao da previsdo da composigao. Quanto ao Modelo Cinético, exige um alto nivel de sofisticagdo e esforgos computacionais intensivos, pode prever de forma abrangente e precisa a composigao do

produto, o perfil de temperatura e o rendimento de converséo ao longo do comprimento do reator. Enquanto os Modelos de Equilibrio Termodinadmico abordam a Energia Livre de Gibbs e a entropia.

A Tab. 2.3 apresenta o resumo dessas metodologias e suas principais caracteristicas em relagdo a modelagem do sistema fluidodindmico do presente trabalho:
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Tabela 2.3 — Resumo das principais caracteristicas das metodologias aplicadas. Adaptado de
(AJORLOO et al., 2022)

Modelos de Equilibrio

CFD RNA Modelos Cinéticos .
Termodinamico
Uma . o
Baseado em equacgbes Simples e facil de implementar e
abordagem de . )
de balango massa, independente do projeto do
modelagem | |nciui cinética de

calor e momento gaseificador

matematica | eac50, hidrodinamica

Faz uso de [do sistema, distribuigao

Previsao altamente Aproximagao convincente da

. regressao para de tamanho de o ] )
precisa sobre a correlacionar particula composi¢ao do gas de sintese e
composig¢ao do gas de q q previsao dos rendimentos

uxos de
sintese maximos alcangaveis

entrada e saida

prevé a composi¢ao do

Fornece perfis de Mostra boa ] i
) ) gés e os perfis de .
temperatura e demais precisdo na Uma ferramenta pratica para
. . ) temperatura ao longo . o
propriedades fisico- previsao de ) analise de sensibilidade
o L do comprimento do
quimicas composicao
reator
) Exige menos . . ) .
Bom para projetar ] Resultados precisos | Nao ha necessidade de reagdes
] conhecimento ] ] .
reatores e solucionar mesmo em baixas quimicas e mecanismos de
dos fendbmenos
problemas ] temperaturas conversao
do sistema
Dificil de implementar ] ] o
. . Exige muitos ) O estado de equilibrio ndo pode
devido a complexidade Computacionalmente
dados ) ) ser alcangado, especialmente sob
do processo de ) . intensivo ) o
L experimentais baixas temperaturas operacionais
gaseificagao
Nso fornece Baixa precisédo de espécies de
Computacionalmente sensivel ao processo
P resultados P gases
oneroso N de contato gas-sélido
analiticos Muitas suposigbes simplificadoras

Os diferentes métodos sao aplicados a depender do nivel de detalhes ou qualidade das
informacdes esperadas. Softwares como AspenPlus trabalham com modelos cinéticos e sédo
amplamente utilizados na experimentagao virtual (DIAZ GONZALEZ et al., 2023; RANJAN et
al.,, 2023; ZHANG et al., 2024; ZHAO et al.,, 2023), contudo, para a finalidade do

desenvolvimento deste trabalho, buscou-se maior nivel de detalhamento de informagdes para



13

melhor aprofundamento na técnica e operacao de reatores de larga escala; o que impde a
necessidade da utilizacdo da simulagao CFD.

As simulagdes com CFD sdo uma importante ferramenta do desenvolvimento
tecnolégico e otimizacdo de sistemas industriais. Nesse sentido, um modelo numérico
abrangente bem consolidado pode servir como uma ferramenta confiavel para obter
informacdes detalhadas sobre caracteristicas fisicas e fluidodindmicas complexas observadas
nos reatores de gaseificacdo (GUPTA et al, 2021). Ainda, sem a necessidade de
experimentacao fisica, envolvendo maiores custos e recurso técnico. Ademais, um modelo
virtual de um reator de gaseificagdo de RSU ou derivados € especialmente importante devido
ao grau de periculosidade e contaminagao inerente a manipulagdo dessa biomassa em sua
experimentacao.

Por essa razao, as metodologias de simulagédo foram examinadas com o intuito de reunir
as mais utilizadas em simulacdes do tipo de equipamento em questao para o desenvolvimento

deste trabalho.

2.4.1. Escoamento Multifasico Denso Reativo

O sistema de escoamento de um reator de gaseificacdo de biomassa em leito fluidizado
borbulhante (Bubbling Fluidized Bed - BFB), como o do Reator da Planta Piloto de Maua-SP
em questdo, € categorizado como um escoamento fluidodindmico multifasico, denso em
particulas (de biomassa e de areia), submetido a temperaturas relativamente elevadas de
modo a viabilizar taxas de rea¢des em intensidade significativa de forma continua a fim de se
produzir gas de sintese com composi¢ao de interesse energético.

Os gaseificadores BFB sao categorizados como sistemas de suspensao densa, onde
um leito de materiais inertes ou cataliticos € mantido a uma temperatura uniforme e, assim,
eliminando pontos quentes localizados. Para um projeto adequado, otimizagédo e aumento de
escala de reatores em leito fluidizado, torna-se indispensavel compreender os parametros que
influenciam o processo de gaseificagdo. Em experimentos, modelos reduzidos sao
construidos para conduzir uma analise de sensibilidade de parametros relevantes do processo
de fluidodinamica e termoquimica. No entanto, tais experimentos podem ser bastante caros e
demorados. Além disso, torna-se extremamente dificil investigar os efeitos das condigbes
operacionais nas variagdes temporais e espaciais de parametros importantes, como mistura
gas-solidos, concentracdo de espécies, temperatura etc., durante a operagdo da planta
(GUPTA et al., 2021). Por essa razao, o presente trabalho tem o objetivo de representar essa

tecnologia por meio da experimentacéo virtual (simulagdo) computacional.
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Dentre os principais modelos para simulagao de reatores de leito fluidizado envolvendo
diferentes niveis de precisdo e detalhamento da modelagem, os mais atualmente estudados
sao as abordagens lagrangeana e euleriana, com suas principais distingdes apresentadas na
Tab. 2.4. Tais abordagens conferem o mais elevado nivel de detalhamento dos fenébmenos
fisicos, quimicos, térmicos e fluidodinamicos (GERBER; BEHRENDT; OEVERMANN, 2010).
Ademais, do ponto de vista de engenharia, sdo os que conferem a consisténcia satisfatoria

para analises de processos industriais e desenvolvimento cientifico.

Tabela 2.4 - Diferengas entre as principais abordagens (KONG et al., 2020; ZHONG et al.,
2016)

EULER-EULER

EULER-LAGRANGE

Amplamente utilizada no estudo de
caracteristicas fluidodindmicas e
reativas

Fornecem informacgdes detalhadas da fase sdlida
como trajetoria de particulas e interagdes com
particulas

Maioria dos modelos limitados a
escala laboratorial. Trabalhos de
escala industrial ndo encontrados

Necessidade de submodelos (evaporacao,
quebra/aglomeracédo, transferéncia de massa,
etc.)

Computacao mais eficiente

Custo computacional
escoamentos densos e,
reacdes quimicas

originalmente alto em
também, devido as

Baixo custo computacional, porém
aumentado com as reacgdes quimicas

Método DEM (apresentado a seguir) ndo € muito
adequado para simulagdo de reatores de larga
escala

Dificuldades na modelagem de
particulas de diferentes tipos e
tamanhos

Limitagdes relacionadas a conversao
da particula solida em gas

Formulagdes envolvendo ‘pacotes
computacionais’ (do inglés, parcels) sao bastante
promissoras (MP-PIC)

2.4.2. Abordagem Lagrangeana

Na abordagem lagrangeana (Euler-Lagrange), a trajetéria de particulas dispersas,
sejam solidas, bolhas ou gotas, sédo calculadas individualmente por meio da cinematica fisica
da particula e o comportamento da fase continua regido pelas equagbes de balango de
quantidade de movimento (Navier-Stokes). Tais equagdes sdo acopladas via implementacao

de termos de forcas de interagao entre fases. A aplicagdo dessa abordagem pode fornecer
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informacbes especificas de determinadas particulas em movimento. Entretanto, em
escoamentos densos — que contém grande quantidade de fase dispersa —, o calculo da
dindmica de cada elemento disperso € um dos fatores mais desfavoraveis que afetam o custo
computacional demandado para a simulagao.

Nesse sentido, diversas metodologias sob abordagem lagrangeana foram propostas e
tém sido amplamente utilizadas para finalidades semelhantes a do presente trabalho. A
seqguir, sdo pontuadas as mais utilizadas:

o Discrete Element/Particle Method (DEM/DPM): Modela um numero finito de
particulas discretas interagindo por meio de forgas de contato e sem contato, e cada
particula se move transladamente e rotacionalmente em um sistema considerado
descrito pelas equacdes de movimento de Newton (ZHONG et al., 2016).

o Multi-phase Particle-in-cell (MP-PIC): um “pacote” representa um certo numero de
particulas movendo-se na mesma velocidade. As interagcbes entre particulas sao
resolvidas através da tensao solida. No método MP-PIC o custo de solugao é reduzido
uma vez que as colisdes ndo sao resolvidas diretamente como no DEM e também
devido a implementacdo do conceito de pacote. Foi desenvolvido com o intuito de
evitar o rastreamento de um grande numero de particulas no modelo de elementos
discretos e simplificar o calculo das interagdes entre as particulas (KADYROV; LI;
ULLAH, 2024).

o Distribution Kernel Method (DKM): Yang et al. (2022) sugeriram a metodologia para
simplificar a modelagem de particulas sdélidas no modelo, selecionando “pacotes”

referéncia para a implementacgao de conjuntos maiores de particulas.

2.4.3. Abordagem Euleriana

Na abordagem Euleriana-Euleriana, tanto as fases gasosas quanto as sélidas sdo
tratadas matematicamente como meio interpenetrantes. A ideia basica € usar as equagdes
pertinentes ao modelo que correlacionam as mudangas no fluxo de gas-particulas em cada
unidade de computagédo para descrever as propriedades do gas e da fase solida. Nao é
necessario monitorar as trajetorias de cada particula sélida. Portanto, a abordagem Euleriana-
Euleriana € uma abordagem de modelagem acessivel que poderia realizar simulagdo de

escoamentos densos reativos em escala piloto ou industrial (ZHONG et al., 2016).

e Volume of Fluid (VOF): Trata-se de um modelo dito a um fluido. As mesmas equacdes

sdo validas para todas as fases envolvidas — 0 campo de velocidade e pressao é o
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mesmo para todas as fases. Propriedades na interface (densidade, viscosidade etc.)
sdo ponderagdes das propriedades de cada fase. O método VOF requer apenas uma
informacao sobre cada célula da malha, sobre a existéncia, inexisténcia ou fracao de
existéncia do fluido.

Modelos Euleriano-Euleriano: Consiste nos modelos VOF aplicados em mais de uma
fase, portanto denominados multifluidos ou multifasicos. As equacdes de transporte
sao calculadas para cada fase do sistema. Em se tratando de duas fases, tem-se o
denominado Two Fluid Model (TFM) (GIDASPOW, 1994a).

Kinetic Theory of Granular Flow (KTGF): Modelo de fechamento do sistema de
equacoes aplicado para a fase sdlida, representando o movimento das particulas e

simulando suas colisdes.

Modelos de Arrasto

Wen-Yu (1966):. Baseado na equacdo de arrasto de Schiller-Naumann, incorpora
correcOes para leitos fluidizados. Considera fatores de correcao para a distribuicdo de
tamanho das particulas e a concentragdo volumétrica do leito. E uma abordagem
empirica que se ajusta aos dados experimentais.

Syamlal-O’Brien (MUSSER et al., 2015): Propée uma equacao de arrasto baseada em
dados experimentais de escoamentos bifasicos (gas-particula). Considera a interagéo
entre particulas e leito fluidizado, levando em conta a presencga de bolhas de gas no
leito. E uma extensdo do modelo de Schiller-Naumann, mas incorpora correcdes
especificas para escoamentos em leitos fluidizados.

Gidaspow (1994a): Um dos modelos mais classicos para a simulagéo de escoamento
denso. Desenvolvido por Gidaspow, € uma abordagem que considera a interagao
entre as particulas em termos de troca de momento e energia. Incorpora termos
adicionais para representar a influéncia do leito fluidizado no comportamento das
particulas. Utiliza uma abordagem mais detalhada em termos de interacdo entre
particulas, sendo considerado mais complexo e mais preciso em algumas situagoes.
Energy Minimization Multi-Scale (EMMS) (YANG et al., 2003): E uma abordagem
amplamente utilizada em modelagem de escoamento de particulas em sistemas
multifasicos, como leitos fluidizados. Essa metodologia visa otimizar a distribuicao de
energia no sistema, minimizando a energia dissipada pelas particulas em escala local
e global. Modelo que chama atengéo devido a sua capacidade de prever aglomeragao

de particulas.
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2.4.5. Scaling-up

Uma das técnicas bastante utilizada na modelagem e no desenvolvimento de modelos
fisicos € o Scaling-up ou Scale-up, que se baseia no principio da Analise por Semelhanca ou
da Similaridade. O método consiste na comparacdo de um ‘protétipo’ e um ‘modelo’ com
caracteristicas semelhantes. Por exemplo (JAKOBSEN, 2008):

o Similaridade geométrica significa que todas as dimensdes pertinentes sdo
semelhantes e tém uma raz&o constante comum;

o A similaridade cinematica requer que todas as velocidades nas duas escalas
diferentes tenham uma razao constante comum;

o A similaridade dinamica exige que todas as relagdes de forga pertinentes

tenham uma razéo constante comum.

Na mecanica dos fluidos, a similaridade fluidodinamica comumente adotada se
baseia no numero adimensional de Reynolds. Nesse sentido, 0 escoamento é considerado
semelhante no caso do numero de Reynolds do ‘protoétipo’ (Re,), de menor escala, ser igual
ao numero de Reynolds do ‘modelo’ (Re,,;,). Essa analise se torna interessante na conducao
de experimentos fluidodinAmicos de pequena escala representativos de modelos de maiores
escalas.

De acordo com Yang (2003), “quando todas as relagdes de forga (Tab. 4.1) sdo iguais
para um modelo em escala reduzida e em uma escala aumentada ou comercial (presente
trabalho), entdo o comportamento fluidodindmico do modelo em escala deve ser idéntico ao
de tamanho aumentado”. Este tipo de estudo de aumento de escala é outra ferramenta util
para o desenvolvimento e analise de modelos de fluidizagao, sem experimentacao fisica
completa.

Trata-se, pois, de uma técnica que foi explorada no presente trabalho para estudo do
Fenémeno da Fluidizagao, por ser util no desenvolvimento de tecnologias, contribuindo para
a reducao de custos de instalagdes e de operagado. No caso da gaseificagcdo de CDRSU, o
scale-up € um estudo de grande importancia, uma vez que experimentos realizados em
plantas como a Planta Piloto de Maua-SP sao de alto custo agregado e de elevado risco

ambiental.
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Turbuléncia

Simulacdo Numérica Direta (do inglés, DNS): A equagdes constitutivas do escoamento
turbulento séo solucionadas por meio dos métodos numéricos, o que ndo € uma boa
escolha na maioria dos escoamentos densos devido a exigéncia de recursos
computacionais dispendiosos.

Reynolds-Averaged Navier-Stokes (RANS): As equacdes Navier-Stokes, que
descrevem o comportamento do fluido, sao filtradas para separar as componentes
médias e as flutuagdes turbulentas. Isso resulta em um conjunto de equagdes médias,
conhecidas como equagdes RANS. A Fig. 2.1 apresenta uma esquematizagdo de um
exemplo da avaliagcéo da propriedade de temperatura ao longo do tempo.

Large Eddy Simulation (LES): Resolve diretamente as grandes escalas de turbuléncia,
enquanto as pequenas escalas sdo modeladas. Apresenta um calculo mais preciso
para a velocidade e pressao do gas em cada célula, resultando em mais precisdo da
forca de arrasto. Além disso, o LES tem sido cada vez mais empregado para modelar
os fluxos densos de gas-solido em leitos fluidizados, e muitos resultados razoaveis
foram obtidos (FAN; YANG; JIANG, 2020). A Tab. 2.5 foi elaborada para resumo das
principais caracteristicas dos métodos mais utilizados brevemente descritos.

Modelo k — €: Trata-se de um modelo de fechamento baseado em RANS em que a
turbuléncia é modelada por meio de duas equagdes de transporte para duas variaveis

chamadas k (cinética turbulenta) e ¢ (taxa de dissipagao de energia turbulenta).

| DNS

| LES |
i
) [~ o | RS\ W

- >
Time

Figura 2.1 — Exemplo de representacdo esquematica de filtros aplicados ao sinal de

temperatura ao longo do tempo. Adaptado de Winklinger; Novella; Valencia (2014)
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Tabela 2.5 — Principais caracteristicas das técnicas de modelagem (ZHONG et al., 2016)

DNS RANS LEE
(Direct Numerical (Reynolds Averaged Navier- : :
_ _ (Large Eddy Simulation)
Simulation) Stokes)
Simulagéo de todo o o Deve-se fazer o uso dos
Comportamento médio dos
espectro de estruturas modelos sub-malha
_ escoamentos turbulentos .
turbilhonares (interacdo de bandas)

Requer métodos

Calcula-se pouco e modela-se 2
numeéricos de alta taxa de Requer métodos de

muito

convergéncia discretizacao espacial e

temporal de pelo menos

Requer malhas muito segunda ordem de taxa de

refinadas e passos de convergéncia

tempo pequenos Requer métodos numéricos

robusto
Nao necessita de modelo
de fechamento Permite capturar parte do
espectro mesmo para altos
Quanto m'a|or ° ] Vantagem de se trabalhar valores do nimero de
Reynolds, malor sera o com malhas grosseiras Reynolds

refinamento necessario

2.4.7. Transferéncia de Calor

A transferéncia de energia térmica assume papel de grande relevancia no escoamento
dos gaseificadores de leito fluidizado. O escoamento multifasico denso em particulas com
movimentacao cadtica intensifica os processos de conveccao e gradiente térmico entre as
fases. Ainda, a conversao térmica da biomassa em gases provoca a expansao volumétrica,
aumentando a dissipacao de energia térmica e os efeitos convectivos.

Aliado a isso, sobretudo nos sistemas borbulhantes e circulantes, o agente gaseificante
¢é insuflado em velocidades relativamente elevadas, causando a dispersao e fluidizagao do
material particulado.

Por sua vez, as trocas térmicas induzem alteragées na fluidodindmica e energia interna
do escoamento. Mais adiante sera discutida as abordagens utilizadas para modelagem do

acoplamento, ou nao, desses efeitos reversos.
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Segundo a taxonomia de Arena (2012), o reator do presente trabalho é classificado
como um reator de baixa temperatura, devido a sua temperatura operativa de 850 °C.
Reatores que operam a temperaturas superiores a 1200 °C sao classificados como reatores
de alta temperatura. Nos trabalhos da literatura, a faixa de temperatura entre 700-1000 °C é
comumente utilizada no processo de gaseificagdo em leito fluidizado por promover as reagdes
de reducédo e proporcionar bom equilibrio nas taxas de reacbes oxidativas e redutivas, de
modo a produzir gas de sintese com a composicdo de interesse e valor comercial. A
temperatura de 850 °C é buscada na operacdo do Reator da Planta Piloto de Maua-SP nesse
intuito, o que é uma temperatura consideravel em termos de energia térmica para o processo
de transferéncia térmica por meio da radiagdo, que também deve ser examinada na

implementacado do modelo computacional.

2.4.8. Reacgoes Quimicas e Transferéncia de Massa

O processo termoquimico em questdo sera discutido em maiores detalhes no
Capitulo IIICAPITULO lIl, uma vez que existem diversas formas de se modelar as interacdes
reativas desse tipo de sistema. Em resumo, o processo no interior do gaseificador se da em
quatro etapas principais:

() Secagem/Evaporagcdo da umidade existente e componentes mais volateis
presentes, como alcoois e hidrocarbonetos leves no estado sdlido ou liquido na
biomassa;

(i) Degradagao térmica (ou crackeamento térmico) abrangendo reagdes de
liberagao de gases e isolamento do carbono (fixo) da biomassa, descrevendo os
processos de produgao de alcatrao, liquidos e hidrocarbonetos de cadeia longa,
pirélise, producao e degradacgao de 6leos e devolatilizagao;

(i) Reacoes Heterogéneas, que consistem naquelas de mudanga da fase sdlida,
essencialmente o carbono (fixo), para a formagéo das espécies gasosas por
meio principalmente dos processos oxidativos exotérmicos;

(iv) Reagd6es Homogéneas, desenvolvendo as interagdes de reducdo e oxidacao
entre espécies gasosas de forma endotérmica e exotérmica, a depender da
composicao quimica presente de determinada microrregiao do dominio.

Contudo, diversos autores propdem variados métodos para abordar todo o processo da
gaseificagdo, uma vez que essas etapas e reagdes ocorrem de maneira simultdnea em um

reator de leito fluidizado. Por essa razéo, alguns métodos sdo mais aprofundados no ponto
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de vista de determinadas substancias de interesse, como a degradacéao parcial do alcatrdo e
subprodutos intermediarios antes de sua quebra completa em carbono e gases.

Outros estudos apresentam também a biomassa de forma decomposta, apresentando
a fracdo dos polimeros complexos oriundos da biomassa vegetal, como celulose, lignina e
hemicelulose (WIDJAYA et al.,, 2018); com foco nos modelos relacionados a degradagao

térmica desses componentes (Fig. 2.2).
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Figura 2.2 - Caminhos de formagao de alcatrdo derivados dos trés principais componentes da
biomassa. Adaptado de Yan et al. (2024)

Salienta-se ainda que, nas reagdes heterogéneas existem outros fenémenos que
podem ser modelados por sua influéncia nas taxas das reagdes, como a aglutinagdo de
particulas, o rareamento da particula (aumento da porosidade e diminuigdo da massa) € o
shrinkage, que consiste na diminuicdo gradativa do volume da particula, diminuindo a area

superficial reativa (Fig. 2.3).
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Figura 2.3 — Representacdo do fenbmeno de shrinkage numa particula de biomassa.
Adaptado de Steven; Restiawaty; Bindar (2022)

2.4.9. Acoplamento Termoquimica-Fluidodindmica

O acoplamento de reagbes quimicas e fluxo de gas-particulas é de grande importancia
na modelagem de escoamento denso reativo. Esta etapa é implementada rastreando a troca
de massa, momento e energia. Porém, os métodos de acoplamento de reagdes homogéneas
e heterogéneas sao diferentes.

Na quimica homogénea, a massa € transferida entre espécies de gases, que é
representada como termos de fontes quimicas na equagao de transporte de espécies de
gases individuais. As propriedades totais da fase gasosa s&o calculadas a partir das fragdes
massicas das espécies que compdem a mistura gasosa. Desta forma, as contribui¢cdes da
quimica estao incluidas de forma que a reagdo gas-gas nao altera a massa e a entalpia da
mistura.

No entanto, quanto as reagdes heterogéneas, a massa, a quantidade de movimento e
a energia da mistura gasosa variam. As equacdes da fase gasosa incluem termos fonte devido
a troca conservadora de massa, momentum e energia entre as fases gasosa e particulada.
Ao fornecer esses termos de troca interfase, é realizado o acoplamento de reagdes
heterogéneas com o fluxo gas-particulas. Para reagdes gas-sdélido, a quimica pode ser
descrita e resolvida em escala de particula ou em uma célula Euleriana. As abordagens
Euleriana-Euleriana e Euleriana-Lagrangeana possuem maneiras préprias para a

implementagao desse acoplamento de efeitos (ZHONG et al., 2016).

2.4.10. Modelagem Computacional

A modelagem de escoamento denso compreende uma grande multidisciplinaridade das

teorias e modelos da ciéncia térmica. Devido a complexidade do objeto tratado, muitos
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modelos tém sido propostos para representar os efeitos e fenémenos fisicos e quimicos
quando desses tipos de sistemas. Tais modelos se fazem necessario devido ao alto custo
computacional em representar a atividade de inimeras particulas e interagées. Nesse sentido,
é de suma importancia a identificacao das caracteristicas, respostas e resultados desejados
para o desenvolvimento de um modelo computacional que possa produzir informagdes Uteis
da experimentagéo virtual (simulag&o).

Assim, prossegue-se com a categorizacdo do problema a fim de se selecionar a
metodologia e os modelos a serem implementados para atingir tais objetivos. Segundo
Widuch et al. (2019), as técnicas computacionais disponiveis capazes de trabalhar com as
diversas complexidades existentes na simulagcdo de reatores de gaseificacdo, podem ser
divididas em quatro principais grupos de modelos de:

e microescala: Método dos Elementos Discretos (Discrete Element Method -
DEM), simulacao numérica discreta, etc.

e empiricos e semiempiricos de macroescala

e multifluidos Euler-Euler de meso- e macroescala

o hibridos Euler-Lagrange (HEL) de macroescala, também conhecidos como
métodos Multiphase Particle-In-Cell (MP-PIC) e Distribution Kernel Method
(DKM).

Essa categorizagado consiste principalmente em definir qual a perspectiva observada
para implementar as interacbes computacionalmente. Por exemplo, a Fig. 2.4 representa

diferentes maneiras de se observar o sistema para implementagao computacional:

* Particula Pacote [:I Célula Célulareferéncia ﬁd Raio de interferéncia
[
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| N
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Figura 2.4 — Estratégias utilizadas na modelagem: (a) euleriana, (b) lagrangeana, (c)
Multi-phase Particle-in-cell e (d) Distribution Kernel Method. Adaptado de Yang et al (2022)

Mesmo as metodologias mais recentes e inovadores, como o DKM, foram utilizadas em

uma escala laboratorial. Ou seja, mesmo para casos com geometrias de pequena escala,
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ainda assim ha necessidade de modelos e métodos simplificadores. Tais observagdes
indicam a grande necessidade de desenvolvimento dessas metodologias computacionais

para aplicacdes de larga escala.

2.5. Software OpenFOAM®

Atualmente, diversos softwares sao empregados para simulagbes de Dindmica dos
Fluidos Computacional (CFD). Em resumo, os mais utilizados sdo apresentados a seguir com

suas principais caracteristicas:

ANSYS Fluent
e Vantagens: Amplamente utilizado e estabelecido na industria; interface
amigavel; suporte a uma variedade de modelos de turbuléncia e fisica.
o Desvantagens: Pode ser oneroso para pequenas empresas; curva de

aprendizado ingreme para iniciantes.

OpenFOAM
e Vantagens: Cédigo aberto; flexibilidade e adaptabilidade; ampla comunidade de
usuarios; gratuito.
o Desvantagens: Menos amigavel para usuarios iniciantes; pode exigir

conhecimentos avangados de programagao.

COMSOL Multiphysics
e Vantagens: Capacidade de acoplar diferentes fenébmenos fisicos; interface
grafica intuitiva; suporte a modelagem multifisica.
o Desvantagens: Custo significativo; desempenho computacional pode ser um

desafio para simulagbes complexas.

CFX (ANSYS)
e Vantagens: Especializado em simulagdes de fluido termal e dindmica dos
fluidos; integragao eficaz com outros produtos ANSYS.
e Desvantagens: Pode ser caro; requer uma curva de aprendizado,

especialmente para iniciantes em CFD.
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SolidWorks Flow Simulation
o Vantagens: Integracado direta com o ambiente CAD do SolidWorks; interface
facil de usar; adequado para aplicagdes de engenharia mecanica.
e Desvantagens: Menos recursos avangados em comparagcdo com alguns

concorrentes; limitado em termos de simulagdes complexas.

STAR-CCM+
e Vantagens: Capaz de lidar com geometrias complexas; robusto para
simulagdes multifasicas e multidisciplinares.
o Desvantagens: Custo elevado; curva de aprendizado desafiadora para usuarios

iniciantes.

MFIX (Multiphase Flow with Interphase eXchanges)
¢ Vantagem: Especializacdo em simulacbes de escoamentos multifasicos,
proporcionando uma compreensao aprofundada das interagdes entre diferentes
fases (sdlidos, liquidos e gases).
o Desvantagem: Curva de aprendizado acentuada, especialmente para usuarios
menos familiarizados com simulacdes multifasicas e uma interface grafica que
pode ser menos intuitiva em comparacdo com softwares comerciais mais

estabelecidos.

Dentre os softwares apresentados, 0 OpenFOAM® foi escolhido principalmente por ser
de licenga gratuita ilimitada. O software Open Source Field Operation And Manipulation
(OpenFOAM®) € um programa em linguagem C++ para o desenvolvimento de ferramentas
de analise numeérica com pré- e pos-processamento para solu¢ao de problemas da mecénica
do continuo, incluindo dinamica dos fluidos computacional. Ademais, incorpora diversos
pacotes que podem ser utilizados para simulagdo de problemas envolvendo escoamentos
multifasicos e reativos, objeto de estudo do presente trabalho.

Sua instalagdo possui excelente interagdo com o sistema operacional Ubuntu, também
de codigo aberto, construido a partir do nucleo Linux, que € uma plataforma leve que favorece
o ambito de simulagao computacional com alta performance de processamento; algo que
deveria ser priorizado para simulagdo do equipamento de escala semi-industrial e
disponibilidade de recurso computacional limitada.

Por ser um programa dito de “cédigo aberto”, o usuario tem a possibilidade de alterar

qualquer informagéo, método de calculo, solver utilizado, implementagao de novas técnicas
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computacionais e tedricas, etc. Dessa forma, a capacidade de simulagdo e solugcdo de
diversos problemas além do desenvolvimento do conhecimento em CFD progride mais
rapidamente, devido a acessibilidade e sua grande disseminagcdo, comparativamente aos
softwares privativos que requerem uso de licengas comerciais e sua modificacdo e

redistribuicao é proibida.

Tabela 2.6 - Principais vantagens e desvantagens do software OpenFOAM

VANTAGENS DESVANTAGENS
Nao ha custos de licenca Utilizagao pouco intuitiva

Desenvolvimento mais rapido dos codigos Auséncia de um sistema integrado de

pela comunidade interface grafica do usuario
Paralelizacdo automatica de aplicativos e Guia do Programador nao fornece detalhes
grande capacidade de paralelizagéo. suficientes, tornando lento o aprendizado

Permite a utilizagdo dos clusters sem custo | para programacgao de novas aplicagdes ou

adicional com licencas comerciais adicao de funcionalidades

o O software nao possui um editor CAD para
Ampla gama de aplicagdes, modelos e ~ _ .
construgado de geometrias e geragao de
solvers prontos para usar o
malhas de forma intuitiva

Discretizacao de equacdes diferenciais Alguns comandos sofrem alteragbes

parciais usando uma sintaxe legivel significativas em atualizagdes do software

Cddigo aberto e acessivel, diferentemente | Originalmente desenvolvido para

dos softwares comerciais plataformas GNU/Linux

Necessario compreender os procedimentos
Participacao dos desenvolvedores em . _
o adjacentes e sub-rotinas dos pacotes
féruns especializados em CFD -
utilizados

Levando em consideracdo os aspectos mencionados e considerando que o Laboratério
de Transferéncia de Calor e Massa (LTCM), do qual o autor do presente trabalho faz parte,
nao se dispunha de outras ferramentas nao livres no inicio do trabalho, o software
OpenFOAM® foi escolhido para o presente estudo devido a sua grande capacidade
computacional ja consagrada no meio académico.

Apos a recente aquisi¢ao de licengas do Software ANSYS Fluent pelo LTCM algumas
simulagdes preliminares foram conduzidas para reprodugao do modelo desenvolvido no
OpenFOAM. Aquele software apresenta diversos recursos que facilitam sua operagao,

dispondo ainda de diversas metodologias ja inclusas em seus pacotes e modelos tedéricos
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bem atuais; o que favorece o desenvolvimento de modelos com alto nivel de complexidade
de forma mais rapida. Contudo, a implementacao de todas as reac¢des quimicas e os demais
atributos implementados no modelo do OpenFOAM conceberia um modelo com alto
requerimento de recurso computacional processual e, principalmente, grafico; muito elevado
para aplicacdo em simulagao do equipamento de escala semi-industrial. Sua utilizacao deve
ser especialmente util na modelagem de componentes da dindmica dos fluidos computacional
de menores escalas, como o proprio ciclone, presente no reator objeto desta tese de
doutorado. Portanto, a utilizacdo do mesmo para a finalidade do presente trabalho ainda

carece de melhorias de software e de modelo para mitigar tais dificuldades.
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CAPITULO Il

PROCEDIMENTOS TEORICOS E EXPERIMENTAIS

Este capitulo apresenta em sucessao as os procedimentos adotados para o
desenvolvimento do modelo em CFD, detalhando em maior grau os passos que os autores
consideraram de maior relevancia para os objetivos do presente trabalho.

Em resumo, a primeira parte consiste em caracterizar o problema fisico dos fenbmenos
a serem abordados para modelagem do escoamento interno do reator de gaseificagéo da
Planta Piloto de Maua-SP (Fig. 3.1). Em seguida, sdo apresentadas as hipoteses e
simplificacdes adotadas mediante constatacbes das préprias simulacbes realizadas e de
estudos da literatura académica.

Com tais diretrizes estabelecidas, apresentou-se a modelagem fisico-tedrica e
computacional, levando-se em consideragao a viabilidade dos pacotes e modelos disponiveis
em software e limitagbes relacionadas ao recurso computacional.

Desse modo, descreveu-se como foram feitas as validagcdes do modelo desenvolvido,
que envolveram etapas de simulagdo, comparativos qualitativos de experimentacao fisica
realizadas no reator da Planta Piloto de Maua-SP e validagdo quantitativa da composi¢cao do
syngas.

Por fim, os parametros de performance do modelo do reator foram calculados para
avaliagao geral de desempenho para fins de comparativo com resultados da literatura e foram

produzidos resultados teste utilizando o modelo desenvolvido.
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3.1.Planta Piloto de Maua-SP

Conforme mencionado anteriormente, a tecnologia de gaseificagdo de CDRSU
desenvolvida ao longo dos anos esta sendo estudada e aprimorada, também por meio da
presente linha de pesquisa.

Uma das instalacées de testes construidas pela empresa resultou na Planta Piloto de
Maua-SP (Figs. 3.1 a 3.6). Diversos experimentos, com diferentes tipos de biomassa e
parametros operacionais ja foram conduzidos nesse equipamento, objeto de estudo do

presente trabalho.

Figura 3.1 - Reator de escala semi-industrial para gaseificacdo de CDRSU em leito fluidizado.
Planta Piloto de Maua-SP



Figura 3.3 — Parte interna das instalagdes da planta (esquerda) e base do reator (direita)
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Figura 3.6 — Sistema de insuflamento (esquerda) e parte do sistema de supervisao (direita)



32

O reator de gaseificacao (9,975 m de altura e 1,460 m de didmetro externo) é capaz de
processar 296 kg/h de CDR para produzir 704 kg/h de syngas (FERREIRA et al., 2021a). Além
da biomassa, o material do leito € composto por areia (silica), calcario e por cinzas produzidas
no processo. O reator de aco carbono é isolado termicamente com material refratario.
Internamente, ele também contém um ciclone com canais helicoidais na parte superior e um
tubo de descendente que permitem a separagdo de sélidos do gas. As particulas sdo
continuamente extraidas a taxa de 79,96 kg/h de cinzas pela parte inferior do reator (Fig. 3.8).
A biomassa CDR tem um poder calorifico inferior (PCl) de 14,6 + 1,3 MJ/kg, umidade de
17 £ 8 wt. % e um tamanho médio de 20 mm. O ar é utilizado como agente gaseificante,
insuflado a 673 K na parte inferior do reator a uma pressao de entrada de 130 kPa e taxa de
488,22 kg/h. A temperatura de operagao continua do reator é de 1.123 K e a pressao de saida

do syngas medida ligeiramente acima da pressao atmosférica (INFIESTA et al., 2019b).

Flare
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296.0 kg h-'
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79.96 kg h-!

-

ENERGIA ELETRICA £ =
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SYNGAS SYNGAS AR PURIFICACAO
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Figura 3.7 — Balango de massa de operagido em regime continuo da Planta Piloto de Maua-SP.
Adaptado de Ferreira (2021)
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Figura 3.8 — Extracao de cinzas do féatdr

3.2.Caracterizagao do Problema

Em teoria, por se tratar de um sistema de alta complexidade, a avaliacdo das
caracteristicas técnicas a priori a serem observadas no modelo é de grande importancia. O
escoamento tipico de reatores de gaseificacdo de biomassa em leito fluidizado como o do
Reator da Planta Piloto de Maua-SP, contempla os seguintes atributos e areas do

conhecimento:

e Escoamento multifasico;

o Escoamento compressivel;

e Escoamento denso;

e Escoamento turbulento;

¢ Implementagdo de Modelos de Arrasto para escoamento denso;
e de Alta temperatura (efeito da radiagao);

e Grande variacao de propriedades termodinamicas;

¢ Mudancas de fase (ex.: Reac¢des Heterogéneas e Evaporagao);
e Alta dispersdo no tamanho de particulas;

¢ Reacgdes Quimicas (simultaneamente de reducao e oxidagao);

e Biomassa heterogénea de composicdo variavel;

e Aplicacdo em larga escala e superestimagao de modelos teéricos;

¢ Dificuldade de experimentacao fisica.

Diante da variedade de temas abordados para a modelagem em questdo, acima
brevemente descrita, apdés avaliagdo dos trabalhos da literatura académica a fim de

estabelecer as diretrizes do modelo e adotar as melhores praticas utilizadas.
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Verificou-se que, no geral, os trabalhos que envolvem reacgdes quimicas fazem grande
uso da abordagem Euleriana-Lagrangeana (EU-LA, ou lagrangeana), uma vez que é possivel
avaliar cada particula de biomassa unitariamente, sua trajetéria e forcas atuantes. Contudo,
sdo trabalhos limitados em termos de producgéao (kg de biomassa gaseificada por hora), escala
(tamanho do reator e intensidade do escoamento interno) e custo computacional,
impossibilitando utilizagdo desses modelos e submodelos em larga escala.

No presente trabalho, por se tratar de um reator de escala semi-industrial, com elevado
numero de particulas tanto de biomassa quanto de material de leito (areia), a utilizagdo da
abordagem EU-LA torna-se inviavel. Por essa razéo, optou-se pela utilizagdo da abordagem
Euleriana-Euleriana (EU-EU, ou euleriana), que modela as fases presentes (gas e sélidas) em
termos da fragdo massica. Essa metodologia acarreta sua maior vantagem frente ao custo
computacional, em que as particulas ndo séo calculadas individualmente, mas por meio dos
volumes finitos da malha, como se fosse camadas interdependentes (Fig. 3.1) que séo
relacionadas numericamente por meio dos termos associados nas equacgdes de balango, que
serao descritas na Secgao 3.5.

A Tab. S1 (MONTEIRO et al., 2023) apresenta informagcbes computacionais relatadas
para alguns estudos semelhantes envolvendo simulagdes de leito fluidizado, bem como sua
abordagem utilizada, recurso computacional disponivel e tempos de simulagdo. A avaliagdo
dessas informagdes permitiu identificar a inviabilidade da utilizagdo da abordagem EU-LA
frente a EU-EU no presente trabalho.

A abordagem utilizada no presente trabalho tem como ponto desfavoravel a limitagéo
na utilizacdo dos modelos de reagdes quimicas, o que excluiria os modelos de combustéo,
transferéncia de fase e de gaseificacao ja bem desenvolvidos sob o aspecto lagrangeano.
Nesse sentido, foram adotadas algumas adaptacdes técnicas computacionais para contornar
tais dificuldades.

Para o desenvolvimento do presente modelo, observou-se, ainda, que diversas reagdes
intermediarias ndo sao significativas nessa ocasido, uma vez que as espécies quimicas
produto ndo estao presentes no gas de sintese produzido, ou sua concentragao no syngas é
insignificante. Quanto maior for o numero de reagdes quimicas implementadas no modelo, o
custo computacional tende a aumentar exponencialmente, uma vez que os calculos de cada
propriedade fisica s&o realizados em todos os volumes finitos da malha, operando

proporcionalmente, conforme a seguinte equagao:
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(Qtd.de Propriedades Fisicas) *
(N2 de Volumes finitos) *
Custo computacional o (N@ de Fases) * (3.1)
(N2 de Espécies Quimicas) *
(N® de Reagdes Quimicas)

AR R AR AR RN NS RN SR RN NN SN RN

Figura 3.9 — Representagao visual da abordagem Euleriana-Euleriana e as fragbes massicas
representadas pelas cores

Nesse sentido, as reagdes quimicas a serem implementadas foram selecionadas com
base na sua frequéncia de utilizagcao nos trabalhos académicos similares, na composi¢cao do
gas de sintese produzido na gaseificagao e sua significancia no modelo.

Com as principais diretrizes do modelo estabelecidas, prosseguiu-se com o
desenvolvimento do modelo utilizando-se do software OpenFOAM, versao 8.
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3.3.Etapas do desenvolvimento do Modelo CFD

Procedimento adotado para o desenvolvimento do modelo CFD de reator para
gaseificacéo:
i. Avaliagdo e habituacdo com o software OpenFOAM, reprodugao das simulagdes-
tutoriais inclusas e analise paramétrica em modelos CFD;

ii. Apreciacdo dos solvers e pacotes disponiveis no software (Tab. 3.1);

iii. Selegdo do solver desenvolvido para abordagem euleriana mais adequado e
avaliacdo de sua formulacao, com a escolha do multiphaseEulerFoam;

iv.  Andlise de modelos prontos do software envolvendo a abordagem euleriana
(escoamentos monofasicos com modelos classicos da literatura, escoamento em
canais, sobre superficies etc.)

v. Avaliacao e determinacdo das hipéteses simplificadoras, com a utilizacao de
modelos de geometrias mais simples ou 2D e de menor numero de células para
simulacdes teste;

vi.  Simulacbes teste com modelo 3D bifasico nao reativo (gas-liquido e gas-solido) sob
abordagem Euler-Euler reproduzindo-se reatores reais da literatura para avaliagdo dos
modelos de arrasto e da fluidizagao de pequena escala;

vii.  Estudo do scaling-up para avaliacdo da capacidade dos modelos na reproducéo dos
fendmenos fisicos de larga escala;

viii.  Validagao do modelo CFD, pacotes e métodos computacionais adotados pertinente ao
fendbmeno da fluidizacdo por meio de dados experimentais da literatura;

ix. Preparacao e Implementacdo da geometria e malha real do reator da Planta Piloto
de Maua-SP. Essa etapa envolveu o estudo de diferentes tipos de volumes finitos
aplicados na modelagem, vantagens e desvantagens, utilizacdo do software gratuito
SALOME e da prépria plataforma de programacao do OpenFOAM;

Xx.  Testes de fluidizagao em larga escala gas-sélido (convergéncia de malha, utilizagao
de parametros reais, variagdo de parametros como temperatura, didmetro de
particulas, implementagéo de duas fases sdlidas etc.);

xi.  Implementacéo das Reagoes Heterogéneas (isoladamente e simultaneamente):

a. Implementagao da mudanga de fase no software OpenFOAM por meio de
termos fonte de massa e energia;

b. Programagao dos calculos de balan¢o de massa de cada reagéo heterogénea
considerada no modelo termoquimico;

c. Verificagao dos balangos e parametros adotados;
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xii.  Implementacdo das Reagdoes Homogéneas (isoladamente e simultaneamente);
a. ldem itens anteriores.
xiii.  Implementacido de parametros experimentais reais ao modelo CFD para validagao:
a. Validacdo do modelo numérico-computacional por meio da reprodugédo de
trabalhos da literatura com dados experimentais de outros reatores em leito
fluidizado gas-sélido;
b. Validagao fluidodinamica;
c. Validacao termoquimica;
d. Validacao experimental (composi¢cao do syngas).
xiv.  Implementacdo de atributos novos ao modelo, como injecdo de vapor, inclusado de
novas reagdes quimicas, mudanga de composicao da biomassa injetada (cigarro),
variacdo de parametros (ex.: temperatura, granulometria de areia, inclusdo de

reagoes, etc.).

Iterativamente, foram feitas simulacoes teste intermediarias com a finalidade de analisar
a consisténcia do modelo CFD computacional. Algumas avaliagbes levaram a incorporagao
de novas hipoteses, como a exclusdo da modelagem da evaporagao ou a exclusédo de termos
fontes de energia. Visando, pois, atingir o objetivo de obter nas simulagdes com o modelo
resultados uteis, conforme o objetivo do presente trabalho. A avaliagdo de termos fontes de
energia é imprescindivel quando da avaliagdo termodinamica geral do processo de geracao
de energia via processo de gaseificagao. Para a analise termoquimica do presente trabalho
nao implicou em grande impacto, uma vez que a temperatura, mantida essencialmente

constante na modelagem, é o pardmetro mais determinante nas taxas de reagoes.
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3.4.Hipoéteses simplificadoras

3.4.1. Geométricas

Em todo modelo CFD, a geometria real deve ser isolada para definicdo do dominio
fluidodindmico de interesse. Por exemplo, detalhes de componentes geomeétricos como
valvulas, ressaltos, sulcos, pecas de instrumentos ou objetos de pequenas dimensdes
comparadas a escala do equipamento séo frequentemente suprimidos para criacdo da malha
computacional. As caracteristicas microscépicas, como a rugosidade de paredes internas do
equipamento, caso necessario, podem ser implementadas por meio de modelos fisicos para
definicdo de condi¢cdes de contorno na quantidade de movimento (atrito) e térmica
(isolamento) do modelo.

Nesse sentido, a Fig. 3.10 demonstra essa idealizacao de um projeto em CFD. Na Fig.
3.10a, tem-se a foto do equipamento a ser implementado; (b) representa suas dimensoes
reais 2D; (c) sua representagdo geométrica em escala real no software. O reator dispde de
uma grelha de insuflamento do agente gaseificante (ex.: ar, vapor, etc.), com furos
uniformemente distribuidos e de um separador de particulado solido (ciclone) alocado
internamente; e (d) as definicbes da malha e condigbes de contorno adotadas num modelo
preliminar. Nessa, sao definidas as principais condigcbes de contorno, como a superficie de
entrada do insuflamento (inlet), superficie de saida dos gases (outlet), superficie de fronteira
do modelo (sdo as paredes no reator — walls) e o plano ndo obrigatério frontal de simetria.
Essa malha foi adotada de forma preliminar para as primeiras simulagdes testes da
modelagem fluidodinamica.

Tais simulagbes foram essenciais para determinagdo de duas grandes simplificagdes
geomeétricas, que consistiram na supressao da grelha de insuflamento e do ciclone separador
de particulas.

Supressao da grelha perfurada de insuflamento: ao longo das simulagdes testes, foi
observado que a grelha plana na base do reator ndo consiste numa geometria que favorece
uma rapida fluidizagéo do material de leito do reator. As constri¢des dos furos dessa geometria
de insuflamento do agente gaseificante do reator causa aumento da perda de carga do mesmo
e aumento da velocidade do ar, gerando maiores instabilidades no escoamento. Para a
analise geral do reator em termos de sua fluidodindmica e termoquimica, priorizou-se manter-
se o leito em regime uniformemente fluidizado. Por essa razéo, esse componente foi omitido
na implementagao da malha computacional, em que foi adotada uma superficie simples em

formato anelar (ou semianular, no caso do plano de simetria), conforme a Fig. 3.10c. Contudo,
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esse € um componente do reator de grande importancia para o reator, objeto de muitos

estudos presentes na literatura académica, que buscam sua otimizagao geométrica.
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N v :
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: Ty 2
'.’". Superficie _

. Ciclone de satda‘_ e
\ ]
0 Plano
s 2 frontal de
3 ~ Tubo simetria
- downdraft*
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i insuflamento
3 -~
0250
91460

(a) (b) (c) (d)
Figura 3.10. (a) Foto do reator, (b) Dimensbes geométricas, (c) Geometria representativa do

modelo e (d) Malha preliminar implementada para simulagbes

Supressao do ciclone interno do reator: devido a constricdo severa de éarea
transversal para escoamento dos gases provocada pelo componente de separagao de soélidos
internamente no reator, observou-se que a quantidade de momento nesse dominio € elevada
a niveis em que a velocidade atinge mddulos supersonicos. Essa caracteristica tem grande
vantagem na extragéo de particulado sélido e, eventualmente, liquidos e pastosos (alcatrao).
Contudo, ndo tem grande significancia na termoquimica do escoamento, que nao favorece as
reagdes quimicas, sejam de degradacédo térmica do alcatrdo, sejam as rea¢cdes homogéneas
entre as espécies gasosas presentes.

Basicamente, a quebra dos complexos compostos presentes no alcatrédo pode ocorrer
de duas formas: (i) pela introdugéo do elemento oxigénio na cadeia dos compostos aromaticos
e/ou (ii) pela degradacgao térmica. A primeira delas necessita de teor elevado de gas oxigénio
nessa regiao para promover localmente um ambiente oxidante, permitindo a ruptura desses
componentes, principalmente os aromaticos, devido a sua grande for¢a de ligagdo quimica.
Esse mecanismo requer niveis de energia térmica suficientemente capaz de permitir que o

elemento oxigénio penetre a cadeia carbbnica fechada. De mesmo modo, a degradacao
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térmica s6 ocorre quando se tem temperatura elevada para que tais compostos possam ser
convertidos espontaneamente a outras formas quimicas.

Contudo, foi observado por meio das simulagbes que os teores de oxigénio presentes
nessas regides do dominio do reator sdo de baixa significancia, resultado do controle de
insuflamento de ar baseado na estequiometria quimica do processo de gaseificagao; previsto
em seu projeto. Outro agravante é que o aumento de energia cinética (ou aumento da pressao
dindmica) devido a constricdo no escoamento provoca diminuigdo da pressao estatica e da
energia térmica (efeito de expansividade) local no escoamento.

Por essas razdes, o componente interno denominado ciclone foi suprimido do dominio
de simulacdo CFD por nao ter grande influéncia na termoquimica do escoamento
fluidodindmico. Na pratica, o ciclone tem a fungdo de extrair componentes sdlidos ainda
presentes devido ao arraste de particulas e, eventualmente, reter resquicios de componentes
liquidos e pastosos (alcatrdao etc.). No entanto, ele deve ser objeto de estudo para futuros
trabalhos, uma vez que pode ser otimizado no intuito de favorecer as reagbes quimicas e,
consequentemente, influenciar positivamente na composicao final do gas de sintese.

Nesse sentido, a malha apresentada na Fig. 3.10d da geometria do reator foi
simplificada e, foram adotadas as seguintes configuragdes ao longo das simulagdes testes e

definitiva do presente modelo (Fig. 3.11 a 3.13):

(a) (b) (c)
Figura 3.11 — Malha com a geometria simplificada com nivel de refinamento grosseiro,
exibindo (a) disposicado completa das células, (b) vista frontal e (c¢) condigdes de contorno

outlet (vermelho) e walls (verde)
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Figura 3.12 — Malha com geometria simetrizada utilizada em simulagdes testes, exibindo

refinamento grosseiro, condigdes de contorno (inlet — verde, outlet — vermelho)

(b)
Figura 3.13 — Algumas malhas utilizadas com diferentes niveis de refinamento: (a) grosseiro,

(b) intermediario e (c) fino
3.4.2. Vias de acoplamento numérico fluidodindmico
O modelo CFD deve levar em consideracdo as interacbes entre os meios fisicos

possiveis. No presente trabalho, sdo consideradas 3 (trés) fases: a fase continua gasosa, a
fase dispersa solida de particulas de biomassa e a fase dispersa sélida de particulas de areia.
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Nesse sentido, sdo propostas diferentes metodologias de se considerar as interagdes entre
fases, denominados acoplamentos.

Existe o acoplamento 1-via, que considera nas implementag¢des apenas as interagbes
que o fluido causa nas particulas, ndo resultando em modificagcbes na quantidade de
movimento em reagao dessas acgdes fluidodindmicas; por exemplo, a fase continua em
movimento causa arrasto de particulas sdlidas, que, por sua vez, nao interferem nas
velocidades da fase continua.

O acoplamento 2-vias se da quando se considera nas implementacdes as interagdes
de arrasto, empuxo, massa virtual e/ou interacdes de tensdes superficiais nas superficies
(para liquidos) de forma mutua no sistema. Nesse caso, as particulas arrastadas pela fase
continua causam variagao na quantidade de movimento da fase gasosa de forma reativa ao
arrasto fluidodinamico.

No caso de se considerar tanto as interagdes fluido - particulas e vice-versa como
também as interacbes entre as particulas (ex.:. colisdo de particulas, amortecimento,
deformacéo e restituicdo), tem-se o tipo de acoplamento 4-vias compondo o sistema mais
completo, que considera o maior numero possivel de interacdes entre os meios fisicos
existentes.

Conforme a Fig. 3.14, (ELGHOBASHI, 1994) propds essa classificagdo em funcao da
fragdo massica do particulado solido, de acordo com a significancia que cada fendbmeno
interativo tem a depender do tipo de escoamento do sistema fluidodinadmico avaliado.

No presente trabalho, a fragdo massica de particulas (a,) é da ordem de 107, variando
em torno de a, = 0,5 para as particulas sdlidas de areia e a, = 0,15 para a biomassa
presente. Nesse sentido, a recomendacido daquele autor é de se utilizar modelos que
pudessem representar os fendmenos interativos por meio do acoplamento de 4-vias. Porém,
conforme mencionado na Sec¢éo 2.4.3, sob abordagem Euleriana, o modelo da Teoria Cinética
do Escoamento Granular (KTGF) foi desenvolvido com o intuito de representar os fenédmenos
colisionais entre particulas da mesma fase.

A hipétese simplificadora da presente se¢éo consiste, pois, em (i) admitir o sistema com

acoplamento de 4-vias utilizando a modelagem das interagdes solidos <> solidos por meio

da implementacgao do KTGF e (ii) considerar por meio dessa modelagem as interagdes entre
particulas das fases solidas distintas (biomassa <> areia). Tal simplificagdo parte do
pressuposto de que:

e as particulas de biomassa tém resisténcia e dureza bem menores que as

propriedades da areia;
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e considerando o escoamento denso do sistema, as interagdes areia <~ areia sao

predominantes devido ao alto niumero de particulas frente ao numero de
particulas de biomassa;

e a implementagdo das interacbes biomassa <> areia analoga a abordagem
Lagrangeana (via sistema massa-mola-amortecedor) aumentaria
significativamente o custo computacional devido ao alto numero de particulas
sdlidas;

e 0 método KTGF atribui boa representatividade da dissipacao e transformacao de

energia no sistema devido ao choque de particulas.

. Acoplamento Acoplamento Acoplamento i
1-via 2-vias 4-vias

Fluido <= Particula <-=>Particula

Fluido =2 Particula | Fluido €<= Particula

a,=0,5
- Diluido 1
Escoamento Disperso Escoamento [ignso
1 1 Ly
| |
1077 107 1073 107

Fragao volumeétrica de particulas
Figura 3.14 — Caracterizagdo do tipo de escoamento em fungdo da fragdo volumétrica de
particulas sélidas e tipo de acoplamento a ser empregado, segundo (ELGHOBASHI, 1994).
Adaptado de (NAKHAEI et al., 2020)

3.4.3. Alcatrdao

A modelagem do alcatrdo no presente trabalho foi desconsiderada devido auséncia de
alcatrédo no syngas (vide Tab. 4.3). Por meio de testes empiricos, as dimensdes do reator e
ciclone foram otimizadas para prolongar o tempo das reagdes termoquimicas de forma a

reduzir e eliminar o alcatrdo.
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No caso em tela, ndo ha ocorréncia desse componente no gas de sintese produzido,
uma vez que 0 mesmo passa por um processo de lavagem e purificagdo durante o
processamento. Ha pontos de retencdo de alcatrdo, além de material sélido por parte do
ciclone presente internamente no reator, favorecendo a ndo incidéncia desse componente no
syngas.

Essa eficacia € também atribuida a temperatura de processo (>800°C) e a presenga do
lavador de gases realizado apds o reator e ciclone (FERREIRA et al., 2020). Além disso, testes
realizados na planta piloto permitiram observar que mesmo na extracao de cinzas, que ocorre
antes do processo de lavagem, ndo ha evidéncias de alcatrdo. A Unica objecao constatada é
o incrustamento desses compostos na entrada do ciclone e, em menor quantidade, no tubo
downdraft do reator.

Diante do exposto, o presente modelo CFD foi desenvolvido sem a implementagao
desses compostos na modelagem fisico-quimica, ndo sendo aplicado, portanto, qualquer dos

modelos e estudos diversos encontrados sobre o tema na literatura académica.

3.4.4. Hidrocarbonetos de Cadeia Cs+Hx (heptano e superiores)

A implementacdo dos compostos quimicos baseados em cadeias carbbnicas com
namero de carbono maiores que 6 (Ce:) — abrangendo hidrocarbonetos n-heptano e
superiores, incluindo aromaticos e insaturados — foi suprimida no modelo CFD por razbes
similares as descritas na sec¢ao anterior.

Além de sua ocorréncia nao significante na composigao final do gas de sintese, justifica-
se, pois, essa simplificacao devido a contribuicdo também nao significativa para o PClI final do
syngas. O calculo tedrico de PCI feito com uma possivel ocorréncia de n-heptano (C7H1s) em
10,01 % v/v ocasionaria aumento de +0,3% no PCI do syngas.

Portanto, devido a baixa ocorréncia no gas de sintese, a implementacdo desses
compostos foi suprimida no presente modelo CFD. Assim, as espécies gasosas consideradas
no presente modelo sdo: Vapor d'agua (H20), Diéxido de Carbono (COz), Mondxido de
Carbono (CO), Hidrogénio (Hz), Oxigénio (O2), Metano (CHa), Nitrogénio (N2), Eteno (C2Ha4),
Etano (C2He) e Propano (CsHs).
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3.4.5. Demais reagcoes heterogéneas

Conforme mencionado na Secéo 2.4.8, as reacdes de mudanca de fase, denominadas
heterogéneas, estado presentes em quase todas as etapas do processo de gaseificagdo em

leito fluidizado e de forma simultanea, exemplificado na tabela a seguir:

Tabela 3.2 — Evaporagdo e Reagbes heterogéneas predominantes nos processos de

gaseificacdo em leito fluidizado

Etapa Reacoes Predominantes Energia Denominagao
Secagem H,0(y = Hy0g) variavel Evaporagéo
Degradacgio Biomassas) — C(s) + Volateis g variavel Devolatilizagao/
térmica + Cinzass Pirdlise
Cs) + Hy0() S COy + Hyy, + 131 kJ mol! Reforming of char
Reagées Co +CO @ 2C0 +172 kd mol' | Boudouard reaction
Heterogéneas © 2@ @ 1 _
Cis) + 2Hy ;) © CH,y - 74,8 kJ mol Methanation
1 o 4 o .
Combusts C + 502(9) & (0, - 111 kd mol Oxidacao Parcial
ombustio o . -4 idacs
Ce) + 02( e COZ( ) 394 kJ mol Oxidagao

A gaseificacdo envolve uma série de reagdes endotérmicas suportadas pelo calor
produzido a partir da reacéo de oxidagao e produz gases combustiveis de interesse como
hidrogénio, monéxido de carbono e metano por meio de inUmeras reagbes em diversas
possibilidades (BASU, 2006). Porém, esses processos sdo resumidos por questdes de
modelagem e de didatica a reagdes simples como da Tab. 3.2. A complexidade probabilistica
estocastica dessas reagdes implicaria alto custo computacional demandado pelos modelos
fisico-quimicos, 0 que n&o é pratica comum na modelagem computacional de escoamentos
reativos. Sao utilizados, pois, métodos empiricos ou semiempiricos na determinacao de
constantes e taxas de reagdes ajustadas em equagdes, que auxiliam e simplificam a
modelagem.

Além disso, as reagdes com mudanga de fase na fluidodindmica amplificam o grau de
complexidade, requerendo a conversao de massa, quantidade de movimento, transferéncia
de energia térmica e outras consequéncias na fluidodindmica a ser modelada.

Aliado a esses fatores, existem a temperatura adequada para cada um dos processos
envolvidos na gaseificagao em leito fluidizado, incidindo diretamente nas taxas das reagdes
apresentadas e propriedades termodindmicas. Segundo BASU (2010) as temperaturas em

que ocorrem essas etapas se dao conforme a Tab. 3.3.
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Para a melhor defini¢ao e selecao de quais reagdes participariam da modelagem, foram
feitas simulagdes prévias envolvendo as mais observadas na literatura, implementando-as ao

modelo de forma individual e simultanea.

Tabela 3.3 — Temperaturas tipicas dos processos envolvidos (BASU, 2006)

Processos Temperaturas
Secagem > 150 °C
Degradacéo térmica 150 — 700 °C
Combustéo 700 —1.500 °C
Gaseificacao 800 -1.100 °C

Esse processo iterativo consistiu em realizar-se o balango de massa para as espécies
quimicas envolvidas em cada reacao, analisadas de forma individual. Em seguida, com os
parametros reais de operacido do Reator da Planta Piloto de Maua-SP, como temperatura de
850 °C e fluidizagdo adequados, verificou-se o grau de significAncia na produgdo dos
componentes do gas de sintese produzido.

Portanto, fundamentado na literatura académica relacionada e nas iteracoes realizadas
com o modelo CFD, a devolatilizagao e as reacdes de Boudouard, Reforming of Char e

Methanation foram selecionadas para compor o modelo do presente trabalho.

3.4.6. Evaporagao

A evaporagdo é um processo presente principalmente na etapa de secagem da
biomassa. Essa etapa consiste basicamente na evaporagdo da agua, que se encontra
presente entre as particulas da biomassa, dentro das particulas de biomassa ou da
degradacéo térmica de hidrocarbonetos em reagao de oxidagao.

A secagem pode ser implementada ao modelo CFD por meio simplesmente de um
componente a mais na particula de biomassa e uma reagao quimica de evaporagao conforme
a Tab. 3.2.

Essa implementagao foi negligenciada no presente trabalho pelos seguintes fatores:

¢ Na linha de produgéo de CDRSU, por meio do processamento apresentado no
trabalho de (INFIESTA et al., 2019b) é prevista etapa exclusiva de secagem da
biomassa, que tem sua umidade reduzida a 15 wt%;

o A umidade presente no CDRSU apés seu tratamento e armazenamento pode

chegar a valores até menores, conforme indicado por (MBIE et al., 2023), que
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constatou a umidade 7,86 * 0,20 wt% para o CDRSU em experimentos
realizados na Universidade Federal de Uberlandia;

e Devido a alta temperatura no processo (850 °C), a ocorréncia das reacodes
envolvendo H,0 é facilitada de modo que esse componente n&o é observado no
gas de sintese produzido experimentalmente na Planta Piloto de Maua-SP;

e A agua eventualmente presente na biomassa é rapidamente evaporada ao ser
alimentada no reator, que opera em temperatura constante de 850 °C, nao se
encontrando no estado liquido ou retida nas particulas.

o O efeito da expansao volumétrica desse componente na biomassa induz de
forma abrupta o escoamento, alterando significativamente a quantidade de
movimento do sistema, o que ndo condiz com a realidade.

e Pode causar instabilidades numéricas devido 4 mudanca repentina da fase

liquido para gas, inclusive ocasionando a divergéncia numérica do modelo.

Nesse sentido, a umidade da biomassa foi desconsiderada, uma vez que o fenbmeno
de evaporacao nao foi implementado. Em contrapartida, ha producao da espécie H>O ao longo
do processo de devolatilizagao, reacao (3.42), compensando o efeito da supressao dessa
espécie na fase sélida de CDRSU e seu processo de mudanca de fase.

O objetivo almejado por meio de tal supressdo na modelagem CFD foi a redugéo da
demanda de recurso computacional com o intuito de viabilizar as simulagdes do equipamento
de larga escala. Com isso, nao foi necessaria a implementagao de um modelo de evaporagao,
considerar a transferéncia de massa entre fases ou a modelagem transiente da agua no

estado liquido a 850 °C e sua expansao térmica ao vapor.

3.4.7. Demais reagcées homogéneas

Segundo Heidenreich et al. (2016), as reagdes homogéneas em fase gasosa mais
utilizadas na gaseificagao sao conforme a Tab. 3.4.

Algumas consideragbes foram apontadas sobre as reagdes homogéneas para a
concepc¢ao do modelo computacional do reator de gaseificagao. A primeira delas € que, para
que uma determinada reagcao gas-gas possa ocorrer de maneira significativa no interior do
gaseificados, deve haver no mesmo volume de controle quantidades significativas de cada
um dos seus reagentes, de modo que, numericamente, quando o produto das fracoes

massicas for nao nulo:
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(@rprYik) - (@rprYix) # 0 (3.2)

onde ay, € a fragéo volumétrica da fase k, Y a fragéo volumétrica da i-ésima espécie da fase

k e p, a massa especifica da fase k.

Tabela 3.4 — Reagbes homogéneas tipicas (HEIDENREICH; MULLER; FOSCOLO, 2016;
WANG et al., 2023)

Tipo Reacoes Predominantes Energia

- 242 kJ mol-"!
Combustao (=) ou

Redugio (€) 1 o - 283 kJ mol!

CO(g) + = 2 02(9) g COZ(g)
Reagio Water-gas shift COrt HiOon & COv -+ H - 41 kJ mol-*
@ T H2Cg) @ L0z + 2
o + -1
Reverse Water-gas shift co, @ T H, P €Oy + H,0(y) 41 kJ mol
- + 206 kJ mol"
Reagées CHy(py + H, O(Q.?,,c} €O +3H,
Methane-Steam reforming CoH,, + nH,0 & nCO + (n n ) H, variavel

CH +CO (:)ZCO + 2H + 247 kJ mol!
Reagées Dry (CO3) 49 2(g) " @ 2(g)

reforming C,Hp, + nCO, & ZnCO +— Hz variavel
2

Nesse sentido, avaliando-se os reagentes das reagdes quimicas presentes na Tab. 3.5,
as reacdes mais provaveis de ocorrerem serdo aquelas em que pelo menos um dos reagentes
seja 0 agente gaseificante do reator, i.e., oxigénio ou produtos derivados do oxigénio (ex.:
monoxido e didxido de carbono). Salienta-se ainda que, caso seja utilizado outro agente
gaseificante, como o vapor, as reagdes envolvendo o reagente H,0 4 serdo mais frequentes
em detrimento de outras.

Ademais, a implementacao de tais reagdes se baseou na atmosfera presente no interior
do reator, contendo quantidades controladas de oxigénio, apenas a necessaria para
manutencdo da energia interna oriunda das reag¢des exotérmicas, mantendo-se a temperatura
interna em 850 °C. Portanto, as reagbes homogéneas de combustdo nao foram priorizadas
no presente modelo, uma vez que o oxigénio injetado no reator teve sua estequiometria
calculada para que seu consumo, nha oxidagdo parcial da biomassa, ocorresse

preferencialmente na zona primaria de reagbes heterogéneas no leito fluidizado do reator.
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Além disso, a presencga simultinea dos reagentes dessas reacoes oxidativas (ex.: H2 + Oz e
CO + Oy) é esparsa.

Por essa raz&o, apenas uma reacao oxidativa foi considerada no modelo. Optou-se por
utilizar as reagbes mais utilizadas nos trabalhos encontrados na literatura académica,
implementando-se as reacdes methane-steam reforming, water-gas shift e Combustao de

CO (monoxido de carbono).

3.4.8. Fenébmeno de Shrinkage (ou Shrinking) e a Polidispersao das particulas

O fendbmeno de shrinkage (do inglés, encolhimento) consiste na reducao gradual da
particula @ medida que seus componentes sofrem a degradagao térmica, liberando liquidos e
gases dependendo da temperatura. Sua implementagdo tem grande importancia pois
diferentes didmetros de particulas ao longo da gaseificagdo implicam em alteragdes no arrasto
fluidodinamico, que, por sua vez, influenciam nas taxas de reag¢des quimicas.

Em trabalhos como o de (SHAO et al., 2019), observa-se que os parametros da
fluidizacdo de um reator sdo afetados pela presenca de diferentes didmetros de particulas,
como a velocidade minima de fluidizagéo (Uy,f), 0s variagéo de presséo causada pelo leito
(pressure drop).

Foram feitas simulagbes teste e reproducdo de modelos computacionais de fluidizagédo
de outros trabalhos académicos com o intuito de avaliar a fluidodindmica do reator de larga
escala da Planta de Maua-SP. Para essa aplicagao em especifico, notou-se que a maior parte
do denominado material de leito (particulas sdlidas presentes) é composta pelo agente inerte
areia, que nao é afetado pelo fenbmeno de shrinkage.

Para a implementagdo exata do fenbmeno de shrinkage observado nas particulas de
biomassa (reativa) é necessario que haja a implementacédo de diferentes didmetros e sua
devida distribuicao estatistica. Essa implementacgao, geralmente utilizada em modelos EU-LA,
€ de alto custo computacional, o que seria inviavel para a simulagao de larga escala. Portanto,
esse a variagao (diminuigdo) de massa da biomassa foi representada utilizando-se do recurso
numeérico da equagéao para calculo de sua massa, conforme detalhado a seguir. A massa da

particula (m,,) € calculada por:

my = appplp (3:3)

onde a, € a fragdo volumétrica da fase do particulado, p,, a densidade da particula, mas o

volume de particula (1},) considerando particulas esféricas é:



51

1

portanto, a massa da particula se resume em:

nd;?’,
Mp = @pPp \ —¢ (3.5)

Nesse sentido, a variagcdo de massa por meio da variagdo do didmetro de particulas
decorrente do fendbmeno de shrinkage foi implementada por meio da diminuigdo da fragao
volumétrica na Eq. (3.5). A consequéncia dessa implementacdo € que ndo se terd o
comportamento exato da fluidizacdo em relagao a forca de arrasto sobre as particulas, nesse
caso, de didmetro constante. Contudo, é uma perda de baixa significancia perante o dominio
que o material inerte de leito (areia) e sua quantidade estabelecem. Mais adiante os termos
fonte de massa (ou espécies quimicas) aplicado as equacdes do modelo serdo detalhados
complementando a modelagem fisica utilizada para representar corretamente essas
caracteristicas de consumo e producao de propriedades (ex.: massa, momentum etc.).

Outra opgao para a modelagem da diminuicdo de massa seria acrescentar uma nova
equacao de transporte para a densidade da particula (p,), 0 que também implicaria em maior
custo computacional.

O didmetro de particulas de biomassa ou de graos de areia causam alteragdes
significativas nos parametros de fluidizagao, portanto, sua escolha adequada é de grande
importancia para o modelo possa ser bem elaborado. Por outro lado, a polidispersao de
particulas, que consiste na presenca de graos originalmente de diferentes tamanhos (ou
didmetros), também nao tem grande influéncia naqueles parametros da fluidizagao citados
em reatores de larga escala, apesar de apresentar também alteragdes no escoamento (SHAO
et al., 2019).

Nesse caso, foi selecionado um didmetro médio para todas as particulas, conforme
informacado do fornecedor desse material, uma vez que seria inviavel a implementagao

numeérica-computacional de diferentes didmetros de graos de areia.
3.4.9. Reacgbes de abatimento e compostos complexos
Visando evitar a producdo de compostos quimicos indesejaveis, sejam eles oxidos

contendo enxofre ou nitrogénio, acidos (fluoridrico, cloridrico), substancias nocivas como
dioxinas & furanos (LOPES; OKAMURA; YAMAMOTO, 2015; MUKHERJEE; DEBNATH,;
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GHOSH, 2016; TAME; DLUGOGORSKI; KENNEDY, 2007) e demais poluentes atmosféricos,
em muitos processos de gaseificacdo, os desenvolvedores utilizam compostos quimicos que
reagem com essas substancias, procedimento denominado abatimento.

Além dos citados, a biomassa CDRSU, de composicao altamente heterogénea, pode
conter metais (ex.: Cd, Ti, Hg, Pb, As, Co, Ni, Cr, Mn, Sb, Cu e V), que também podem reagir
com o gas na formagao de 6xidos. Contudo, a consequéncia para a composi¢ao do syngas &
de menor relevancia, uma vez que s&o extraidos no extrator downdraft juntamente com as
cinzas.

Os derivados de nitrogénio (NOx) e enxofre (SOx) sdo bem conhecidos e comumente
proibidos por 6rgaos de controle do meio ambiente. Sua produgédo é estudada em muitos
trabalhos para desenvolvimento de melhorias para os processos e sua habilitagdo ambiental
(CHEN et al., 2018; KHAN et al., 2019; LOPES et al., 2018). Uma das praticas mais eficazes
e amplamente utilizada nos processos de gaseificagdo para abatimento de SOy é a adicdo do
reagente calcario (ou cal, CaCOs3) no material de leito (BAN et al., 2022; CRUZ, 2018; ORIO;
CORELLA; NARVAEZ, 1997; VARJANI, 2022). Processo representado pela reagdo a seguir:

250, + 2€aC03 ) + 05y > 2€aS0, ) + 2C04

Além disso, existem as possiveis reagdes relacionadas as substancias quimicas
presentes citadas. No presente trabalho, esses compostos nao foram incluidos no modelo,
uma vez que o objetivo do trabalho ndo tem como énfase o levantamento da questédo
ambiental e referente as substancias nocivas. No processo de gaseificagdo avaliado, o que
inclui o abatimento, lavagem e purificacdo do gas, a presenca desses componentes esta

dentro dos niveis normativos dos érgdos ambientais (FERREIRA et al., 2021b).
3.4.10. Radiagao

Esse meio de transferéncia de energia térmica € comumente considerado nos estudos
envolvendo a gaseificagéo, pois, em geral, a degradagéo térmica de certos componentes
presentes em diversas biomassas € intensificada em temperaturas acima de 400 °C, situagao
em que os efeitos da radiagao se tornam relevantes. Para sistemas que tem temperatura
operativa superiores a 600 °C e a concentragao local de particulas é relativamente baixa, a
contribuigéo da transferéncia de calor radiativo é importante (ZHONG et al., 2016).

Apesar de o sistema alvo do presente trabalho se tratar de um reator que opera a

850 °C, esse meio de transferéncia de energia térmica foi suprimido:
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(i) por se tratar de um sistema denso, inferindo-se sobre a concentracao local de
particulado com gradiente de temperatura elevado;
(i)  pela baixa incidéncia de aglomeracao, segregacéao ou fissdo de particulas;
(i) por ser de temperatura quase uniforme (induzindo baixo gradiente de
temperatura) no interior do reator devido a inércia térmica induzida e
(iv)  devido a alta energia turbulenta, que favorece a transferéncia de energia térmica

por convecc¢ao forgada.

Nessa ocasido, o acoplamento de transferéncia de energia térmica se da por quatro

vias no modelo em questao, perfazendo os possiveis meios:

CDRSU <« gas <« areia
ou

areia <> gas <> CDRSU.
3.5.Modelo Matematico

A abordagem euleriana-euleriana resolve as equagdes da modelagem matematica
separadamente para cada fase, neste caso a fase gas (ar) e sélido (areia). A soma da fragao
volumétrica de particulas das diferentes fases é sempre unitaria. A formulacdo do modelo
multifasico apresentado no presente trabalho baseia-se no trabalho de Rusche (2002). Esse
autor, descreveu em sua tese de doutorado o procedimento de solugcdo usando uma
abordagem multifasica para as equagbes de momento, em que especificou as forcas
interfasicas e o algoritmo de correcao de pressao para fluxos bifasicos. Assim, apenas as
forcas interfasicas e o algoritmo de corre¢ao de pressao foram desenvolvidos e modificados

no Openfoam pelos contribuintes para a abordagem multifasica.

A equacao de balango de massa é escrita como:

d .
5z %Pk + V- (agprUy) = my (3.6)

As equacgoes de balanco de quantidade de movimento para a fase gasosa (indice g)

sdo indicadas conforme a seguir:
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d
3t (agpgUy) + V- (agpgUsUy) = agpgg + V- 1g — agVp + Iy — Karag(Ug — Us) (3.7)

Ty = Wg[VUy + VUT | — pg (V- Uy)I (3.8)

E para as fases sdlidas (subindice s) conforme a seguir:

0
o (aspsUs) + V- (aspsUsUs) = aspsg+ (3.9)
=V 1, —a,Vp —Vps + I + Kgrag(Ug — Us)

2

onde k é um indice simbdlico para a fase sdlida ou gasosa, i.e., a fragdo volumétrica (a) da

fase sélida € denotada por ag, e da fase gas por a,. Nas equagbes acima, a; € a fragéo

volumétrica, p, a massa especifica e U, a velocidade da respectiva fase k. m; é o termo
fonte de massa da fase k.

A equagdo de balanco de quantidade de movimento (Egs. (3.7) e (3.9)) definem 7, como
o tensor de tensbes viscosas formado pela combinacdo das tensbes médias viscosas, e
turbulenta da fase gas, p a pressao, p, a pressao granular quando (apenas) da fase sdlida,
A, a viscosidade aparente e I, é o termo de transferéncia de quantidade de movimento entre
fases, que inclui efeitos de arrasto, dispersao turbulenta, etc.

A turbuléncia foi implementada por meio do modelo das Equacbes Médias de
Navier-Stokes (RANS). O Modelo de fechamento de turbuléncia padrdo (LAUNDER;
SPALDING, 1974) para escoamentos compressiveis, incluindo termo de compresséo
baseado na Teoria de Distor¢gédo Rapida (RDT) (EL TAHRY, 1983) é dado por meio de duas

equacgoes de transporte. A primeira, equagao de transporte de energia cinética turbulenta

(re):

0
E(agpg’c) + V- (agpgUgk) — V*(agpgDick) (3.11)

2 £
= agpgGy — (§ agpgV - UgK) ~ gPg K

onde D, é a difusividade efetiva para a energia cinética turbulenta, G, é a taxa de producao

de energia cinética turbulenta devido a parte anisotrépica do tensor de Reynolds.
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Além da equacgdo da taxa de dissipagao de energia cinética turbulenta (¢):

d
7t (agpge) + V- (agpgUge) — V?(agpgDee)

. (3.12)

£ 2
= Clagngg; - <(§Cl — C3rpr ) agpgV- Ug£> - (CzagngS
em que a viscosidade turbulenta (v;) é dada por:
vy =Cy— (3.13)

onde D, é a difusividade efetiva para a dissipagao de energia cinética turbulenta, C; e C, sao
coeficientes empiricos do modelo e C; zpr O coeficiente baseado na RDT. Tais coeficientes de
modelo sdo definidos por (EL TAHRY, 1983):

C, = 1,44
C, = 1,92
C3rpr = 0,0
o (3.14)
o,=1,0
o, =13

As fases solidas (de subindice g e p, respectivamente) e gasosa sao acopladas por
meio do termo da forga de arrasto entre fases, que é fungéo do coeficiente de arrasto (Kgqg)-
O modelo de arrasto é resultante de uma combinac&o dos modelos de Ergun (ERGUN, 1952)
(Eq. (3.15)) e de Wen Yu (WEN; YU, 1966) (Egs. (3.16) e (3.17)). A combinagao dos dois
modelos de arrasto leva ao Modelo de Arrasto de Gidaspow (GIDASPOW, 1994a). Esse
modelo é recomendado para escoamento denso de particulas (ZHONG et al., 2016), tipico do

reator analisado no presente trabalho. Nessa modelagem tem-se:

2
Karag = 150282 + 1.75

242
agdp

Pg
a§d2|Ug—Us|,se a, > 0,2 (3.15)

Cadtgappp|Ug—Upl o265
g

- ,sea, <02 (3.16)

3
Kdrag =2
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24 0,687
Cq = R—ep(1 +0,15Re,*°"), se Re,, < 1000

(3.17)
C; =044 ,se Re, =1000
d,|\U, —U
ey = Pgp|Ug = Up| (3.18)
Hg
A equacao de balango de energia é dada na forma da entalpia como:
ad
e (axprEr) + V- (axprUkEy)
dp \ . 3.19
= ay (E + Uy - Vp) — V(agkerVTi) + ¢ + Aph(T* — T) + di (3.19)

Kerr representa a condutividade térmica efetiva.
Na Eq. (3.10), ¢ € a dissipagéo viscosa e Ej, a entalpia, Az, corresponde a area
superficial por unidade de volume da fase solida, h & o coeficiente convectivo e T* é a
temperatura de transferéncia de fase adotada e g o termo fonte de energia térmica da fase k.

Correlagao empirica usada para o calculo do numero de Nusselt (RANZ; MARSHALL,
1952) para transferéncia de energia térmica entre as fases:

Nu = 2 + 0.6Re%5Pro33 (3.20)

(3.21)
K

Assim, a Eq. (3.21) pode ser utilizada para obtengéo do coeficiente convectivo (h) para
a equacéo de balanco de energia (3.19). O modelo de Sutherland (SUTHERLAND, 1893) foi
utilizado para avaliagdo da viscosidade dindmica (u) em fungédo da temperatura por meio de

um coeficiente empirico (As) e a Temperatura de Sutherland (Ts), por meio da correlagao:

U’.’b
4

(3.22)

—_
+
~ s
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As tabelas termodinédmicas (CHASE, 1998) fornecem os coeficientes polinomiais para
calculo do calor especifico (c,) em fungéo da temperatura (T) para as simulagoes.

Uma das abordagens mais utilizadas é a da Teoria Cinética do Fluxo Granular (KTGF,
do inglés Kinetic Granular Flow Theory), que fornece valores para o cisalhamento e a
viscosidade aparente da fase sdlida e também o termo de presséo sélida. Essa teoria foi
baseada na Teoria Cinética dos Gases, em que o pardmetro que quantifica a energia de um
sistema gasoso é a temperatura. De forma analoga, o KTGF define a propriedade denominada
temperatura granular, que tem a finalidade de quantificar a energia de interagbes entre
particulas de supostos graos a abordagem Euleriana.

De acordo com a KTGF, as particulas sdo consideradas suaves e esféricas e as colisbes
sdo assumidas como binarias, inelasticas e instantaneas (GIDASPOW, 1994a), suposi¢des
s&o razoaveis em valores baixos de fracdes volumétricas de sdélido (sistemas diluidos). Em
escoamentos densos, onde as particulas estdo em contato préximo umas com as outras, a
maior parte da energia possuida pela fase sélida é dissipada pelo atrito superficial entre as
particulas deslizantes, e ndo por colisbes instantaneas, sendo, portanto, necessario utilizar
modelos que levam em conta os efeitos de atrito gerados por tais interagdes e dissipacao de
energia (VALERIO FATTI; LUCA FOIS, 2021).

O modelo KTGF, sob a abordagem Euleriana—Euleriana, foi implementado para modelar
com as fases continua (gases) e dispersas (areia e biomassa). A seguir, foram relacionadas
as principais equagoes dos modelos utilizados para fechamento da equacao de balanco da
temperatura granular. As equagdes podem diferir em sua forma com relagéo a forma mais
comum encontrada em literatura, uma vez que forma apresentadas conforme a
implementacao ao software OpenFoam utilizado.

Equacéao do balango da temperatura granular (VAN WACHEM, 2000):

310
7|5z @sPsO) + V- (aspsUsf?)] — V- (ksV0) = —(Pd + 14): VUg — y5 + (3.23)

onde o primeiro termo do lado esquerdo representa a variagao de temperatura granular e a
adveccgao dessa propriedade; o ultimo termo do lado esquerdo representa a difusdo de
energia ao longo do gradiente de 6. O primeiro termo do lado direito da equagéo representa
a criacdo de energia devido ao atrito entre particulas, y, representa a dissipagao devido a
inelasticidade das colisbes entre particulas e J, representa o termo fonte/sumidouro de energia

granular resultante da dindmica de intera¢des entre particulas e gas.
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A pressao granular (P;) representa as forcas normais devido as interagbes entre

particulas, adquirindo a seguinte formulacao de acordo com Lun; Savage; Jeffrey (1984):

P =psag(1+2(1+ e)asgos) (3.24)

onde g, € a funcéo de distribuigao radial (SINCLAIR; JACKSON, 1989), e € o coeficiente

de restituigdo, com a; 4, definido arbitrariamente:

1
W (3.25)

Osmax

Jos =

Conforme mencionado anteriormente, nessa ocasido, também sio introduzidos na
equacgao de balanco de quantidade de movimento (Eq. (3.9)) os conceitos de viscosidade

granular aparente (A, do inglés bulk viscosity) e viscosidade granular efetiva ('“effs)'

Segundo Lun; Savage; Jeffrey (1984), viscosidade granular aparente descreve o grau

de compactagao das particulas (referente a suspensdo ou compressao):

4
Ag =§a2dagos(1+e),/9/n (3.26)

O modelo de viscosidade de (GIDASPOW, 1994a) nao considera a natureza inelastica
das particulas em sua contribuigdo as tensdes viscosas, resultando na viscosidade granular

efetiva ('“effs) conforme a seguir:

10 m
%(1 + e)gOS (3.27)

U go,(1+e) 1 1
s =d f|ﬁ s E\/Egos(l + e)a? +g\/ﬁa5 +

Ps

Também foi utilizado o modelo de (GIDASPOW, 1994a) para condutividade da energia

granular (k) utilizado, implementado no OpenFoam da seguinte forma:

2a2go,(1+e) 9 NG

_ - 2
Ks = psd VO 7 + 8\/Eg050.5(1 +e)a? + \/_as 64(1 . (3.28)
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Para a dissipacao/geracao de energia granular devido a inelasticidade das colisdes

entre particulas (ys), Lun; Savage; Jeffrey (1984) definiram:

=12(1—e?) +
]/S ( ) da\/E

(3.29)

Em se tratando ainda das interagdes entre particulas para o escoamento denso, seu
comportamento nao é idealmente descrito pelo KTGF, que assume as colisdes de forma
binaria e instantanea, mas é influenciado pelo contato continuo (ou frequente) entre particulas
(PASSALACQUA; MARMO, 2009). Uma das abordagens utilizadas para representar esse
fendbmeno ¢é a utilizacdo de um tensor de tensdes considerado como um meio plastico continuo

de escoamento (GIDASPOW, 1994a); onde haveria uma tens&o de coesao (k) — que assume

valor nulo em particulas n&o coesivas —, angulo de fricgéo (¢y) e a tensdo normal (o f):

Tsp = Osrtangy + kg (3.30)

dessa forma, o tensor (k) implementado no KTGF (Eq. (3.23)) € denotado como kg, na

equacao seguinte:

Ts = Tkt + Tsf (3.31)

De forma analoga a implementada no balanco de quantidade de movimento (Eq. (3.10)),

o denominado tensor friccional (z ) € dado por:

Tsfr = Ps,fI - ﬂs,f[VUs + (VUS)T] (3.32)

onde tem-se também a pressé&o (granular) friccional (P ¢) e a viscosidade (granular) friccional

(us,r). De acordo com a contribuicdo empirica de Schaefer (1987):

0 ,Se as < Qg £ min
PSf =

10
25
10 as(“s - as,f,min) ,S€ g = as,f,min

(3.33)

\/Esimpf

=p j—
T s

(3.34)
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3.6.Fluidizacao

Na literatura académica n&o foram encontrados trabalhos envolvendo a fluidizagdo em
reatores de larga escala, fato que motivou uma avaliagdo mais aprimorada do reator objeto
desta tese de doutorado em termos de sua fluidodindmica e de como os modelos comumente
utilizados para simulacdées CFD em pequena escala se comportariam quando aplicados em
simulagdes com geometria real, de modo a produzir resultados relevantes para o estudo do
presente trabalho.

Analisou-se, portanto, o fenbmeno de fluidizacdo do reator, da Planta Piloto de
Maua-SP, primeiramente, apenas em termos fluidodinAmicos, desconsiderando as reacdes
quimicas, com o intuito de aplicar a abordagem euleriana nesse reator (de escala semi-
industrial) e verificar a consisténcia de seus resultados. Sua geometria foi inserida no software
em tamanho real em suas condi¢des normais de operacdo. Todas as simulagdes foram
conduzidas utilizando o software livre OpenFOAM® v8 e os resultados foram analisados pelo
software ParaView®.

Por meio do estudo realizado nessa etapa, foi elaborado o artigo cientifico (MONTEIRO

et al., 2023), de cunho referente unicamente a fluidizagdo em reatores de larga escala:

MONTEIRO, V. A. L.; REIS, M. G. A.; INFIESTA, L. R.,; FERREIRA, C. R. N.; DOS SANTOS, M.
B.; TROVO, A. G.; CARVALHO, S. R. Eulerian computational fluidisation modelling using
OpenFOAM applied to a semi-industrial fluidised bed reactor and pilot plant application. Cleaner
Chemical Engineering. v. 5. p. 100089, 2023.

https://doi.org/10.1016/j.clce.2022.100089

Kunii e Levenspiel (1991) categorizaram o escoamento em diversos regimes de
fluidizagdo dependendo da quantidade de movimento envolvida, conforme a Fig. 3.15, que
puderam ser observados de forma clara durante as simulagdes teste do modelo
computacional.

Outro aspecto de grande relevancia € a identificagdo da velocidade minima de
fluidizagdo (u,,r) do reator de larga escala, que determina o valor de velocidade a partir do
qual (ponto A da Fig. 3.16) o seu aumento n&o causara variagao significativa na queda de
pressao do leito do sistema (Ap — pressure drop). Para a determinagéo dessas caracteristicas,
os modelos de arrasto fluidodinamico mais utilizados foram avaliados para o sistema de escala

real, inclusive avaliando-se a influéncia da temperatura nesses modelos.


https://doi.org/10.1016/j.clce.2022.100089
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Figura 3.16 — Comportamento da diferenca de presséo (Ap — pressure drop) em fungéo da

velocidade de insuflamento (u,). Adaptado de Kunii e Levenspiel (1991)

Nessa etapa, ainda, as informagdes de operagdo do Reator da Planta Piloto de
Maua-SP foram essenciais para a determinacgéo de condigdes iniciais (quantidade de material
de leito inicialmente inserida ao reator, pressao de insuflamento) e pardmetros da fluidizagao
(pressure drop e velocidades de insuflamento envolvidas), que sdo demonstradas em maiores
detalhes na secao 3.6.1 a seguir, contendo um estudo de caso desenvolvido para a presenta

avaliagao de fluidizagao de larga escala.
3.6.1. Estudo de Caso e Modelo Fisico de Fluidizagao

Para analisar a fluidodindmica interna do gaseificador, foi desenvolvido um modelo
simplificado bifasico contendo apenas a fase continua de gases e a fase dispersa de particulas
sélidas. Assim, o material do leito, que normalmente € composto de biomassa, cinzas e
particulas de areia, foi reduzido a apenas uma fase sélida com as caracteristicas da areia e a

fase gasosa foi representada pelo ar.
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O desenvolvimento da modelagem de fluidizagdo do sistema de escala semi-industrial
consistiu nas seguintes etapas:

(i) Estudo de Scaling-up do sistema de fluidizacdo do reator de escala semi-
industrial da Planta Piloto de Maua-SP e sele¢ao de trabalho(s) da literatura com
comportamento fluidodindmico semelhante(s), segundo Yang (2003);

(i)  Reproducao e validagéo do sistema fluidizado do reator de menor escala de
trabalho(s) da literatura que envolvem a validagdo experimental.

(i)  Validagdao qualitativa do fendbmeno de fluidizagdo do reator de escala
semi-industrial da Planta Piloto de Maua-SP por meio de video-captura coletada

experimentalmente.

A Fig. 3.10 e a Tab. 4.2 apresentam as dimensdes do reator termoquimico, da malha
numeérica e das condi¢cdes de limite adotadas nas simulagcdes. As etapas (i) e (ii) foram
incluidas na Secao 4.1.1 do Capitulo Il e também em trabalho publicado do presente autor
(MONTEIRO et al., 2023) e etapa (iii), de validacao qualitativa, encontra-se na Secéo 4.1.2.4.

Computacionalmente, a biomassa foi implementada no modelo como um termo
constante de fonte de massa, anexado a fase de ar nas simulacgodes, representando o CDRSU,
que é convertido nos gases de interesse, compondo o syngas. Seu valor numérico foi
calculado com base no fluxo de massa da produgéo de syngas de 704,3 kg/h e no fluxo de

massa de ar insuflado, de 488,4 kg/h (Fig. 3.7). Este termo fonte é definido pela Eq. (3.35):

Mg = Mgyngas — Mair (3.35)

onde my, € o termo fonte de massa a ser calculado, 775y, 445 O fluxo de massa de gas liberado

pelo reator e m;, 0 fluxo de massa de ar insuflado no reator.

Para este estudo, nao foram implementadas reagbes quimicas. Assim, o fluxo de massa
de cinzas e calcario da planta semi-industrial foi negligenciado, devido a auséncia de
formacgao de produtos quimicos nesta modelagem. Assim, o material de leito consiste apenas
em areia, com uma massa especifica de 1.660 kg m= e um didmetro de grdos de 0,5 mm.

A quantidade de areia inicialmente contida no reator foi determinada por simulagdes,
com base em informagdes experimentais sobre a pressédo de entrada (130 kPa), pressao de
saida (101,325 kPa) e velocidade do ar. Uma vez que a queda de pressao do leito fluidizado
€ aproximadamente linear com a altura do leito, este paradmetro foi calculado por regressao

linear, obtendo-se a Eq. (3.36):
Ap = 2.811,8h8,, + 19.523 (3.36)
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onde Ap é a diferenca de pressdo causada pelo escoamento sobre as particulas e hy,,; a
altura inicial de areia contida no leito do reator. Nesse caso, a Eq. (3.36) resulta em uma altura
de leito igual a 3,25 m. Dessa forma, calcula-se a quantidade de areia (m.,,,4) contida no

reator pela equacéo:

— Ko
Msand = hbedAdaparticlespsand (337)

onde A, € a area de secao transversal do reator relativa ao seu diametro (d), a,qrticies @ fragéo
volumétrica da fase sélida (adotada como 0,55 por meio de informagdes da literatura quando
da sua compactagao natural) e ps,,q4 @ massa especifica da areia. A fragdo de vazio (¢), fracao
volumétrica média da fase gasosa do leito (fracdo ocupada por espagos vazios entre

particulas) foi calculada por:

msand/psand _

e=1- =1-a, (3.38)

gedAd
em que se obtém a fragdo de vazio minima de fluidizag&o (€,,5), determinada pela integragéo
dos volumes finitos da regido do leito quando esse se apresenta em seu estado de maxima

densidade aparente.

A velocidade superficial (Us) de insuflamento de ar é calculada por:

(3.39)

O termo de fonte de energia, anexado a fase continua do gas, foi estimado por meio das
informagdes do PCl da biomassa e do syngas obtido e vazdes massicas, desconsiderando as

perdas, em que:

dr = éIOUT - qm = msyngasPCIsyngas — MpiomassaP Clviomassa (3.40)

Devido as altas velocidades nos leitos fluidizados, os fendmenos da turbuléncia
assumem papel essencial no escoamento em questédo. Por isso, foi adotada uma malha 3D,
gue sdo menos sensiveis a questdes numéricas, para obter resultados fisicamente realistas
(SHI; KOMRAKOVA; NIKRITYUK, 2019). A geometria do reator de planta piloto original (Fig.

3.10a) foi simplificada adotando-se um corte simétrico no plano frontal (Fig. 3.10c), que mostra
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também a selecdo dos principais limites. Portanto, as superficies de entrada e saida do
equipamento sao circulos anulares (Fig. 3.10b), correspondentes respectivamente a entrada
do reator e a abertura ao ciclone do reator. O ciclone ndo foi adicionado a geometria da
simulagao por razées de simplificagcdo. A simulacido desse componente exigiria melhor
refinamento de suas células, devido a alta velocidade observada nessa regido devido a
reducdo da area da secgdo, e essa condicdo ndo corresponde ao objetivo desta etapa do
trabalho, que é investigar o padrédo de fluidizagdo do leito. A malha obtida (Fig. 3.10c) é
composta por 61.744 células hexaédricas e algumas células prismaticas devido a pequenos
ajustes de borda, mas todas as regides de malha tém o mesmo grau de refinamento. A
geometria foi desenvolvida por meio do utilitario snappyHexMesh do software OpenFOAM®.

As simulagdes preliminares do presente trabalho foram realizadas para mapear os
regimes de fluidizagdo do reator, de escala semi-industrial. Em seguida, foi simulado em sua
condicdo de operagdo continua. Além das simulagdes, o reator da planta piloto foi testado
experimentalmente em durante sua partida, em que foram obtidas imagens de uma camera
de video posicionada no seu interior. Devido a dificuldades técnicas, essa experimentagao foi
realizada a temperatura ambiente e, portanto, sem reag¢des quimicas. Tal experimento teve o
intuito de analisar qualitativamente as caracteristicas de fluidizacao, pressao de entrada e
velocidades, além da quantidade de material de leito inicialmente contida no reator. O material

de leito utilizado foi composto de areia e CDRSU.

3.7.Modelagem do CDRSU

O RSU é um residuo oriundo do descarte de materiais inserviveis para consumo
residencial, sua composicao é altamente variavel e dificil de se definir um padrao ou faixas de
variagdes para os inUmeros componentes possiveis.

Seus componentes principais envolvem matéria orgénica (Umida e seca), papel,
papelao, componentes téxtis, plasticos, vidros, metais etc. Podendo ainda conter,
eventualmente, terra, areia, cinzas, descartaveis com risco biolégico ou até mesmo
radioativos. Contudo, sdo materiais que a industria fabricou arcando com custos produtivos,
originarios de recursos naturais (petroleo, celulose etc.). Portanto, sdo materiais que, de certa
forma, tém valor agregado que permitiria sua recuperagao energética.

Ademais, o teor desses materiais € variavel, dependendo inclusive da época do ano,
local de deposigéao, nivel educacional, efetividade de campanhas de reciclagem e, até mesmo,
tem relacdo com o indice de Desenvolvimento Humano (IDH) do pais/cidade/bairro origem

desse dejeto.
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Por essa razdo, o RSU é considerado uma matéria prima heterogénea e seu
processamento termoquimico torna-se complexo devido a essas caracteristicas. Nesse
sentido, para sua utilizacdo na gaseificacdo e seu aproveitamento energético, faz-se
necessario o processamento e tratamento desse material. Assim, foi desenvolvida uma linha
de producdo em larga escala para o processamento e 0 adequado preparo dessa matéria
prima para a gaseificagdo, por meio da produgdo do Combustivel Derivado de Residuos
Solidos Urbanos (CDRSU) (INFIESTA et al., 2019b).

A gaseificagdo inclui subprocessos baseados na secagem, degradacao térmica e
reacbes quimicas em alta temperatura. Portanto, os materiais de interesse para esse
processo s&o aqueles com poder calorifico (papéis, plasticos etc.), excluindo materiais como
vidros, pedras e metais, por exemplo.

A linha de processamento e tratamento desenvolvida (Fig. 3.17) tem como objetivo
transformar o RSU em CDRSU, com o intuito de uniformizar sua composicao, eliminando seus
inconvenientes como a umidade, metais, pedras e vidros, além de regularizar o tamanho de
suas particulas, por meio dos processos de trituragao.

O residuo tem umidade média em torno de 50 wt% e poder calorifico inferior (PCl) de
aproximadamente 9,3 MJ kg™ e, apds o tratamento, atinge umidade menor que 10 wt% e PCI
de 14,6 MJ kg, além de seu aspecto padronizado com dimensdes em torno de 25 mm (Fig.
3.18).

|{ [ [l =y | Granulometria ap6s etapas de trituragbes I
‘_ — —I40mml-l25mml
silo RSU 12 Trituragdo 22 Trituragdo 32 Trituragdo 42 Trituragdo

Umidade: 50 wt%
PCI: 9,3 MJ/kg

12 Triturac@o
Separador Metalico
22 Trituragcao
Separador
Densimétrico

32 Triturac@o

Lavador
de
Gases

Seperador
Eddy
Current

Syngas do —

Umidade: <10 wt% Reator

PCI: 14,6 MJ/kg

Figura 3.17 — Processamento da biomassa instalado na Planta Piloto de Maua-SP (FONTE:

Relatério de Caracterizagao dos Residuos de Boa Esperanga Planex Contrato CT 001/2009)
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Figura 3.18 — Combustivel Derivado de Residuos Sélidos Urbanos (CDRSU) obtido por meio

da tecnologia da presente linha de pesquisa (INFIESTA et al., 2019b)
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A modelagem do CDRSU ¢ feita por meio da sua caracterizacao (Tab. 3.5), que contém

as informagdes dos componentes principais — categorizados em termos da umidade,

quantidade de volateis, cinzas e carbono fixo — necessarias para sua degradacao térmica. A

Tab. 3.6 contém as informacgdes obtidas pela Analise Elementar do CDRSU.

Tabela 3.5 — Andlise Imediata da biomassa CDRSU produzido por matéria prima originaria de

diferentes fontes (50% das ruas e 50% de aterro sanitario ou de apenas um tipo)

i . 50% rua | 100% | 100% o .
o
Andlise imediata (%) 50 aterro | aterro | rua Valor Médio | Metodologia
Umidade (m/m) 15 9,9 25 16,6 £ 7,7 NBR 8293
Materiais volateis (m/m) NI NI NI NI N/A
Cinzas (m/m) 26 27 15 22,7+6,7 NBR 8289
Carbono fixo (m/m) 57 47 58 54,00 + 6,08 ASTM 5865
PCI (MJ kg™) 15,78 14,82 | 13,21 14,6 £ 1,3 ASTM 5865
Tabela 3.6 — Analise Elementar da biomassa CDRSU
- 50% rua 50 Valor
0, 1 o o
Anadlise Elementar (wt%)| CDRSU aterro 100% aterro| 100% rua Médio?
Carbono 54,4 + 0,07 57 47 58 54,00 + 6,08
Hidrogénio 8,4+0,1 7 7 8 7,33 + 0,58
Nitrogénio 0,8+0,2 1 0,81 0,81 0,87 + 0,11
Oxigénio 349+0,3 35 45 33 37,67 + 6,43
Enxofre 1,5+ 0,02 0,11 0,11 0,1 0,11 + 0,01

T(DA SILVA, 2021)

2 Andlise subcontratada junto ao Laboratério Associagdo Brasileira de Cimento

Portland - Credenciado no Cgcre ISO/IEC. Metodologia: ASTM 5865.




68

No presente modelo, considerando a abordagem EU-EU utilizada, a fase referente a
biomassa € modelada por meio de um modelo de mistura multicomponentes. A mesma foi
definida contendo 03 (trés) espécies: biomassa (consumivel), carbono fixo (carvao) e cinzas
(do inglés, ash). Assim, com excecao das cinzas, a biomassa € modelada inserindo se os
valores médios da Tab. 3.5 a fracdo massica das espécies da fase que representa as
particulas de biomassa.

Conforme descrito na se¢ao 3.4.6, a umidade poderia ser modelada acrescentando-se
uma espécie na fase particula para representar o efeito da evaporacéao, que foi suprimido no
presente modelo. Ademais, como no syngas produzido ndo foi observada quantidade
significativa de vapor d’agua (H,0(4)), sua supresséo foi adequada para reduzir o custo
computacional das simulagoes.

Para as simulagdes, o software é configurado com a fragao massica da fase particula
e de seus componentes de acordo com o somatoério dos valores médios obtidos na analise
imediata, com excegdo das cinzas, que € produto da degradagao térmica da biomassa e nao
existe inicialmente no reator. Também nao ha a presenca do carbono fixo, porém, no presente
modelo, ele foi inserido para inicializar as reagdes heterogéneas envolvendo o carvao (Cy)).

Portando, a modelagem de diferentes biomassas ao modelo pode ser feita mediante
ajuste simples das fragdes massicas dos componentes envolvidos e avaliagdo das reagdes

envolvidas na operacdo do reator em regime permanente.

3.8.Modelagem Termoquimica

Essa etapa do trabalho aborda ndo apenas a fluidizacdo do reator como também da
inicio as implementacdes das reagdes quimicas do processo. Para tais implementacdes,
observou-se na literatura académica as diversas linhas de pesquisa aplicados a gaseificagao
de diferentes biomassas, utilizando-se diversas abordagens, metodologias e tecnologias. Sob
a abordagem euleriana (EU-EU), a modelagem dos processos quimicos € menos ocorrente
nos trabalhos de pesquisa. Ademais, existem linhas de pesquisa com enfoques em
subprocessos com particularidades, como a pirdlise (DING et al., 2020; VERISSIMO; LEIROZ;
CRUZ, 2020; YANG; WANG; WANG, 2021), reatores de leito fixo (ALVAREZ-BERMUDEZ et
al., 2023; DIYOKE et al., 2018), emissdes de poluentes (COLPANI et al., 2022; SOLER et al.,
2018), simulagdes termodinamicas (DAS; BHATTACHARYA; DATTA, 2020; DIAZ
GONZALEZ et al., 2023; MAVUKWANA et al., 2021 ). Contudo, nao sao trabalhos envolvendo
a modelagem de um sistema completo abordando todas as complexidades necessarias ao

processamento termoquimico.
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Assim, desenvolveu-se no presente trabalho uma proposta de simulacédo simplificada,
porém, que pudesse representar detalhes relevantes ao modelo sem perder informacoes
importantes a presente analise e produzindo resultados coerentes e de proveito.

Dessa forma, o processo de modelagem da gaseificagao desenvolvido foi resumido na
Figura 3.19, que demonstra de forma simplificada os subprocessos envolvidos na pirélise e
gaseificacdo implementados, necessarios para a representacdo de um reator real de

recuperacgao de residuos.

v

GASEIFICAGAD

A A
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v

REACOES HETEROGENEAS,

) CARVAO » GASES . .
BlOMASSA DEVOLATILIZAGAO REACOES DE REDUCAQ SYNGAS
(consumivel) GASES REACAO HOMOGENEAS » GASES
CARVAQ(S) REAGOES HETEROGENEAS REACOES HETEROGENEAS 0
(carbono fixo) —» GASES _ N » | SYNGAS| O
D REACAO HOMOGENEAS ',_
7] =2
hd (]
8 . SECAGEM /EVAPORAGAQ . AGUA REACOES HOMOGENEAS » | syncas 8
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Figura 3.19 - Detalhamento dos subprocessos da gaseificagédo e pirélise de biomassa para
implementagdo. Os componentes de agua foram suprimidos na composi¢gao do CDRSU e a

fracdo massica de cinzas ¢ inicialmente nula

3.8.1. Equacao do Balango de Espécies

A equacéo do balango de fragao massica de espécies (Y) € escrita por:

d
3t (arprYix) + V- (arpeUrYir) = V(@pxDerVYik) + 1poik (3.41)

onde o termo da fonte de massa € denotado por m;, enquanto m,_,;, denota o termo de
transferéncia de massa entre fase dos produtos de particulas de biomassa (p) convertidos na
i-ésima espécie da k-ésima fase, sendo a fase gasosa (k = 2). D s € a difusividade efetiva

de massa da i-ésima espécie.
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A equacao do balango de espécies se da pela necessidade de transferéncia de massa
entre espécies requerida pelas reagdes quimicas implementadas ao modelo. Conforme
mencionado nas sec¢des anteriores, para a conversao de fase sélida, as reagdes quimicas
heterogéneas escolhidas para representar a termoquimica interna do reator de gaseificagao

sao:

Biomassac) — C(s) + Volateis g + Cinzas s [3.1]
Clsy + Ha0(g) < COGg + Hagg) 3.2]
Cisy + COz) © 2C0(y [3.3]
Clsy + 2Hyg)  CHygy) [3.4]

A Reacao [3.1] representa a devolatilizacao, a reagdo Reforming of Char [3.2], a reagao
de Boudouard [3.3] e a reagdo Methanation [3.4]. A conversdo de massa se da por meio do
calculo de m,_,;, em cada espeécie envolvida em cada reagéo quimica, aplicada também a
cada fase reativa do modelo. De modo analogo, a energia (AH) liberada ou consumida
atrelada a cada reagéo quimica é implementada ao modelo por meio do termo fonte de energia

(qx) na equacgao de balango de energia Eq. (3.19).

3.8.2. Devolatilizagao

A reacgao simplificada resultante para a liberagdo dos produtos de devolatilizagcao (Ql et
al., 2019) é dada por:

Biomassa - n{H, + n,H,0 + n3C0 + n,CH, + n5;CO, + ngChar (3.42)

onde as constantes n; sdo definidas de acordo com as taxas de devolatilizagdo adotadas (Ql
et al., 2019).

Na abordagem EU-EU, o processo de devolatilizacdo pode ser modelado por meio da
implementacao de termos fonte de massa e de energia, anexados as equacgdes de balango
de massa, de espécies e de quantidade de movimento. Para tal implementacdo, ha a
necessidade da transferéncia de fase, para contemplar a transferéncia de massa da particula

de biomassa (indice p) para seus produtos entre fases (m,_,x) na Eq. (3.6), resultando em:
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d d ) i

3z FkPi + a_xiakpkUk =My + My (3.43)

Myk = Z Myik (3.44)
7

Nesse sentido, na equagdo do balanco de fracdo massica de espécies (3.41), a
contribuicdo da conversao de massa em espécies é descrita em termos da fragdo massica

dos produtos da devolatilizagéo (n;):

Thp—»i,k = ni(apppybio)Rdev (3.45)

A conversao da biomassa (consumivel) em carvdo e gases foram determinadas
experimentalmente em fungéo da composicédo do syngas obtido na Planta Piloto de Maua-SP.
Porém, nos testes de simulagées realizadas e no estudo de caso apresentado no APENDICE |
(Secéo 6.1) adotou-se a devolatilizagdo de madeira de pinho de acordo com as taxas de
devolatilizacdo adotadas (Tab. 3.7). Essas taxas s&o determinadas pela modelagem de

primeira ordem de Arrhenius, na forma:

Ryep, = —ATF £ 3.46

dev — Rqu ( " )
onde R, € a constante universal dos gases e T, a temperatura instantanea da particula. De
acordo com (Ql et al., 2019), o fator de frequéncia é dado por A = 5.0 x 10° s', a energia de

ativagéo por E, = 1.2 x 108 J kmol e o0 expoente de temperatura g = 0.

Tabela 3.7 — Fragbes massicas dos produtos de devolatilizagdo de madeira (seca e sem
cinzas) (Ql et al., 2019)

Componente Fragdo massica (kg/kg)
H: 0,106
co 0,313
CO; 0,146
CH, 0,035
H.0 0,200
Carbono Fixo 0,200




72

A Eq. (3.45) é utilizada para o célculo dos termos de transferéncia de massa entre
espécies da Eq. (3.41). No presente modelo, também nao foi considerada a retracao do
didmetro (shrinkage) das particulas de biomassa sendo consumida, que permanece constante
ao longo do tempo. Assim, o consumo de biomassa € implementado numericamente pela
reducéo da fracdo massica dessas particulas de acordo com a taxa de devolatilizacao.

A reacao quimica da Devolatilizagdo completa, que consiste na liberagdo dos gases

oriundos da biomassa, foi implementada no presente trabalho da seguinte forma:

Biomassa) — nyChar +nyHy + n3Hy0 +1nyCO + nsCHy + ngCO; + nyCoHy + ngCrHg + ngC3Hyg (3.47)

De forma analoga, o modelo permite a implementagao de termos fontes de energia,
dado que a devolatilizagdo € um processo exotérmico, havendo, pois, liberagdo de energia
para a atmosfera interna do reator. Contudo, uma vez que a temperatura inicial do sistema foi
configurada como uniforme em todo o dominio, o calor do processo de devolatilizacao foi

desprezado.
3.8.3. Reacgobes Heterogéneas e Homogéneas

Para as reagbes heterogéneas, a transferéncia de massa m,,_,; , € dada em termos de
fracdo massica relacionados a estequiometria de cada reacdo, por meio dos coeficientes

estequiométricos (n;) de cada componente envolvido nas reagdes [3.1 a 3.4]:

mp—n',k = ni(apppychar)Rhet (348)

onde Y, representa a fragao volumétrica da fase solida de biomassa, que contém a espécie

de carvéo (char) e Ry, representa a taxa da reagéo heterogénea, dada por:

RyinRaifs

Rpet = (3.49)

Riin + Rairr

€ Rgiff © Ryin representam a taxa de difuséo e a taxa cinética, respectivamente, e P; é a
pressao parcial da i-ésima espécie quimica envolvida (ex.: H,0, C0O,, H,, etc.). As taxas de

difuséo e reagdo sdo expressas por:

E
Ryin = —ATP <— —“) (3.50)
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onde E, denota a energia de ativagdo, A € a constante pré-exponencial, § o expoente de
temperatura (definido no presente como a unidade) — demonstrando a dependéncia linear da

temperatura —, T,, representa a temperatura da particula (biomassa) e R a constante do gas;

0.75
Tp+Tg

2
Rasry = 21— (3.51)

C; se refere a constante de difuséo de massa, T,, e T, correspondem as temperaturas
da particula e do gas, respectivamente, e d, representa o diametro da particula, que é

calculado pela férmula:

g = (8 (3.52)
» = \7p,

Os parametros das equacgdes (3.17) e (3.18) sao definidos experimentalmente para cada

reacao quimica, conforme a Tab. 3.8:

Tabela 3.8 — Constantes das reagdes quimicas heterogéneas (KLIMANEK; BIGDA, 2018)

Reacido A [s/m] E, [J/kmol] C [sK*™]
Reforming of Char 2.0x 1077 7.9 x 107 5x 10712
Boudouard 2.0x 1077 7.9 x 107 5x 10712
Methanation 1.18x 107° 1.49 x 108 5x 10712

Conforme explicado na Se¢do 3.4.7, as reagdes homogéneas implementadas no
presente trabalho foram water-gas shift, reverse water-gas shift, methane-steam
reforming e Combustao de CO, em sua forma simplificada da Tab. 3.4:

Computacionalmente, no software OpenFOAM, as reagbes homogéneas foram
implementadas por meio dos pacotes prontos originalmente utilizados para modelagem de
combustao laminar. Sua formulagéo foi implementada de forma analoga ao demonstrado
nesta segdo, com a diferenga que, nas reagdes homogéneas, ndo ha necessidade de
transferéncia de massa entre fases. Nesse sentido, a Eq. (3.41) se da de forma simplificada,

conforme a seguir:



74

]
% (agpgYig) + V- (agpgUgYig) = V(agpgDesVY; ) + 10 4 (3.53)

onde se tem o termo de transferéncia de massa entre espécies (m;4), de subindice i, g
representando a i-ésima espécie da fase gasosa (g). Esse termo também foi calculado

utilizando-se a taxa de reagao de Arrhenius da mesma forma demonstrada anteriormente:

Ry = ATFe(~T) (3.54)

onde o expoente de temperatura () € nulo nesta formulagao da taxa de reagao das reacoes

homogéneas (Ry,,,)- E as constantes de cada reagdo dada conforme a Tab. 3.9:

Tabela 3.9 — Reacdes homogéneas e constantes de Arrhenius (GOMEZ-BAREA; LECKNER,
2010; JONES; LINDSTEDT, 1988)

Reacao Forma Quimica AH 1 Ty

Reacdo Water- |
gas shift -41kd mol' | 2,78 x 103 | 1,26 x 107

+41kd mol' | 9,59 x 104 | 4,66 x 107

Reverse Water- COz gy + Hz(yy © COg) + Hy 0
gas shift
Reagao
- -1 8 8
Methane-Steam CO) +3Ha ) & CHy ) + Hy0(g 206 kJ mol 3x10 1,26 x 10
Reforming g g

- 283 kJ mol' | 6,02x 108 | 1,51 x 103

Combustéo (=) 1
CO(g) + 502(9) Sl COz(g)

ou Reducgio (<)

3.8.4. Gaseificagao e Pirdlise

Mediante a elaboragao da modelagem termoquimica dos processos de Gaseificagédo e
Pirolise apresentado na Fig. 3.19, que levou em consideragdo as metodologias
numérico-computacionais aplicadas no software OpenFOAM, os subprocessos envolvidos
foram implementados conforme modelagem descrita anteriormente e controlados a fim de se
obter as mesmas condi¢des operacionais do Reator da Planta Piloto de Maua-SP.

Esse controle é feito por meio das condigdes de contorno aplicadas (ex.: vazao massica

de insuflamento, fragdes massicas de espécies do ar, quantidade de material de leito inicial
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etc.), taxas de reacgbes e de transferéncia de massa/energia, estabelecer o correto balango
de massa dos experimentos realizado na planta.

Os fenbmenos de pirdlise e gaseificagao foram contidos ou intensificados por meio do
correto balanco das espécies gasosas (produzidas ou consumidas), sobretudo o oxigénio
(O2), uma vez que a pirdlise se difere fortemente da gaseificagdo no quesito do produto
resultante. Essa produz essencialmente gases oriundos das reac¢des de redugdo, enquanto
aquela é responsavel pela degradacdo térmica da biomassa em atmosfera escassa em
oxigénio. A composicao final do gas de sintese obtida pelas simulagbes em comparagao com
0 syngas produzido experimentalmente €, entdo, avaliada como uma das formas de se
certificar a respeito da metodologia implementada na modelagem.

A seguir é apresentado o modelo fisico geral do reator de escala semi-industrial

estudado no presente trabalho.

3.9. Metodologia de Desenvolvimento e Validagao do Modelo

A metodologia de desenvolvimento e validagdo do modelo consistem, de forma

resumida, nas seguintes etapas:

1) Montagem do diretério de arquivos do OpenFOAM com os modelos
tedricos-computacionais, condicdes iniciais, condicbes de contorno, informacgdes do
modelo, propriedades termodindmicas, métodos numeéricos, atributos fisicos e
quimicos;

2) Pré-processamento: Definicdo das condicdes de contorno, coeficientes de
submodelos, fator de relaxagdo numérica, tempo de simulacido, passos de tempo
(fisico, quimico), tolerancias numéricas, variaveis de interesse de pds-processamento
para gravacao etc.

3) Na etapa de inser¢ao de condigées contorno, implementar a composigdo da
biomassa, em termos da fragdo massica de carbono fixo, volateis, cinzas e umidade,
oriunda da Analise Imediata do CDRSU;

4) Ajustar as condigoes iniciais e velocidade de entrada do ar (ou vazao) para atingir o
regime de fluidizacdo desejado estavel, atingindo também a presséao de entrada do
agente gaseificante (dado experimental) aproximadamente constante;

5) Avaliar convergéncia de malha para as variaveis da fluidizagéo;
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6) Implementar o processo de Devolatilizagao utilizando-se das taxas de reacédo de
CRDSU (ou CDR) de trabalhos semelhantes da literatura e rodar o caso até a
homogeneizacao do sistema e estabilizacdo das variaveis:

a) Presséao de entrada do ar pelo inlet;

b) Temperatura do sistema (Tgreiq = Tair = Tparticutas)s

c¢) Composicao do syngas que flui pela saida do dominio.

7) Obter as informag¢des de todas as variaveis no dominio do instante de tempo ja
estabilizado e realizar o balango de massa:

a) Ajustar a propor¢cao de gas produzido por essa reagcdo em relacdo ao
consumido para que a massa de gas produzida seja igual a massa solida de
biomassa consumida;

8) Implementar cada reag¢ao quimica (heterogéneas e homogéneas) de forma
independente das demais e rodar o caso até a homogeneizagdo do sistema e
estabilizacdo das variaveis:

a. Presséao de entrada do ar pelo inlet;

b. Temperatura do sistema (Tgreiq = Tair = Tparticutas):
c. Composicao do syngas que flui pela saida do dominio.

9) Realizar o balango de massa, conforme o passo (7).

10) Verificar a convergéncia de malha para as variaveis termoquimicas, incluindo todas
as reagdes de interesse, e definir malha de menor custo computacional;

11) Definir em qual tempo (tempo de estabilizagcdo) obtém-se o caso plenamente
estabilizado, i.e., em termos da fluidodinamica e da termoquimica;

12) Implementar a injecdo de biomassa pelo inlet conforme o balan¢o operacional
experimental da Planta Piloto de Maua-SP (Fig. 3.7);

13) Rodar durante o tempo de estabilizagdo para obtencdo do estado de Regime
Continuo da operagéao do reator;

14) Comparagédo da composicao geral do syngas com os dados experimentais
realizados na Planta Piloto de Maua-SP;

15) Alterar iterativamente as taxas de reag¢des dos processos quimicos até que se
obtenha erro menor que 1% em cada espécie quimica na comparagéo da composi¢ao
do syngas em outlet.

16) Verificar o balango de massa das espécies quimicas para inferir sobre a coeréncia do

modelo.
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O modelo obtido pode ser validado ao se inserir outros tipos de biomassa oriundas de
cigarro, pneu ou madeira; conforme ja testadas na Planta Piloto de Maua-SP, a fim de se obter
a composicao do syngas conforme os dados experimentais. Nao foram realizadas essas
analises devido a caréncia de dados experimentais oriundos da Planta Piloto de Maua-SP. Os
dados obtidos quando da gaseificacdo de biomassa de cigarros ndo puderam ser utilizados
no presente trabalho devido ao baixo PCI do gas obtido causado por mal condicionamento de
amostras (MBIE et al., 2023).

A presente metodologia também foi validada com a reproducdo de outros dados
experimentais, utilizando-se outras geometrias de reatores da literatura, em que se obteve
também boa coeréncia nos resultados.

A expectativa é que o0 modelo possa ser utilizado para prever o comportamento do reator
€ a composigao quimica do syngas obtida com a modificacao de técnicas de operacao, como
a injecao de vapor ou de outras reagdes quimicas para eliminagédo de substancias nocivas ao

meio ambiente.

3.10. Modelo Fisico Geral

Na Secéao 3.1 foi apresentado algumas caracteristicas da Planta Piloto de Maua-SP,
suas dimensdes, geometria e o balango de massa de sua operagdao em regime continuo (Fig.
3.7). Assim, compilou-se as informagdes necessarias para a implementacdo no modelo
computacional de acordo com o software Openfoam, em que foram utilizadas nas simulacdes
ao longo do trabalho duas geometrias (Fig. 3.20), uma geral e uma simetrizada a fim de se

reduzir o custo computacional em determinadas situagdes.
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Figura 3.20 — Representagdo da geometria geral e simétrica utilizada na maioria das

simulagdes. Indicagbes das superficies de controle: outlet (vermelho) e walls (azul e verde)

Assim, as definicdes tedricas do modelo foram reunidas na Tab. 3.10, as justificativas

da selegdo de cada modelo foram apresentadas ao longo deste capitulo, os dados

experimentais da Planta Piloto de Maua-SP apresentados na Tab. 3.11 e as informacobes de

propriedades termodinamicas e parametros numéricos na Tab. 3.12.

Tabela 3.10 — Tabela resumo dos parametros de modelo para simulagdao CFD

Parametro Descrigao
Modelo de Escoamento Multifasico Euler-Euler
Parametros de fragao volumétrica Implicito
Formulagao Transiente Euler

Numero de Fases Eulerianas

03 (gas, biomassa, areia)

Fases

Ar e/ou Vapor (fase continua)

Biomassa (fase dispersa)

Areia (fase dispersa)

Componentes/Espécies consideradas

Biomassa: fase multicomponente contendo
biomassa (consumivel), carvao (char),

cinzas (ash)
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Areia: fase monocomponente

Gas: fase multicomponente contendo as
espécies quimicas H20, CO,, CO, Hz, O,
CHa, N2, C2H4, CoHs, CsHs

Modelo de Transferéncia entre fases

Correlagdes empiricas de Ranz-Marshal
(RANZ; MARSHALL, 1952)

Modelo de Arrasto

Gidaspow (GIDASPOW, 1994b)

Propriedades termofisicas

Sutherland’s Law (SUTHERLAND, 1893)

Tabelas Termodindmicas JANAF (CHASE,
1998)

Filtro de turbuléncia

Reynolds-Averaged Navier-Stokes (RANS)

Modelos de Viscosidade

Gases: Modelo Newtoniano

Sdlidos: Teoria Cinética dos Escoamentos
Granulares (KTGF) (VAN WACHEM, 2000)

Fechamento de turbuléncia

k—c¢

Tabela 3.11 — Parametros da operacao continua do Reator da Planta Piloto de Maua-SP

Parametro

Descrigao / Valor

Geometria (Fig. 3.10 e Tab. 3.10)

Altura=9,5m

Diametro = 1,46 m

Area de inlet/outlet = 1,63 m

Diametro Tudo Downdraft = 0,25 m

Pressao de insuflamento

130 kPa

Umidade do CDRSU

15 wt% (INFIESTA et al., 2019b)

Dimensao média do CDRSU

25 mm (INFIESTA et al., 2019b)

Temperatura de Operagdo Continua 850 °C
Temperatura de entrada da biomassa 30 °C
Temperatura de entrada do ar 400 °C

Vazao massica de inje¢ao de biomassa

296 kg h™' (0,0822 kg s™)

Vazao massica de insuflamento de ar

488,4 kg h-1 (0,1357 kg s™')

Vazao massica de extragcao de cinzas

79,96 kg h'' (0,0222 kg s™)
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Tabela 3.12 — Propriedades termodinamicas e parametros numéricos para simulacao CFD

Parametro

Descricao / Valor

Massa especifica da biomassa

250 kg m (INFIESTA et al., 2019b)

Massa especifica da areia

2500 kg m™

Massa especifica das cinzas

2080 kg m= (LOPES SILVA; CELINA
LANGE, 2008)

Propriedades termodinamicas do ar

Tabelas JANAF (CHASE, 1971)

Vazao massica de insuflamento de ar

0,1357 kg s @ 400 °C

independéncia de malha

Umidade da biomassa considerada 0 wt%

Diametro da biomassa 20 x 103 m
Diametro da areia 1,5%x10%m

Solver multiphaseEulerFoam
Solugao numérica PIMPLE

Malha Definitiva conforme teste de | 3D

Volumes finitos hexaédricos

Numero de Células = 112.000

Agente gaseificante

Ar e/ou Vapor

Velocidade (superficial) do ar

1,5ms

Pressao de insuflamento*

130 kPa

Massa de areia do leito

2640,73 kg, calculado por Eq. (3.37)

Temperatura inicial do reator

850 °C

Temperatura de inje¢dao da biomassa 30°C
Temperatura de insuflamento do ar 400 °C
Condicoes de contorno em paredes Isolada Termicamente, sem

escorregamento fluidodindmico

Passo de tempo 1x10%s
Tempo de simulagdo (obtencdo do caso | 300 s
parcialmente estabilizado)

Tempo estabilidade fluidodinamica (obtido) | 5s
Tempo estabilidade termoquimica (obtido) | 10s

* Obtida de forma regressiva pela quantidade de material de leito inicial, conforme

detalhado na Segéao 3.6.1.
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As condi¢des de contorno definidas para o modelo desenvolvido no presente trabalho
foram resumidas na Tab. 6.2, do APENDICE II.
Configuracdes de processamento da maquina em que foram realizadas a maioria das
simulagdes:
Dell Vostro 3710
12th Gen Intel® Core™ j7-12700 x 20
Memoria 15,3 GB

3.11. Indicadores de Performance de Gaseificagao

Diversos indicadores sado propostos para avaliar e quantificar o desempenho de
tecnologias de recuperacao energética que envolvem transformagdes termoquimicas (MANU;
KAILAS; MADAV, 2023).

A primeira avaliagao diz respeito ao Poder Calorifico Inferior (PCl ou, do inglés, Lower
Heating Value — LHV), que possibilita inferir sobre a combustdo de gases e da prépria
biomassa. Apesar de n&o ser o objetivo a combustdo da biomassa, sua determinacao é util
para critérios comparativos com o PCI do gas.

O PCI do CDRSU e do syngas foram determinados, respectivamente, por meio de
experimentos utilizando-se equipamento de analise termogravimétrica (TGA) e analise por
empresa especializada. No presente trabalho, o PCl do gas de sintese obtido por simulagao
foi calculado considerando-se sua composicdo. O memorial desse calculo pode ser

encontrado no trabalho de (MONTEIRO, 2019), resumido pela seguinte equagéo:

Q|

3.55
XiniMM; ( )

PCIsyngas = LHVsyngas =
onde |Q| € o mddulo da energia térmica liberada quando da combustdo dos gases, n; o
coeficiente estequiométrico da reagédo de combustdo da espécie quimica i e MM; a massa
molar da espécie i.

A finalidade dessa avaliagao é calcular a razao entre esses parametros, que indicaria o
percentual de energia obtida no gas de sintese produzido em relagéo (R y) a energia quando

da combustao direta do CDRSU, por meio da equagéo seguinte:

LHVsyngas

Riuy = x 100 3.56
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Eficiéncia de Conversao de Carbono (CCE — Carbon Conversion Efficiency) é um
parametro de analise de desempenho que consiste na conversdo de carbono inicialmente
presente na biomassa em produtos gasosos, i.e., espécies quimicas, oriundos do carbono.
Esse parametro é calculado por (ASKARIPOUR, 2020):

CCE (%)
_ Msyngas X Ysyngas X (“cz{4 + aco + @co, + ac,n, t Ac,n, T aC3H3) x12/22,4

_ (3.57)
Mpiomassa X % Cbiomassa

x 100

onde %C é a porcentagem de carbono fixo da biomassa (Tab. 3.5).
O parametro mais importante da gaseificacdo é a Eficiéncia de Gaseificacdo (CGE —
Cold Gas Efficiency), que quantifica a energia reaproveitada da biomassa considerando todo

seu potencial calorifico, pode ser calculado por (LAMAS et al., 2023):

m LHV,
CGE(%) = —2X98 ~_YM9T_ » 100 (3.58)

biomassaLHVbiomassa

Frequentemente em processos exclusivamente de combustéo, utiliza-se do parametro
Razédo de Ar/Combustivel (RAC) para determinar o ponto de combustdo de determinado
comubustivel. Esse parametro, calculado pela Eq. (3.59), indica se se trata de uma combustao
dita “pobre” (em escassez de oxigénio), “rica” (abundancia de oxigénio) ou estequiométrica

(condigao ideal em eficiéncia).

My
RAC = ———— (3.59)
Mcprsu

Em se tratando de processos termoquimicos como a gaseificagédo, esse parametro é
atrelado as informagdes do processo determinando a Razéo de Equivaléncia/Eficiéncia (EF,
do inglés, Efficiency Ratio ou Equivalence Ratio), que demonstra a quantidade de oxigénio
utilizada no processamento autotérmico com relacdo a quantidade estequiométrica de
combustao da biomassa CDRSU, i.e., a vazdo de oxigénio necessaria para a combustao
completa (ideal) desse combustivel. No presente trabalho, esse parametro foi calculado para
demonstrar, sobretudo, a diferenga da gaseificagéo para a combustdo de biomassa, que ainda
€ assunto de discuss&o no ambito da sustentabilidade. S&o calculados por meio das seguintes

equacobes:
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ER RACreal

(3.60)

RACestequiométrica

Esses parametros sao frequentemente utilizados para comparativo entre reatores,

processos e tecnologias e serdo discutidos no Capitulo IV.
3.12. Analise Geral do Reator da Planta Piloto de Maua-SP

Essa secao sera apresentada posteriormente da apresentacao dos resultados obtidos
e tera a finalidade e inferir sobre os resultados obtidos apresentando aspectos de seu
escoamento interno real, informacdes da termoquimica ao longo da operagao, possiveis
dificuldades e oportunidades de melhorias tecnoldgicas baseado nos resultados obtidos do
funcionamento do reator em sua operacao transiente e continua. Ademais, buscou-se também
apresentar situagdes ainda nao testadas no referido reator como:
i) Analise paramétrica: modificacdes de parametros de simulagao a fim de obter gas
de sintese com composicdes tais de maior Poder Calorifico Inferior;
i) Implementagao da utilizagao de misturas com vapor como agente gaseificante e
sua influéncia na composigao do gas de sintese produzido;
Tais perspectivas observadas quando do escoamento do reator da Planta Piloto de
Maua-SP.
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CAPITULO IV

RESULTADOS E DISCUSSAO

Para apreciacdo do leitor, a linha de pesquisa do presente trabalho ja contempla
algumas publicagdes em revistas com Qualis, relacionadas a gaseificagdo de derivado

Residuos Sélidos Urbanos (RSU), em que houve participagédo do presente discente. A saber:

e Design of an industrial solid waste processing line to produce refuse-
derived fuel (INFIESTA et al., 2019b);

e A Gas Chromatography Method for Simultaneous Quantification of
Inorganic Gases and Light Hydrocarbons Generated in Thermochemical
Processes (SILVA et al., 2021);

o Gasification of municipal refuse-derived fuel as an alternative to waste
disposal: Process efficiency and thermochemical analysis (FERREIRA et
al., 2021a);

o Eulerian computational fluidisation modelling using OpenFOAM applied to
a semi-industrial fluidised bed reactor and pilot plant application
(MONTEIRO et al., 2023).

Além de tais contribuigdes na linha de pesquisa, também citadas ao longo do trabalho.
Em se tratando especificamente da simulagédo do reator de escala semi-industrial da Planta
Piloto de Maua-SP, objeto de estudo do presente trabalho, adiante serdo apresentados os

principais resultados obtidos e as discussdes pertinentes.
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4.1.Validagao do Modelo

4.1.1. Validagao da metodologia numérico-computacional

Conforme descrito na secdo 4.1.1, compondo a validagdo do modelo, trabalhos da
literatura académica foram de grande importancia ao longo do desenvolvimento do modelo,
uma vez que foram utilizados para validar a metodologia computacional, modelos
fisico-quimicos e métodos computacionais utilizados para representar o reator termoquimico
de gaseificacado de residuos em larga escala por meio da abordagem EU-EU. Nesta etapa,
alguns trabalhos foram selecionados, reproduzidos no OpenFOAM e avaliados os resultados
e informagdes produzidas pelas simulacoes.

O trabalho de Qi et al. (2019) envolve a (i) avaliagdo de dois modelos de transferéncia
de calor por meio de uma geometria simplificada de tamanho reduzido e (ii) a gaseificagao a
vapor de biomassa em leito fluidizado borbulhante com um reator de altura de leito (freeboard)
de 1,5m. Ambos os casos com validacdo experimental, util para reprodugdo no software
OpenFOAM e validacao da metodologia computacional presente.

As simulacdes realizadas por Ku; Li; Lavas (2015) consistem também na gaseificacao
a vapor de biomassa em reator com geometria semelhante ao anterior e validagéo

experimental.

4.1.1.1. Reproducéo do trabalho de Ku; Li: Lgvas (2015)

Os autores apresentaram em seus resultados as imagens da simulagao quando do inicio
do escoamento e insuflamento do agente gaseificante (Fig. 4.2) e ao fim da simulacao (Fig.
4.4), além de demonstrarem a oscilagéo de pressao de entrada do ar na superficie de controle
inlet (Fig. 4.6).

Na comparacao de resultados obtidos por simulagdes realizada sob abordagem
Euleriana-Euleriana (EU-EU) e Euleriana-Lagrangeana (EU-LA) ha clara distingdo na
quantidade de detalhes do escoamento multifasico. A abordagem EU-LA, utilizada no trabalho
de Ku; Li; Lagvas (2015), produz resultados visuais das particulas em maior qualidade no
sentido de movimentacdo de particulas, o que ndo é observado na abordagem EU-EU,
utilizada no presente trabalho. Tal visualizagdo ainda é influenciada pela interpolagéo da
fracdo massica entre as células da malha utilizada. Portanto, mesmo com uma malha
extremamente refinada, no sentido de aumentar a qualidade dos detalhes visuais, o

escoamento das particulas solidas apresentar-se-ia destoante entre os resultados visuais
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obtidos nas simulacdes, conforme apresenta-se a comparagao pelas figuras subsequentes
(Fig. 4.1 a 4.4).
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Figura 4.1 — Fragcado massica da fase areia (alpha. areia) no inicio da simulagao

1.5] 0 sec 0.1 sec 0.2 sec 0.3 sec 0.4 sec

0.51

0.0 2
Figura 4.2 — Aspecto do escoamento evidenciando a movimentagcédo da areia nos instantes

iniciais da simulag&o. Adaptado de Ku; Li; Lgvas (2015)
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Figura 4.3 — Fragéo massica da areia (alpha. areia) nos instantes finais da simulagao
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Figura 4.4 - Aspecto do escoamento eV|denC|ando a mowmentagao da areia nos instantes

finais da simulagdo. Adaptado de Ku; Li; Lgvas (2015)
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Por outro lado, a comparacdo dos parametros obtidos é valida para caracterizar o
escoamento: quando se analisa a altura do leito na condi¢do estavel do reator, constata-se a
obtengdo da mesma altura maxima do escoamento inicial e mesma altura final do leito em
escoamento (Fig. 4.3 e 4.4). Nas Fig. 4.5 e 4.6 ainda se percebe grande coeréncia entre os
resultados obtidos na amplitude de oscilagcdo da pressdo de insuflamento de ar. Tais
observacdes compdem a quantificacdo dos parametros de interesse para a adequada

caracterizacao da fluidizagao de um reator de leito fluidizado.
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Figura 4.5 — Presséao na superficie inlet de entrada ao longo do tempo fisico. T = 820 °C,
S/B = 1,2. Adaptado de Ku; Li; Lavas (2015)
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A fluidodindmica do regime borbulhante obtida nas simulacbes de reatores é
frequentemente avaliada em termos da pressao de insuflamento do agente gaseificante na
superficie inlet de entrada no reator. Conforme demonstrado na Fig. 4.5, resultado das
simulagbes de Ku; Li; Lavas (2015), em comparagdo com o mesmo parametro obtido pelas
simulagdes do presente trabalho (Fig. 4.6), observa-se a concordancia da pressao obtida e a
amplitude dessa oscilagao.

Trata-se de um pardmetro que indica o tipo de regime de fluidizacdo, podendo-se,
inclusive, inferir sobre a intensidade da formagao e tamanho de bolsées de ar e bolhas no
leito fluidizado. Dessa forma, o parametro pode ser avaliado para comparagao de reatores de
geometrias em diferentes tamanhos, demonstrando-se bastante util no estudo de escala em
reatores. Portanto, sua avaliacao foi utilizada para o scale-up do presente modelo e obtengao
do mesmo regime de escoamento para o modelo do Reator da Planta Piloto de Maua-SP.

Por fim, avaliou-se a composicado do gas de sintese obtida por simulagdes no trabalho
de Ku; Li; Lagvas (2015), apresentada na Fig. 4.8, em comparagdo com os resultados da
termoquimica obtida por meio da modelagem utilizada no presente trabalho (Fig. 4.9). Os
resultados também foram consistentes em termos qualitativos e quantitativos. Pequena
variacao foi observada ao fim do tempo fisico simulado na fragdo volumétrica de cada espécie
quimica implementada. A Fig. 4.9 resume as informagdes obtidas por simulagbes e
experimentalmente (SONG et al., 2012).

70

60 m Experimental (SONG et al., 2012)
m Simulagdo (KU; LI; LGVAS, 2015)

50 H Presente Trabalho
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H2 co co2 CH4
Espécie Quimica (--)
Figura 4.7 — Comparativo das composigoes obtidas com relacéo a resultados de simulagao e

experimental. Fonte: (KU; LI; LOVAS, 2015; SONG et al., 2012)
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Figura 4.9 — Composig¢ado do gas obtida por simulacdo na modelagem do presente trabalho
em reprodugédo ao trabalho de Ku; Li; Lgvas (2015)

Tais comparagdes tiveram o objetivo de validar a metodologia numérico-computacional
utilizada e implementada no software OpenFOAM. A abordagem EU-EU foi avaliada em
comparagao com trabalhos que utilizaram, inclusive, abordagem diferente, como a EU-LA.
Contudo, tais resultados permitem validar o modelo utilizado, que é capaz de produzir
resultados consistentes com dados de simulagdo e experimentais presentes na literatura
académica.
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4.1.1.2. Reproducéao da primeira parte do trabalho de Qi et al. (2019)

Na primeira parte de seu trabalho conduzido sob abordagem EU-LA, (Ql et al., 2019)
consideraram importante avaliar primeiramente os efeitos na transferéncia de calor de duas
formas diferentes de se considerar o material particulado. Nesse sentido, utilizaram o Método
de Elemento Discreto (do inglés, Discrete Element Method — DEM), que considera cada
particula de forma individual (elemento lagrangeano), e o Método Granular Grosseiro (Coarse
Grain Method — CGM), que modela o particulado sélido como grupos de particulas (ou
pacotes).

Esse trabalho foi reproduzido pela presente modelagem sob abordagem EU-EU,
justamente para avaliar a capacidade dos modelos implementados, inclusive, em se tratando
da transferéncia de calor.

Os autores avaliaram a mudanga de temperatura das particulas, com validagao
experimental, ao longo do tempo fisico simulado, de 20 s. Para os mesmos parametros
considerados, a evolugdo da temperatura, apresentada na Fig. 4.10, teve boa consisténcia
com os resultados experimentais. Demonstrou-se, portanto, que os métodos ambos os
métodos sob abordagem lagrangeana dos autores sdo capazes de representar o fenébmeno
da transferéncia de energia térmica envolvidos no reator. De maneira concorde, a modelagem
do presente trabalho, desenvolvido em abordagem distinta, também demonstrou boa

coeréncia com as simulagdes e com os dados experimentais comparados.

75 |

—— Presente Trabalho
——DEM (Ql et al., 2019)
65 | ——CGM(Qletal.,, 2019)
A Experimental (PATIL; PETERS; KUIPERS, 2015)

Temperatura de Particula (°C)

0 2 4 6 8 10
Tempo fisico simulado (s)
Figura 4.10 — Comparativo da temperatura média de particulas ao longo da simulagao. Fonte

de dados: (PATIL; PETERS; KUIPERS, 2015; Ql et al., 2019)
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Utilizando-se dos mesmos tipos de modelagem, também foi feita a analise comparativa
da oscilagao do leito fluidizado, assumindo o regime borbulhante e analisada a amplitude do
parametro de pressao a fim de se caracterizar o escoamento. Esses resultados demonstrados
na Fig. 4.11, indicam, conforme o esperado, o grau de detalhamento resultante da simulagao
com o Método de Elemento Discreto (DEM), que, por considerar particulas individualmente,
permite a maior oscilacédo, formacgao de vazios e borbulhamento do leito em escoamento. O
Método Granular Grosseiro (CGM), apresentou comportamento intermediario (em menor
amplitude), quando em comparag¢ao com o resultado da simulagao sob abordagem Euleriana
(EU-EU) utilizada no presente modelo. Nesse sentido, a abordagem EU-EU permite boa
comparacgao entre simulagdes, com menor custo computacional, porém, com menor nivel de

detalhamento do escoamento interno ao reator.
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Figura 4.11 — Comparativo da oscilagdo da pressao de entrada no reator dentre diferentes
métodos lagrangeanos (Ql et al., 2019) e da simulacao do presente trabalho com metodologia
euleriana na fluidizagéao do particulado sélido
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4.1.2. Validacao Fluidodindmica

4.1.2.1. Scaling-up

Conforme descrito na Secao 3.3, uma das etapas de validacdo do sistema teérico
implementado € o estudo de scaling-up de reatores. Nesse sentido, os modelos de arrasto
comumente utilizados para as simulagdes CFD relacionadas foram avaliados nesse estudo,
referindo-se apenas a mudancga de escala de reatores.

Existem fatores-chave que regem esta transicdo e cuja previsdo ainda ndo é bem
conhecida. Ao mudar de um reator pequeno para um reator maior (processo de scaling-up), a
hidrodindmica muda significativamente, o que significa que as particulas do substrato se
comportam de maneira diferente. Além disso, o tempo de residéncia é diferente causando
grande influéncia nas reagdes quimicas. Ambas as contribuicées levam a composigdes finais
de gas de sintese que podem diferir substancialmente, pelo menos, no seu valor absoluto.
Por esta razao, é necessario recolher dados de reatores com dimensdes semelhantes para
evitar erros e reduzir riscos e incertezas de alto nivel (COUTO et al., 2016).

Portanto, faz-se necessaria a avaliacdo das relagcbes dos parametros envolvidos na
fluidizagdo quando se utiliza os modelos ja bem consolidados para escoamentos de pequena
escala em modelagem de larga escala. A avaliagcdo consistiu no comparativo das relagbes
fluidodinAmicas de um trabalho experimental selecionado da literatura académica com
fluidodinamica semelhante.

No presente estudo, os parametros utilizados foram definidos conforme o trabalho de
Shao et al. (2019), por apresentar maior semelhanga com relagéo a outros reatores. Sendo
todos os pardmetros da mesma ordem de grandeza, exceto por algumas diferengas
relacionadas a temperatura e parametros dependentes da geometria. Porém, a dindmica dos
fluidos obtida nas simulagdes do reator semi-industrial apresentou caracteristicas muito
semelhantes. As ditas relagcdes de forca foram compiladas e apresentadas na Tab. 4.1,
indicando a semelhanca do trabalho de literatura selecionado com o escoamento do reator da
Planta Piloto de Maua-SP.

Tal estudo permitiu inferir uma boa compatibilidade entre as constantes e
adimensionais, corroborando a validagao para um bom desenvolvimento do presente modelo.
Essa avaliagdo é de grande relevancia na modelagem dos escoamentos, pois permitiu adotar
os métodos e modelos tedricos com maior seguranga no desenvolvimento do modelo CFD do

reator de larga escala da Planta Piloto de Maua-SP.
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Tabela 4.1 — Parametros importantes e relagbes de forgas atuantes na fluidizacao (relagbes

de escala simplificadas). Adaptado de Yang (2003)

n ~ . (SHAO et al., Presente
Parametro Relagao de Forgas (Descrigao) 2019) trabalho
pstod, /1 I(gzrsc;la de particulas / Forga viscosa 4.74 x 103 1.47 % 10°
psuwoL/p | Inércia (Gas) / Forga Viscosa (Gas) 5.30 x 108 4.54 x 108

o/ Razado de velocidades em relacdo a M amet
o/tmf | minima velocidade de fluidizagao (Up,) ©SMOS parametros
u?/g* Inércia / Forga Gravitacional 4.22 x 10" 1.63 x 10*
Ps/ Py Inércia (solidos) / Forga de Inércia (gas) 5.25 11.77
G./p.u Fluxo volumétrico recirculante de Mesmos parametros
s/Psto | sslidos / Fluxo volumétrico (gas) P
L/D Altura do leito / Didmetro do leito 10 7.85
Distribuica h icul Mesmo tamanho Mesmho
PSD |str|_bU|ga'o dg tgma_n o0 de particulas para todas as tamanho
(Particle size distribution) . . para todas
particulas
as particulas
Esfericidade
_ , constante para N/A
0] Esfericidade das particulas todas as (EU-EU)
particulas (EU-LA)

*Para as simulagdes consideradas para comparagao
N/A: ndo se aplica, devido a abordagem (EU-EU) adotada.

4.1.2.2. Modelos de Arrasto

Uma vez que o scale-up do reator do trabalho de (SHAO et al.,, 2019) se mostrou
possivel com relagao ao reator da Planta Piloto de Maua-SP, prosseguiu-se com a reprodugao
desse trabalho da literatura académica a fim de se comparar os principais modelos de
arrasto disponiveis.

Shao et al. (2019) usaram simulagdes EU-LA e validagéo experimental (SUBRAMANI;
MOTHIVEL BALAIYYA; MIRANDA, 2007) de um modelo 3D de reator de leito fluidizado para
avaliar os efeitos de diferentes parametros (temperatura, tamanho de particula, distribui¢cdo e
densidade) na velocidade minima de fluidizagdo, empregando um reator de 0,5 m de altura
com uma sec¢ao transversal quadrada de 50 mm x 50 mm. O sistema bifasico consistia em ar
como fase continua e areia de silica como fase dispersa. Este reator operou a 373 K e pressao
atmosférica de 101.325 Pa. A fase dispersa foi composta por areia (silicio) com massa
especifica de 2.820 kg m™ e diametro de particula de 0,163 x 103 m.

A analise completa de fluidizacdo dos autores consistiu em variar a velocidade
superficial do gas de 0,005 a 0,06 m s™', durante 20 s de tempo fisico simulado. Da mesma

forma, o mesmo sistema de malha regular foi modelado no OpenFOAM para esta
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comparagao, composto por 49.130 células cuboides simples. Outras malhas refinadas foram
testadas para verificar a sensibilidade de malha e uma malha de 156.250 células também foi
utilizada na estrutura Euleriana, para realizar as comparacbes das fragbes volumétricas,
conferindo maior qualidade nas imagens.

O modelo de arrasto empregado por Shao et al. (2019) foi uma combinac¢ao das fung¢des
fornecidas por Wen e Yu (1966) e Ergun (1952). A Fig. 4.12 mostra a queda de presséao (Ap)
e a determinagao da velocidade minima de fluidizagao (U,,s) do sistema fluidodinamico, que
foi de aproximadamente 0,024 m s, definida como o ponto de intersecgéo entre as linhas de
tendéncia da transicdo de fluidizacdo. Boa concordancia entre a simulacdo e os dados
numeéricos de Shao et al. (2019) (Fig. 4.12), com erro relativo maximo de 5% na velocidade
minima. Essas simulagbes foram realizadas utilizando diferentes modelos de arrasto, que
tiveram boa correlagdo com os dados experimentais, em que o modelo de Wen e Yu (1966)
forneceu a melhor correlagcido. Os resultados demonstraram que o modelo Euleriano de duas
fases aqui desenvolvido foi capaz de fornecer resultados consistentes com os encontrados na

literatura, apesar da utilizagao da abordagem EU-EU, em face a abordagem EU-LA.
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Figura 4.12 — Correlagao entre a queda de pressao (Ap) em fungao da velocidade superficial

de insuflamento de ar
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A consisténcia das simulagdes também foi avaliada em funcéo da temperatura operagao
do reator (Fig. 4.13). Embora o aumento da temperatura induza mais energia ao sistema — em
termos de velocidades relativas, menores viscosidades e maior quantidade de movimento no
escoamento —, observa-se que a velocidade minima de fluidizacdo tende a ser menos
influenciada em temperaturas mais elevadas. Tal informacéao é importante quando se trata de
temperaturas em torno de 850 °C pertinente ao reator da Planta Piloto de Maua-SP. A Fig.
4.13 também indica que a modelagem utilizada possui maior confiabilidade nas temperaturas
intermediarias, que apresentaram erro relativo médio de aproximadamente 5%. Esses
resultados mostraram boa consisténcia do modelo ao longo da temperatura.

0,03

?

) dp = 0,163 mm

0025 pp = 2.820 kg/m3

7

0,02 + &

Velocidade minima de fluidizagao (m/s)

0,015 | “"“lx\.\!ﬁﬁ
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0,01 + ¢
’ B Subramani et al. (2007)
0,005 + + Shao et al. (2019)
A Presente Trabalho
0 f f f f
200 400 600 800 1.000

Temperatura (K)

Figura 4.13 — Velocidade minima de fluidizag&o (U,,r) em fungéo da temperatura. Fonte de
dados: (SHAO et al., 2019; SUBRAMANI; MOTHIVEL BALAIYYA; MIRANDA, 2007)

Para a comparagcdo das fragdes volumétricas (Fig. 4.14), a primeira caracteristica
observada foi que as estruturas da abordagem EU-EU (a direita de cada par de figuras) e EU-
LA (a esquerda de cada par de figuras) apresentavam diferentes niveis de detalhe nas fragdes
volumétricas. Uma desvantagem da abordagem Euleriana é que ela n&o é capaz de fornecer
informagbes especificas sobre o movimento das particulas. Portanto, uma malha mais
refinada (165.250 células) foi utilizada para o modelo Euleriano, a fim de alcangar os mesmos
resultados. Por exemplo, nas simulacdes Lagrangeanas, foi possivel observar algumas
particulas arrastadas na parte superior do leito, que eram dificilmente visiveis nos resultados

Eulerianos. Por outro lado, as regides de vazio, formagao e coalizdo de bolhas foram bem
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descritas. Foram simuladas diferentes etapas da fluidizacdo (Fig. 4.14), utilizando as
velocidades entre 0,08 e 0,2 ms™, o que foi importante para a caracterizagdo do reator
fluidizado. Outros parametros quantitativos, incluindo fragdo massica de particulas (maxima
de 0,55) e altura do leito (entre 0,23 e 0,26 m), foram obtidos para as mesmas condi¢des de
simulacao de velocidade de entrada do gas. Os resultados obtidos com o referencial euleriano
também foram influenciados pela interpolagcdo pds-processamento dos dados. Contudo, a
similaridade dos resultados foi confirmada pelos pardmetros quantitativos mencionados
acima.

Comparada a abordagem Lagrangeana, a modelagem Euleriana TFM requer uma
malha mais fina para melhorar a precisdo numérica (ADNAN et al., 2021). Porém, os
parametros puderam ser analisados com a mesma malha adotada por Shao et al. (2019),
exceto a fragcdo volumétrica de particulas, que foi analisada com malha refinada, a fim de
adquirir informacdes mais detalhadas.

A principal constatagdo dessas simulacdes foi que o referencial Euleriano tem uma
limitacdo significativa na reproducdo do movimento das particulas, em comparacido com a
abordagem Lagrangeana. Mesmo com uma malha mais grosseira, as particulas
Lagrangeanas parecem, de fato, ser independentes do restante do dominio das particulas
sélidas. Entretanto, conforme demonstrado, todas as caracteristicas e parametros
quantitativos foram consistentes entre as abordagens em comparacéo.

O estudo de Shao et al. (2019) foi selecionado, devido a semelhanga das caracteristicas
fluidodinamicas (Tab. 4.1) em relagdo ao tipo de escoamento Planta Piloto de Maua-SP,
mostrando diferengas quantitativas devido as caracteristicas geométricas internas dos
reatores. Sao reatores que tém boa correlacao, apesar de possuirem, por exemplo, altura livre
de escoamento (freeboard) bem diferentes, o reator de Shao et al. (2019) com 0,5 m e o reator
semi-industrial da Planta Piloto de Maua-SP de 9,975 m. Embora esta diferenca nao tenha
qualquer efeito substancial na dindmica dos fluidos do leito fluidizado, ela pode ter uma
influéncia importante nas reag¢des quimicas.

O estudo comparativo completou a validagao qualitativa e quantitativa da modelagem
computacional com relagao aos modelos de arrasto, mostrando que ela é capaz de fornecer

resultados consistentes para os fendmenos de fluidizagdo em reatores de larga escala.
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Figura 4.14 - Fracdo volumétrica da fase sdlida obtida no presente trabalho (direita de cada
par) comparada ao trabalho de Shao et al. (2019) (esquerda de cada par) em diferentes

velocidades superficiais de insuflamento de ar

4.1.2.3. Regimes de Fluidizacdo em larga escala

Em seguida, a validagao fluidodindmica do modelo foi realizada buscando reproduzir os
diferentes tipos de Regimes de Fluidizagao, mencionados na Seg¢ao 3.6, para um reator de
larga escala, alcangar em simulagbes o0 mesmo regime de escoamento borbulhante
observado no reator da Planta Piloto de Maua-SP e comparar com as imagens de video
captura realizados in loco durante a operacdo do mesmo.

Essa sec¢do corresponde a uma das primeiras avaliagdes da abordagem Euleriana-
Euleriana aplicada na simulagdo CFD de um reator de larga escala. A abordagem euleriana
se mostrou satisfatéria para aplicagao do reator da Planta Piloto de Maua-SP e aprovada para
posteriores implementagdes das reagdes quimicas da gaseificagao.

Os regimes de fluidizagao, apresentados na Segéo 3.6, foram obtidos variando-se a
velocidade de insuflamento do ar de 0,0005 a 0,96 m s™' e demais parametros conforme a
Tab. 4.2.
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Tabela 4.2 - Condi¢des iniciais e parametros configurados para obtencdo dos Regimes de

Fluidizag&o do reator de larga escala

Parametro Valor
Vazao massica de biomassa, kg/h N/A
Temperatura da biomassa, K N/A
Densidade da biomassa, kg/m? N/A
Termo fonte de massa, kg/s 29,9861 x 10
Termo fonte de energia, J/s 78,2504 x 10
Densidade da areia, kg/m? 1.660
Diametro da areia, m 0,5x 103

Velocidade Intersticial do ar
e Mapeamento de regimes de fluidizagao, m/s | 0,0005 — 0,96

e Operacgao continua, m/s 0,056
Temperatura do ar de entrada, K 673
Temperatura de Operagéao, K 1.123
Condicao das paredes, -- Isoladas
Pressao de entrada, kPa 130
Pressao de saida, kPa Atmosférica

N/A — Nao se aplica

A Fig. 4.15 mostra a avaliagéo da sensibilidade dos resultados ao numero de células da
malha utilizada (Fig. 4.15a) e a convergéncia de malha (Fig. 4.15b), representada pelo
coeficiente de correlagao de variagao do pardmetro avaliado. A pressao ao longo do eixo axial
(coordenada z) do reator foi escolhida como parametro de analise de convergéncia de malha.
Apesar do coeficiente se apresentar acima de 0,970 para todos os casos, a malha de 16.744
células foi selecionada nesta modelagem dos fendmenos de fluidizagédo por atender aos
requisitos computacionais e de precisédo de resultados.

Um perfil linear de pressao foi encontrado na regido do leito. Isso se deve as forgas de
arrasto causadas pelas particulas de areia do leito. O valor estimado da queda de presséo foi
de quase 10 kPa/m (Fig. 4.15). O perfil de queda de presséo foi obtido a partir do enchimento
com aproximadamente 2.390 kg de areia, calculado pela Eq. (3.37). A Fig. 4.16 mostra o
comportamento da pressdo de entrada ao longo do tempo de simulacdo até a sua

estabilizagao.
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Figura 4.16. Estabilizagdo da pressao de entrada ao longo do tempo de simulagdo em regime

borbulhante

A Fig. 4.17 mostra o aspecto geral da fluidizagcdo do leito com uma escala de cor em
termos da fragdo volumétrica de particulas. O parametro de velocidade intersticial do ar de
entrada foi variado de 0,0005 m/s a 0,96 m/s para obtengao dos principais regimes de
fluidizagdo descritos na literatura (KUNII; LEVENSPIEL, 1991). A medida que a velocidade
aumenta, as transigdes entre regimes de baixa fluidizagdo até fluidizagéo turbulenta séo
claramente observadas. O primeiro regime (Fig. 4.17a) é uma condicao de leito fixo,
caracterizada pela maior fragao de particula volumétrica observada. A velocidade minima de
fluidizagao para o reator simulado da planta piloto encontrada foi de 0,004 m/s (superficial) e

8,32 x 10 m/s (intersticial). Na Fig. 4.17b, as particulas de areia tém movimento reduzido,
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formando um leito poroso uniforme, que caracteriza o regime de minima fluidizagdo. Na Fig.
4.17c, ocorre fluidizagdo suave (smooth), em que as particulas tém movimentacdo mais
elevada. A Fig. 4.17d é caracterizada pela transi¢cao entre a fluidizagao suave e borbulhante,
que pode ser mais bem evidenciada na Fig. 4.17e, onde as bolhas sdo mais recorrentes. Na
condigao de Fig. 4.17f, as particulas de areia tendem a ser arrastadas acima do leito e o fluxo
turbulento pode aumentar as taxas de reagéo nos reatores. O mapeamento dos regimes de
fluidizagédo é importante e pode servir inclusive para prever a quantidade de material de leito
que eventualmente sera arrastada para o tubo de extracio de cinzas do mesmo. A velocidade

minima de fluidizagado encontrada foi de 0,004 m/s, conforme a Fig. 4.17.

0.85
[0.70
0.60

050
040
0.30

170.20
0.10
0.00

m= 46x104 43x10°%  32x102 96x102  26x10" 1.0x10° (kgs')
Uj=75x105  83x104  0.01 0.03 0.12 0.67 (ms)
Us= 0.0005 0.004 0.03 0.09 0.24 0.96 (ms™)

(a) (b) (c) (d) (e) (f)
Figura 4.17. Regimes de fluidizagao do reator em geometria simplificada (Planta Piloto de

Fragdo Volumétrica de Particulas [--]

Maua-SP), obtidos variando-se as vazdes massicas (m), velocidades intersticiais (U;) e

superficiais (Us)

A mesma caracterizagao do reator quanto aos Regimes de Fluidizagao foi conduzida
com a presenga do ciclone interno do reator, conforme mostrado na Fig. 4.18. Nessa ocasiao,
constatou-se que, para o regime de fluidizagdo borbulhante, alvo no presente trabalho, a
presenca do ciclone néao interfere no escoamento a montante, o que permitiu suprimir essa

geometria, conforme mencionado na Sec¢ao 3.4.
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Figura 4.18 - Regimes de fluidizagao do reator em geometria real (Planta Piloto de Maua-SP).

alpha.particles

Cada figura (da esquerda para a direita) apresenta a fragdo massica de particulas
(alpha.particles) do reator operando em velocidades de insuflamento com aumentos

sucessivos

Todos esses regimes de fluidizagdo foram obtidos atingindo-se a condigédo estavel de
operacdo em regime permanente do reator, em que a pressdo do ar de entrada permanece
oscilando em torno do valor esperado de pressao (130 kPa), i.e., em instantes t = 5 s (Fig.
4.16). A Fig. 4.19 indica o aspecto geral do leito fluidizado em condi¢do de operagao normal
do reator da Planta Piloto de Maua-SP — sob regime de escoamento borbulhante de
fluidizagdo. De acordo com Sasic et al. (2006), a frequéncia da pressao do leito esta
relacionada a formacgao de bolhas, que produzem ondas de pressao que se propagam por
todo o sistema (plenum de ar, linhas de abastecimento de ar, etc.). Esses efeitos podem
causar mudancgas significativas no perfil de velocidade em alturas superiores (HAGHGOO;
BERGSTROM; SPITERI, 2018) e provavelmente nas taxas de reagao quimica no reator. No
entanto, sua influéncia ndo foi investigada no presente trabalho. Para a maioria das
simulagdes realizadas, levou aproximadamente 10 segundos de tempo fisico para atingir a

condicao estabilizada, na qual a pressao de entrada permanece quase constante.
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Mapeados os regimes de fluidizacao do reator de escala semi-industrial, as informacdes
quando da sua operagcdo em regime permanente na Planta Piloto de Maua-SP (Fig. 4.19)

foram inseridas no modelo computacional para estudo de sua fluidodinamica.
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Figura 4.19 — Detalhes do leito fluidizado do reator de larga escala em condi¢des de operagéo
continua. Calculo soma das fragdes massicas das fases de areia e particulas (CDRSU)

A Fig. 4.20a mostra a distribuicao de presséo do reator, que assume o maior valor na
superficie de entrada do reator, mas diminui gradualmente em toda a regido do leito,
semelhantemente ao perfil de pressdo demonstrado na Fig. 4.15a. No perfil de pressao (Fig.
4.20b) em comparagao com a distribuicao de particulas do leito (Fig. 4.20c) é possivel ainda

identificar a interface entre o leito e fluido, onde a pressao comeca a se estabilizar.
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Figura 4.20. (a) Pressao ao longo do reator e seu respectivo (b) grafico e (c) fracado volumétrica

de particulas

Por meio das simulagdes, observou-se que o padrao de leito fluidizado predominante
era o borbulhante (Fig. 4.20) em condigdes operacionais continuas. Com base nos resultados
da Fig. 4.20c, ao longo do escoamento ascendente dos gases, observa-se a formagao de
algumas bolhas de ar, onde a fase gasosa comecga a se agrupar em uma fase quase coesa.
Na parte superior do leito fluidizado, as bolhas adquirem formas arredondadas, espalhadas
na superficie. Algumas outras bolhas de ar podem nao ser claramente distinguidas devido a
interpolagédo de imagem de software, que suaviza a interface entre as particulas de ar e areia.
Esta caracteristica € adequada para as reagdes de gaseificagdo causando uma distribuicao
de calor homogénea. Utilizando os resultados apresentados na Fig. 4.20 e pela Eq. (3.38), foi
determinada a fracdo de vazio do leito (€), por meio do calculo do valor médio da fragéo
volumetrica na regiao do leito. Para comparagéo, a fragdo de vazio nessa condigao é de cerca
de 0,504, contra 0,633 na condigdo minima de fluidizagéo (e,,r), 0 que indica que o reator
funciona em uma condicao de aproximadamente 80% da densidade maxima possivel do leito.

Quanto a velocidade relativa entre as fases (Fig. 4.21c), os maiores valores deste
parametro foram encontrados logo acima da interface do leito, na cota de 3,5 m de altura. Isso
pode ser explicado pela expansao volumétrica ocorrida devido a conversao da fase sélida de
biomassa em gases. O parametro da velocidade relativa também pode ser usado para
identificar as regides reativas no interior do reator. Uma vez que o software possibilita a

aquisicao de informacgdes de velocidades relativas da fase gasosa e a fragao volumétrica de
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cada espécie, pode-se identificar as zonas em que ocorrem preferencialmente cada uma das

reacoes heterogéneas (i.e. com expansao gasosa).
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Figura 4.21. Regime borbulhante de fluidizagdo quando da operagao continua do reator
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Video-captura do escoamento real da Planta Piloto de Maua-SP
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Quanto ao movimento interno do leito fluidizado, os resultados de captura de video (Fig.

4.22 e 4.23) e simulagdes indicaram uma boa correlagdo qualitativa. A visibilidade do

movimento interno foi parcialmente comprometida devido a neblina criada pelas particulas

mais finas em suspensdo no escoamento. Quando a inje¢do de ar foi iniciada, o padrao de

fluidizagdo suave (smooth) foi evidenciado pela formacao de algumas pequenas bolhas,

marcadas com circulos azuis na Fig. 4.22. As mesmas caracteristicas foram observadas nas

simulagdes, semelhantes & Fig. 4.17c. A medida que a velocidade do ar aumenta, as bolhas

se tornam maiores e mais frequentes (demonstradas pela maior quantidade de bolhas

marcadas na Fig. 4.22). Quando o reator atinge seu regime de operagdo estavel,

correspondendo as ultimas quatro imagens da Fig. 4.22, a presenca de varios espagos vazios

e bolhas e o fluxo turbulento indicam o padréao de fluidizagéo borbulhante. Seu correspondente

das simulacdes é aproximadamente igual ao observado na Fig. 4.17e.
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Figura 4.22. Aspectos qualitativo da fluidizagdo borbulhante em temperatura ambiente do

reator de escala semi-industrial da Planta Piloto de Maua-SP. Material de leito: areia de silica
e CDR. As marcas azuis indicam a formacgao de bolhas conforme o aumento do fluxo de ar de
entrada
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Figura 4.23 — Imagens em sequéncia da video-captura do reator da Planta Piloto de Maua-SP
em operagao. Marcagdes identificando bolsdes de ar insuflado

4.1.3. Validacao Termoquimica

4.1.3.1. Simulacées envolvendo a termoquimica da Devolatilizacdo

A primeira avaliagao realizada a respeito das implementagées da quimica envolvida no
processo foi o estudo e validacdo do subprocesso de devolatilizagao de biomassa. Nesse
sentido, as implementagdes da equagao do balanco de espécies (3.41) e seus termos fontes

foram avaliadas utilizando-se de uma geometria simplificada (vide melhor detalhamento no
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APENDICE |, Secdo 6.1) e, posteriormente, aplicada na geometria real do reator da Planta
Piloto de Maua-SP.

A Fig. 4.24 apresenta composicao geral do reator de geometria simplificada ao fim do
processo. As particulas de biomassa (alpha.particles), menos densas que a areia
(alpha.areia), se concentram na parte superior do leito borbulhante fluidizado. O carbono
formado (char. particles) segue o mesmo padrao, o que favorecera as reagoes heterogéneas
ainda ndo implementadas para conversido de carbono em produtos gasosos. A produgao de
carbono se da de forma continua de acordo com as taxas de devolatilizacdo adotadas no
processo. A fragao de vazio do leito fluidizado quando da estabilizagcao do leito é de cerca de
0,5.

As fragbes massicas do gas produzido resultante do processo de devolatilizagao foi de
0,08179 kg/kg de H20, 0,05971 kg/kg de CO,, 0,12799 kg/kg de CO, 0,04335 kg/kg de Ha,
0,14804 kg/kg de O2, 0,52480 kg/kg de N2 e 0,01431 kg/kg de CH4. A Fig. 4.25 demonstra o
aspecto da presenca das espécies gasosas produzidas no processo de devolatilizagdo da
biomassa no fim da simulagdo. Ao fim do tempo de simulagdo adotado (300 s), o sistema
permaneceu com a mesma quantidade de areia e aproximadamente a mesma massa de ar
em escoamento, enquanto o montante de particulas restante foi de 0,06346 kg de particulas;
sendo 83% de massa de biomassa consumivel e 17% de carbono produzido. Ou seja,
aproximadamente 40% da particula de biomassa foi consumida dando origem aos gases de
devolatilizagao.

Uma vez que o objetivo é, por hora, verificar a modelagem da devolatilizagédo, os
resultados dessa secao nao foram comparados a outros trabalhos de literatura. Quando as
outras reagdes heterogéneas e homogéneas foram implementadas, sera possivel comparar
tais resultados com dados experimentais de validacdo. Dessa forma, a consisténcia do
modelo foi avaliada pelo balango de massa e pela progressdo da formagéao continua dos
produtos ao longo do tempo.

A Fig. 4.26 exibe os resultados na condicdo em regime permanente do sistema, em
termos de pressao (a), velocidade do ar (b), velocidade das particulas (c) e velocidade da
areia (d). A presséao do ar de entrada nesta condic¢ao foi de 105.077 Pa e a velocidade maxima
observada foi de aproximadamente 1,4 m/s da fase de ar através da placa livre do reator.

A Fig. 4.27 mostra a producao de espécies de gas em fungao do tempo de simulagéo.
Nos tempos iniciais, os componentes do ar (O2 e N2), que preenchem a fase gasosa por todo
o reator, comegam a decair e dar lugar as espécies gasosas produzidas pela devolatilizagao.
No final da simulagao, todas as espécies tendem a atingir um regime estavel, conforme o

esperado, indicando boa consisténcia da implementagao nas simulagdes.
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O modelo computacional foi capaz de reproduzir com boa consisténcia a conversao de
biomassa em carbono e gases por meio da reagao de devolatilizagdo, considerando ainda o
balanco de massa e de quantidade de movimento. Tais resultados foram apresentados nos
seguintes eventos académicos:

e 26° Congresso Internacional de Engenharia Mecénica (COBEM-2021)
(MONTEIRO et al., 2021b);

e 30° Simpdsio da Poés-Graduagcdo em Engenharia Mecénica (POSMEC-UFU
2021) (MONTEIRO et al., 2021c) e

e 82 Escola de Combustao (EdC-2021) (MONTEIRO et al., 2021a).

Em seguida, foram implementadas demais reagdes heterogéneas e homogéneas,
conforma apresentado no trabalho de (Ql et al., 2019), contendo ndo somente a
devolatilizacdo. Esses resultados foram apresentados na secdo a seguir e sua validagao
permitiu a implementagao dessas reac¢des de forma analoga ao modelo com a geometria real
do Reator da Planta Piloto de Maua-SP.

4.1.3.2. Reproducéo da sequnda parte do trabalho de (Ql et al., 2019)

Na comparacao de resultados obtidos por simulacao e por experimentos do trabalho de
(SONG et al., 2012), foi feita a avaliagdo da composi¢cdo do gas de sintese obtido. O
histograma da Fig. 4.28 apresenta esse comparativo para as espécies gasosas de H,, CO,
CO2 e CHg4. O erro relativo maximo obtido com relagao aos resultados experimentais foi de
7%, indicando boa correlagdo na obtencdo do syngas em mesmas condi¢cdes daqueles
autores.

Qualitativamente, também foi feita a avaliagdo da quantidade de movimento para
caracterizagdo do escoamento do reator desse trabalho. Apesar desses resultados terem
atributos visuais distintos, devido as abordagens utilizadas, € possivel observar a correlagéo
do escoamento interno, apresentado em escala nas Fig. 4.29 e 4.30, respectivamente para
os resultados do presente trabalho e aqueles apresentados pelos autores. Verifica-se que os
niveis de velocidades, a distribuicdo de particulas zonas de maior turbuléncia e desaeracéo,
altura maxima atingida pelo particulado sélido do leito, tamanho de bolhas e vazios, arraste

de particulas e outros aspectos se dao de forma bastante similar.
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Figura 4.28 — Comparativo de fragdo molar das espécies gasosas produzidas por simulagdes

e experimentalmente

Outro resultado qualitativo apresentado pelos autores Qi et al. (2019) foi o de
distribuicdo de temperaturas dos solidos (Fig. 4.31), em que os autores ressaltaram a
presenca de pontos menos quentes de biomassa injetada a temperatura inferior ao leito de
temperatura uniforme proximo de 820 °C. Também foi observado a presenca de particulas de
biomassa arrastadas devido a diminui¢cdo gradativa do didmetro causada pela pirdlise. Porém,
na distribuicao de temperaturas de soélidos obtida no presente trabalho para essa comparacao
(Fig. 4.32) essa caracteristica ndo € observada, uma vez que o fendmeno de shrinkage

(diminuicao de didmetro) da biomassa nao foi considerada no presente modelo.
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Figura 4.30 — Velocidade instantdnea de particulas sodlidas simulado sob abordagem

Lagrangeana. Adaptado de (Ql et al., 2019)
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Contudo, esse fendbmeno se demonstra bem representado por meio da variagcao de
densidade das particulas, visualizado por meio da opacidade na freeboard do reator, em 0,1 s
e 20 s da Fig. 4.32.

A avaliagdo qualitativa de espécies quimicas gasosas produzidas pelo processo
termoquimico do reator em questdo também teve boa correlacdo. Qi et al. (2019)
apresentaram as espécies ao fim do processo (20 s) de forma individualizada para Hz, CO,
CO2 e CH4 (Fig. 4.33). As imagens sao importantes para determinagao das zonas de reagoes,
em que se identifica a formagao dos gases ainda na regido do leito de particulas sélidas de
biomassa. Os autores ainda ressaltam que a formacdo de determinadas espécies se
intensifica ao longo da freeboard do reator, devido a maior energia térmica incidente. Portanto,
a depender da composi¢cao quimica do syngas objetivada, esses resultados podem auxiliar
na determinacdo da altura de freeboard do reator, definindo o tempo de residéncia de
determinadas reacgdes. O mesmo padrao de formagao gasosa foi obtido na modelagem
desenvolvida no presente trabalho (Fig. 4.34), com a diferenca de que as espécies produtos

foram somadas na visualizacido demonstrada.

Figura 4.33 — Distribuicdo de espécies gasosas do gas de sintese produzido, aos 20 s de
tempo fisico. Adaptado de Qi et al. (2019)
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Figura 4.34 — Distribuicdo de gases em fragdo massica ponderada de todas as espécies
produzidas no processo
Tais resultados compdem a validacdo termoquimica do presente modelo, sobretudo
considerando as diferentes abordagens utilizadas (euleriana ou lagrangeana) com relagéao

aos resultados da literatura académica.

4.1.3.3. Validacdo Experimental: Comparativo de Composicdo do Syngas

A validacao final da metodologia que compde a modelagem do Reator da Planta Piloto
de Maua-SP consiste na comparagao do gas de sintese obtido na planta experimental e por
simulagdes quando da gaseificacdo de CDRSU nas mesmas condigbes de operagao.
Conforme descrito na Secao 3.1 e graficamente apresentado na Fig. 3.7, o balango de massa
— referente ao fluxo de ar insuflado no reator, vazdo massica de biomassa injetada, produgao
de cinzas e carvao e liberacao de gas de sintese pelo outlet — foi verificado com o reator do
modelo configurado para operar em tais condigdes. Esse balango sera demonstrado na Segao
4.2, de resultados de simulagao do reator em operagao continua.

Para o correto desenvolvimento do modelo termoquimico, a devolatilizacéo, reacdes

heterogéneas e homogéneas foram implementadas de forma conjunta e o controle das taxas
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de reagdes foram realizados de forma iterativa avaliando-se a competitividade desses
fendmenos mediante a atmosfera local propicia para cada reacdo. Apds esse ajuste e
verificacdao, com a finalidade de controlar as taxas de consumo/producao de espécies
quimicas, também se verificou, principalmente, o balanco de espécies. A verificacdo dos
balancos foi detalhada na Secéao 4.2.

A comparagao da composi¢cado do syngas obtidos experimentalmente e por simulacdes
foi resumida na Tab. 4.3. Verifica-se que, nas mesmas condi¢gdes de operagao, o erro maximo
obtido foi de 3,2%, referente a fragdo volumétrica aumentada espécie quimica nitrogénio (N2).
Em termos do PCI obtido, o erro foi menor que 1%, compensado pela reducdo da fragao
volumétrica de hidrogénio (Hz). Na Fig. 4.35, a espécie quimica do N2 foi omitida do
histograma para melhor visualizagdo dos componentes de interesse do gas de sintese. Tais
resultados se demonstraram satisfatérios e apresentaram boa correlagdo com a composicao
do syngas obtida experimentalmente no reator da Planta Piloto de Maua-SP.

A variagdo nas fracbes obtidas ou o erro percentual pode ser aprimorado com a
inclusdo de mais séries experimentais na Planta Piloto de Maua-SP, a fim de se ter melhores
avaliagcbes da termoquimica envolvida e aprimoramento do modelo computacional. A
dindmica interna do reator em operacgao € significativamente alterada por diversos fatores
inerentes ao processo da gaseificagao experimental, portanto, o modelo CFD desenvolvido

pode ser ajustado para cada tipo de operacgao.

14,0
% 12,0 m Experimental (INFIESTA et al., 2019b)
% 10,0 Simulagao Presente Trabalho
Q
g 8,0
5
E 6,0
S 4,0
S
T e i [

0,0 — ||
COo2 co H2 02 CH4 C2H4 C2H6 C3HS

Espécie quimica do syngas
Figura 4.35 - Histograma comparativo de resultados experimentais e de simulagéo referente

as espécies quimicas de interesse presentes no gas de sintese
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Tabela 4.3 - Composi¢ao volumétrica (% v/v) e Poder Calorifico Inferior (MJ/kg) do gas de

sintese produzido na planta piloto de gaseificacdo do CDRSU (Gas coletado apds sistema de

lavagem do gas) e obtido por simulagdes da gaseificacdo de CDRSU

- - _Syngas Plan'ta Synga.s Obticjo Erro
Espécie quimica Piloto de Maua-SP | pelas simulagées Absoluto (--)
(%viv) (%viv)
Vapor d'agua (H-20) NI 0,1 -0,1
Dioxido de Carbono (CO-) 124+0.8 12,8 -0,4%
Monéxido de Carbono (CO) 95+0.8 9,9 -0,4%
Hidrogénio (H>) 56+0.8 5,6 0,0%
Oxigénio (O.) 1.8+0.6 0,0 1,8%
Metano (CHy) 5105 5,1 0,0%
Nitrogénio (N2) 60.1+1.1 63,3 -3,2%
Eteno (C2Ha) 22+0.2 2,3 -0,1%
Etano (C:zHe) 0.2+ 0.06 0,2 0,0%
Propano (C:Hs) 0.8 +0.07 0,8 0,0%
Etino (Csz) NI - -
Propadieno (CsHa) NI - -
Propino (C3H4) NI - -
Propeno (C:He) NI - -
Iso-Butano (C4H10) <0.01+0.00 - -
n-Butano (C4H1o) 0.08 + 0.007 - -
iso-Pentano (CsH1z2) <0.01+0.00 - -
n-Pentano (CsH12) <0.01+0.00 - -
n-Hexano (CsH14) <0.01+0.00 - -
PCI (MJ/kg) 46+0,3 4,900* 0,3%
* Calculado

4.2.Resultados

O enfoque desta secao foi nos resultados obtidos pelas simulagbes com as
configuragdes do reator em operagao continua, de mesmas condi¢coes da operagao continua
do reator da Planta Piloto de Maua-SP.

Uma das etapas que demandou grande atencao foi o de ajustes ao modelo referente
aos parametros de simulagées, condigbes de contorno, parametros numéricos, formato dos
volumes finitos considerado, nimero de células da malha, dentre outros. Observou-se que
alguns submodelos nao foram capazes ou eficientes quando das simulagdes com o reator de
larga escala. Assim, as simulagdes foram conduzidas por meio de varios testes até a selegéo
adequada dos submodelos descritos no Capitulo lll. Tais técnicas permitiram a boa

convergéncia das simulagdes.
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Um dos parametros que € bastante utilizado para avaliar a convergéncia dos campos
calculados ao longo da simulacao é o Residuo Inicial. Esse valor é relativamente alto (entre
1,00 x 10" a 1,00 x 10*) no inicio das iteragbes e atinge valores adequados (entre
1,00 x 10 a 1,00 x 10"") ao fim das iteragdes a cada passo de tempo. Contudo, o residuo
inicial € avaliado ao longo de toda a simulag&o dentro de um intervalo toleravel dessa variavel
a fim de verificar a ocorréncia de instabilidades e oscila¢gdes de grande amplitude. A Fig. 4.36
demonstra a convergéncia numérica das simulagbes em termos dos residuos numéricos dos
campos de fragbes massicas das fases, espécies e energia. Maiores informagdes sobre a
solugdo numérica do sistema de equacdes foram compiladas no APENDICE Ill, mais
especificamente no arquivo fvSolution. Os residuos sdo os desequilibrios da solugdo, que
implicam na precisdo numérica. Os valores desses parametros devem ser 0s menores
possiveis, indicando boa convergéncia numérica do modelo. Assim, seus graficos ao longo
do tempo fisico de simulacdo nao devem conter picos e grandes variagées, de modo a garantir
a confiabilidade dos métodos aplicados, como observado nos graficos a seguir, que indicam

boa convergéncia do modelo ao longo das simulagdes.
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Figura 4.36 — Residuo Inicial referente a (a) fragdo massica das fases solidas, (b) fragao

massica das espécies da fase biomassa, (c) fracbes massicas das espécies gasosas e (d)

energia interna das fases envolvidas ao longo da simulagao
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Apoés esse trabalho de convergéncia numérica do sistema, o objetivou-se verificar a
convergéncia da interpretacao fisica da solucdo e determinar a influéncia da malha aos

resultados, conforme demonstragao a seguir.

4.2.1. Convergéncia e Sensibilidade de malha

Assim como ressaltado na Secdo 4.1, de validacdo do modelo, notou-se que a
estabilizagéo fluidodindmica do modelo precede a estabilidade termoquimica ao longo do
tempo fisico de simulagéo. Portanto, a convergéncia de malha foi avaliada para ambos os
fendmenos.

Os primeiros testes de simulacdo envolveram a malha geral do reator (Fig. 4.37), com
refinamento grosseiro, contendo apenas 11.760 volumes finitos. O formato de células
hexaédricas foi selecionado por atribuir maior grau de convergéncia com relagéo a células

prismaticas, piramidais e tetraédricas testadas.

Figura 4.37 — Malha grosseira com 11.760 células, utilizada nas simulagdes testes e para

analise de convergéncia de malha
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Também foi feito grande uso de uma malha de geometria simetrizada do reator (Fig.
4.38), permitindo aumentar-se as divisdes e o numero de elementos geométricos, contendo
46.080 células, sem perder a esséncia dos fendbmenos fisico-quimicos do processo de larga

escala.

Figura 4.38 — Malha simétrica de refinamento intermediario, com 46.080 células, e indicacao

das suas superficies de controle: inlet (vermelho) e outlet (verde)

As Fig. 4.39 e 4.40 demonstram as malhas com alto grau de refinamento utilizadas no
presente trabalho nesta analise de sensibilidade de malha. Por se tratar de uma geometria de
larga escada, observa-se que, mesmo na malha com altissimo grau de refinamento (Fig. 4.40),
contendo 1.037.232 células, as dimensdes de suas arestas variam entre 0,005 (0,5 cm) e
0,03 m (3cm), que podem ser consideradas de grandes dimensbdes em determinadas
simulacdes CFD a depender do tipo de escoamento. Porém, nas simulagbes do presente
trabalho, a utilizagdo dessa malha, com grande quantidade de elementos, se demonstrou mais
que satisfatoria em termos de resultados; apesar de ndo ser a malha mais viavel em termos

do custo computacional.
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Observou-se que quanto maior o numero de células da malha, menor é o tempo fisico
de simulagado necessario para a estabilizagcdo da pressao (média) de insuflamento induzida
na area superficie inlet de controle (Fig. 4.41); até sua estabilizagdo com malhas com nimero
de células maiores ou iguais a 112.000.

Ja para a avaliacdo da convergéncia de malha com relagcdo aos atributos da
termoquimica do processo, utilizou-se da composigdo do gas de sintese liberado em funcao
do numero de elementos da malha.

A selecao da malha deve ter numero de elementos suficientes para abranger tanto o
fendbmeno da fluidodindmica quando da termoquimica, que atuam simultaneamente no
modelo. Portanto, priorizando-se menor custo computacional possivel, a malha selecionada
para as simulacdes definitivas em operacao continua do reator foi de 112.000 elementos. A
selecao adequada da malha a ser utilizada na elaboracao dos resultados do presente trabalho
se deu com o numero minimo de células que permite a convergéncia de malha para ambos
os fendmenos simultaneamente. Nesse sentido, a malha com 112.000 células hexaédricas foi
selecionada neste estudo de sensibilidade de malha.
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800

600 y =-3E-15x% + 3E-09x2 + 0,0009x + 3,8936
Rz=1
400

Tempo Computacional (h)
N
o
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0 e —: 1

1750 17500 175000

n° de Células (--)
Figura 4.41 — Tempo computacional em fungdo do niumero de células do modelo

4.2.2. Balangos de Massa e de Espécies

A verificagao do balango de massa e de espécies do modelo foi feita por meio de
calculos implementados ao software para aquisicdo das informacdes em detalhes a respeito

dos fluxos (¢iner OU Pourier) SObre as superficies de controle de entrada (inlet) e saida
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(outlet) do reator, além do somatdrio da diferenga de massa instantanea (m; ;) com a inicial
(m; ) com relagdo a todos volumes finitos do dominio do reator.

Assim, para cada espécie (i) do modelo, foram calculadas as seguintes variaveis no

tempo:

mio = E Yi kP
volumes
internos

4.1)

Mmie = Z Yi kaxpi

(4.2)
volumes
internos
 IN __
m;" = Yi ki PrPiniet
(4.3)
faces
inlet
- OUT _
myo = Z Yi k@PrPoutiet
(4.4)
faces
outlet
que compuseram equacao de balanco da i-ésima espécie de interesse avaliada:
s s IN : OUT
m; = t(myo —myp) +m;" —m; (4.5)

Esse balango foi feito de forma individualizada para cada reacao e de forma geral,
conforme demonstrado na Tab. 4.4.

Tabela 4.4 — Variaveis de massa a serem calculadas conforme cada reagado quimica avaliada

Reacao Reagente(s) Produto(s)
Devolatilizagao Mpio My, o + Mco, + Mo + Mey, + My, + 1M +me,y, + mC2H6 + mCZHa
Reforming of . . g
Mme + My,o Mco, T My
Char 2 2 2
Boudouard me + Mmeo, 2"mco
Methanation me + 2my, Men,
Reagdo Water- | 1., + M0 mcoz + mHz

gas shift
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Reverse ) ) . .
Water-gas shift Mco, T M Mco F Mo
Methane-
Steam Meo + 3my, My, + My,o
Reforming

De forma iterativa, os coeficientes molares das reagdes (n;), da Eq. (3.45), séo
ajustados e a verificagdo do balango de espécies € concluida quando se obtém a igualdade

das reacdes ativas:

Myreagentes = Mprodutos (4.6)

E o balango de massa também ¢é verificado de forma analoga para as fases (k)

envolvidas:

My = F(mye — my ) +mg —mPU" (4.7)

A Eq. (4.7) resulta, em termos praticos e comparativos ao reator experimental da Planta

Piloto, na seguinte equacao:
Meprsy T Mar + Mareia = msyngas + Meinzas + Mearvao (48)

O balango da Planta Piloto de Maua-SP foi resumido na Tab. 4.5, apresentando erro
relativo maximo de 1,94%, para a taxa de cinzas. Esse erro pode ser ainda menor
considerando a variabilidade do processo industrial fisico na planta. Contudo, foi considerado
um valor razoavel a fim de possibilitar a validagdo do presente modelo. Salienta-se ainda que
o mesmo pode ser melhorado iterativamente a medida que forem obtidos outros resultados

na experimentacao fisica do reator.
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Taxa Alvo Erro
Taxa liquida
Taxa Reator Planta Piloto de Maua-SP (geometria _— Relativo
obtida
simétrica +2) (%)
Meprsu 296 kg h-" 0,08222 kg s | 0,04111 kg s | 0,04185 kg s -1,81%
Mgy 488,4 kg h' @ 400 °C | 0,13567 kg s' | 0,06783 kg s™" Cl 0%
Mareia NI NI N/A N/A N/A
Msyngas | 704,3 kg h' @ 800 °C | 0,19564 kg s | 0,09782 kg s | 0,09879 kg s™ -0,99%
Meinzas” 79,96 kg h’ 0,02221 kg s | 0,01111 kg s™ | 0,01089 kg s™' 1,94%
Mearvao NI NI 0,0 kg s* 0,0 kg s N/A
Mg 1,220 kg h™' 0,00034 kg s N/A N/A N/A

* A taxa de extragdo de cinzas do Reator da Planta Piloto de Maua-SP deve ser igual a
taxa de cinzas produzidas em simulagao.
Cl — Condigéo Inicial configurada no software

NI — Nao informado (dado nao obtido durante experimentos)

Quanto aos resultados graficos da taxa de variagdo massica de biomassa, carvao (Fig.
4.42) e cinzas (Fig. 4.43), observa-se que, durante o tempo fisico de simulagéo até 10 s, ha
variacao na taxa de producao/consumo desses componentes. Apds esse periodo, devido a
estabilizacdo da temperatura e taxas de reacbes, a taxa de variagdo massica torna-se
constante, ou mesmo nula, para o caso do carvao. Isso ocorre com esse componente pois ha
a compensacao da produgao de carvao com o seu consumo devido as reagdes heterogéneas
em que o carvao atua como reagente na producéo das espécies gasosas contendo carbono.

Em especifico quanto ao componente de cinzas (Fig. 4.43), ndo ha essa compensagao
por ndo haver reacbes envolvendo esse componente na formagao de outras espécies. Sua
taxa torna-se constante, uma vez que nao foi implementado nesse caso a extragéo de cinzas

do reator.
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Figura 4.42 — Massa dos componentes biomassa e carvao da fase de CDRSU ao longo do

tempo fisico de simulagéo, sem inje¢do de biomassa. Informagdes da estabilizagdo e taxas

de consumo
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Figura 4.43 — Massa do componente de cinzas da fase de CDRSU ao longo do tempo fisico

de simulagao, sem extragao. Informagbes da estabilizacao e taxas de consumo
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4.2.3. Caracterizagao do Gas de Sintese

Adicionalmente as informagdes apresentadas na Secao 4.1.3, observou-se que parte
das variagdes de fragdo massica de determinadas espécies quimicas se da devido a
estabilizagéo fluidodindmica do sistema multifasico, que afeta as trocas térmicas entre fases
sélidas e gasosas e a estabilizacdo da temperatura, que influencia significativamente nas
taxas das reagdes quimicas implementadas. Além do fato de o sistema estar inicialmente
preenchido de ar (contendo 78% de gas nitrogénio e 22% de gas oxigénio), o que leva ao
excesso de comburente nas reacdes oxidativas, intensificando sua ocorréncia. Esse efeito
nao é desejado a modelagem e poderia ter sido corrigido com a implementacao de 100% gas
nitrogénio ou outro gas inerte. Por isso a importancia da definigdo dos tempos de estabilizagéao
descritos nas secdes anteriores para correta coleta de dados.

Por meio da Eq. (3.55) foi possivel também avaliar a composi¢ao do syngas obtido a fim
de se identificar de forma ponderada a(s) espécie(s) mais influentes no PCI do gas. O maior
interesse € o de se obter o syngas com o maior PCIl possivel, que indicaria melhor
aproveitamento energético da biomassa CDRSU, e identificar os fatores que levam a

otimizagdo da composigao desse combustivel.

Q|

PCIsyngas = LHVsyngas = Y MM,
inj i

(4.9)
O poder calorifico inferior (PCIl) do gas de sintese obtido (Tab. 4.3) representa em
termos em torno de 10 em termos de energia de gases tipicos combustiveis, como o Gas
Liquefeito de Petroleo (GLP) e Gas Natural (GN) de PCl de 45,5 MJ kg' e 48,6 MJ kg™
(BORELLI et al., 2023), respectivamente. Contudo, o objetivo da recuperagéo energética de
residuos demonstra-se conveniente e a geragao de energia térmica por meio da combustao
ratifica a utilidade e o potencial da tecnologia de gaseificacao avaliada no presente trabalho.
Uma vez que o ar, agente gaseificante utilizado, é rico em gas nitrogénio, sempre havera
o inconveniente de perda de energia térmica quando do aquecimento desse gas inerte e o de
syngas obtido ter abundancia dele, reduzindo muito seu valor do PCI. Por essa razao que, em
diversos trabalhos da literatura académica, os desenvolvedores utilizam o vapor d’agua para
essa fungdo. Ele é capaz de fornecer tanto o gas oxigénio (O2) quanto o gas hidrogénio (H),

que sao espécies quimicas de grande interesse no processo e para os produtos.
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Figura 4.44 — Flare para a queima controlada do gas de sintese produzido na Planta Piloto
de Maua-SP

4.3.0 escoamento de larga escala

A maior contribuicdo do presente trabalho se da na caracterizagdo do escoamento do
reator de larga escala da Planta Piloto de Maua-SP para gaseificacdo de CDRSU. Os
fendmenos envolvidos e suas caracteristicas determinantes ndo sdo de amplo dominio pela
literatura académica e na industria. Por essa raz&o, ainda ha caréncia de solugdes viaveis a
nivel comercial para a gaseificagao desse tipo de residuo em leito fluidizado.

Para a caracterizacdo do escoamento de larga escala do reator simulado, a primeira
indicacdo é quanto ao Regime de escoamento. Com os dados experimentais do reator da
Planta Piloto de Maua-SP em sua operag¢ao continua, foi possivel configurar no modelo de
simulagao os parametros iniciais e condi¢des de contorno do problema, de acordo as Tab.
3.11,3.12e 4.5.

Conforme evidenciado na Seg¢ao 4.1.2, o regime de escoamento predominante obtido

por simulagdes foi de Leito Fluidizado Borbulhante. Essa constatagao também foi concebida

por meio das video-capturas apresentadas naquela se¢cdao. Nem sempre a obtencdo de
imagens nesse tipo de reator é possivel, portanto, o presente modelo tem grande utilidade na
caracterizagdo do escoamento, sem a necessidade de execug¢ao de experimentos e custos
financeiros.

A Fig. 4.45 caracteriza o escoamento de larga escala obtido em termos da fracao
massica das fases gasosa e solidas (conjuntamente) presentes no modelo. Essa variavel
permite definir a altura de leito fluidizado, determinando, assim, o local em que haveria maior
transferéncia de energia térmica no reator; além de ser a regido que vai conter as particulas
mais pesadas de biomassa em reacdo. Trata-se, portanto, da zona do leito fluidizado onde

ocorrera a maior parte das reagdes de degradagao térmica e craqueamento para liberagéo de
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gases (devolatilizacdo). Sao reagcdes que demandam maior tempo de residéncia e maior
energia térmica. A medida que as particulas de biomassa se dividem em partes menores, ou
se tornando mais porosas, sua densidade diminui e alcangca maior altura no leito fluidizado.
Nessa ocasido, seu comportamento sera oscilatério até que seja completamente convertida
em gases, destacando-se do leito fluidizado e ascende ao longo da freeboard do reator.

Ja na Fig. 4.46, foi feita a identificagdo separadamente da fragcdo massica de biomassa
e de areia com a finalidade de apresentar as regides de maior permanéncia da biomassa,
observadas pela maior fracdo massica de fase sélida. Essa informacéo permite inferir sobre
o melhor ponto para se injetar a biomassa ou mesmo definir a quantidade de areia e,
consequentemente, a altura do leito fluidizado. Esse controle de quantidade de material de
leito (areia) e ponto de injecdo de biomassa é altamente dependente do tamanho das
particulas de biomassa a ser degradada termicamente e da massa especifica dos materiais
contidos na biomassa. Portanto, maior quantidade de material de leito seria necessaria para
aumentar o tempo de residéncia da biomassa no interior do leito fluidizado em contato com o
agente de inércia térmica de alta capacidade térmica, funcio realizada pela areia.
Evidentemente, o aumento do material de leito ocasionaria aumento da pressdo de
insuflamento necessaria, afetando outras caracteristicas do regime de escoamento; cabendo

uma analise casual mais detalhada.
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Figura 4.45 — Distribuicdo de particulado (biomassa e areia) ao longo da altura (eixo z) do

reator

—Ar
——Biomassa

——Areia

Altura do Reator (m)

0n 'o,zlo,4lo,s'o,s' 1
Fragao massica (--) Biomassa Areia
Figura 4.46 — Fragao massica de ar, biomassa e areia ao longo da altura (eixo z) do reator ao
fim da simulacao

Nesta segcdo buscou-se, ainda, apresentar caracteristicas do gaseificador de larga
escala que ndo poderiam ser obtidas por experimentos fisicos, devido as altas velocidades
atingidas em determinadas secdes e a impossibilidade de se medir o teor de cada espécie
quimica localmente ao longo do escoamento.

Os médulos das velocidades médias obtidas pelas simulagdes do interior do reator sao
em torno de 1,5 m s™, consistentes com a velocidade de insuflamento de ar na entrada do
reator. Em testes de simulagdo realizados com a geometria de entrada do ciclone
implementada, essas velocidades alcangam maodulos em torno de 1000 rad s™' (Fig. 4.47),

devido a reducgédo de area para o fluxo de gases.
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Figura 4.47 — Magnitude da vorticidade e linhas de corrente na entrada do ciclone do reator

Conforme brevemente explanado na Secao 3.4.1, essa geometria foi suprimida no
presente modelo uma vez que nao afetam significativamente as reagdes quimicas, devido ao
baixo tempo de residéncia percorrendo esse componente. Ademais, seria necessario um
refinamento de malha exagerado para atender esse critério na regido de estrangulamento do
escoamento causada pelo ciclone a fim de se atender ao critério Co < 1, que indica condi¢cao
necessaria e suficiente para a convergéncia do método fluidodindmico (OVADIA et al., 2021).
O Numero de Courant é definido pela Eq. (4.10) e (4.11):

Co = At (4.10)

1
r=o > (4.11)

faces
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onde A; é o tamanho do passo de tempo, T € uma escala de tempo baseada nas escalas

geométricas de fluxo local, V é o volume de célula, ¢ o fluxo volumétrico sobre a face do

na qual a informacéo é transportada sob a influéncia de um campo de fluxo e define, portanto,
um fator limitante para o desempenho de esquemas numeéricos. Dada a sua proporcionalidade
direta com a velocidade, a condi¢do supracitada sé poderia ser atingida com uma célula com
volume muito pequeno, inversamente proporcional a velocidade. Entretanto, caso o objetivo
de estudos posteriores for a avaliacdo do componente de retengao de particulado sdlido, o
autor recomenda elevar-se significativamente o nimero de células da malha numérica e
utilizacdo da abordagem lagrangeana.

A Fig. 4.48 apresenta os valores médios e maximos do numero de Courant ao longo do
tempo fisico de simulagdo. Esse adimensional é calculado para cada volume finito presente
na malha. Portanto, essa figura apresenta os valores médios e maximos de todas as células
ao longo da simulagéo. Na Fig. 4.49, com a distribuicao do nimero de Courant e a magnitude
da velocidade, verifica-se que esse adimensional é proporcional a velocidade do escoamento
em cada célula, conforme esperado pela Eq. (4.11). Esse é mais um indicativo da
convergéncia numérica e do modelo fisico a respeito da fluidodindmica de seu escoamento.
Sua estabilizagdo ocorre logo nos primeiros segundos, comportamento observado também
pelo pardmetro da pressao de insuflamento do ar na superficie de entrada (inlet), demonstrado

anteriormente na Fig. 4.16.
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o
1
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0 5 10 15 20 25 30
Tempo fisico de simulagao (s)

Figura 4.48 — Avaliacao do Numero de Courant (médio e maximo) ao longo do tempo fisico

de simulacao
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Figura 4.49 — Distribuicdo do Numero de Courant e magnitude da Velocidade da fase

gasosa no tempo final de simulagao

Ainda em se tratando da fluidodindmica interna do reator, a partir do calculo de
velocidades relativas entre fases (Fig. 4.50) também é possivel inferir sobre a regido de maior
produgéo gasosa, i.e., onde houver a maior expansao do gas e diferenca de velocidade ao
longo do eixo de escoamento do reator (eixo Z).
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Figura 4.50 — Velocidade relativa entre fases em regime estabilizado de escoamento

Além dos atributos da fluidodinadmica e da convergéncia numérica do reator, ressalta-se
ainda os aspectos referente a termoquimica do escoamento interno simulado. A depender dos
reagentes presentes e da atmosfera local, pode-se determinar as zonas preferenciais de
reagoes. Assim, os campos das variaveis de cada espécie quimica foram multiplicados a fim
de se obter graficamente as regides onde cada reagao tende a ocorrer. Por exemplo, a zona
de reagéo quimica de Boudouard (C(s) + €O, @~ 2C04) foi obtida com o seguinte calculo

de resultados:

¢ Reagentes:

Z (ap - ac) - (a4 " aco,) (4.12)

volumes
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e Produtos:

Z (ag - aco) (4.13)

volumes

Assim obtendo-se a intercessdo dos campos de fragdo massica dos reagentes dessa
reacao, conforme as Fig. 4.51 a 4.53. O mesmo foi feito de forma analoga para os produtos e

para os demais componentes das demais reagdes, sejam homogéneas ou heterogéneas.
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0.6

0.4
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Figura 4.51 — Operacao sobre os campos de fragdo massica da espécie quimica carvao

carvao.particles (--)

(carvao.particles) e de fragcao massica da fase biomassa (alpha.particles) para identificacao

da zona do reagente (carvao) da reagao quimica de Boudouard
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Figura 4.52 — Operacao sobre os campos de fragcdo massica da espécie quimica CO-

CO2.air

(CO2.air) e de fragdo massica da fase gas (alpha.air) para identificagdo da zona do reagente

(CO,) da reacao quimica de Boudouard
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Figura 4.53 — Operagao sobre os campos de fracao massica das espécies quimica carvao e
CO2 multiplicadas pela fracao massica de sua fase para identificacdo da zona dos reagentes

da reacao quimica de Boudouard, conforme a Eq. (4.14)
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Desse modo, foram determinadas as zonas de reacdo de cada uma das reacdes
quimicas presentes. As Fig. 4.54 a 4.57 demonstram o aspecto visual desse procedimento

para as reagdes de Boudouard, Methanation, Devolatilizacdo e Reforming of Char,
respectivamente.

Regidao morta
para a reagao

3.1e-03 ' I 6.0e-02

0002 Ry %
Q9 2
o 2

0001 ® 002 9
Q Q
m I

0.0e+00 0.0e+00

Figura 4.54 — Representacao grafica do calculo da fragdo massica de reagentes e produtos
da reagao Boudouard e indicagao da zona de reagao (circunferéncia) e zona nao reativa
(morta) dessa reagao devido a auséncia de todos reagentes dela na freeboard
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Figura 4.55 — Representacao grafica do calculo da fragdo massica de reagentes e produtos
da reacao Methanation
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Figura 4.56 — Representagao do calculo da fragao massica de reagentes e produtos da reagao
de Devolatilizagéo
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Figura 4.57 — Representacao grafica do calculo da fragdo massica de reagentes e produtos
da reacao Reforming of Char

As reagdes heterogéneas das Fig. 4.54 a 4.57 demonstradas, por envolverem a espécie
sélida de carvao (carvao.particles) ou biomassa (bio.particles), no caso da Devolatilizagao,
tem zona preferencial somente onde houver essa espécie no leito fluidizado, em que a
freeboard do reator ndo determina progresso na formagaéo uma vez que nao ha os reagentes
necessarios para essa reacao, se tratando de uma zona morta. Nesse sentido, caso o intuito
seja formagado dos produtos de alguma dessas reagdes, o aumento da altura do reator
(freeboard) nao promovera aumento na concentragdo dessas espécies produto da reagao.
Por outro lado, as reagdes heterogéneas e a devolatilizagao térmica podem ser favorecidas
aumentando-se a altura do leito fluidizado e/ou fazendo a inje¢cao de biomassa no ponto mais
baixo possivel do reator. Outras alteragbes de projeto ndo testadas no presente trabalho como
a utilizacédo de areia com densidade mais proxima da densidade da biomassa amenizando a

flutuagdo da biomassa sobre a areia (mais densa) também pode contribuir no tempo de
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contato com o leito fluidizado. Dessa forma, promover-se-ia maior interacdo com o leito, de
alta capacidade térmica, e maior degradacao térmica dos componentes.

As Fig. 4.58 a 4.60 demonstram as zonas do escoamento onde os reagentes e produtos
das reagdes homogéneas consideradas no modelo sdo predominantes. Ao contrario das
reacoes heterogéneas, percebe-se que as reagcdes envolvendo apenas espécies gasosas
ocorrem preferencialmente na freeboard do reator (Fig. 4.58). Nesse sentido, as alteragdes
de projeto, como aumento da altura total do reator, visando maior producdo das espécies

produtos dessas reagdes podem ser vantajosas na otimizagdo do equipamento.

Zona
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de reagao
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Figura 4.58 — Representagao grafica do calculo da fragao massica de reagentes e produtos

da reacdo Water-Gas Shift e indicagcdo da zona preferencial das reagbes homogéneas
(freeboard do reator)
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Figura 4.59 — Representacao grafica do calculo da fragdo massica de reagentes e produtos
da reacao Reverse Water-Gas Shift
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Figura 4.60 — Representagao grafica do calculo da fragdo massica de reagentes e produtos
da reacao Methane-Steam Reforming
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Apesar da zona preferencial das reacbes homogéneas ser a freeboard do reator, por
meio da Fig. 4.61, observa-se que no leito fluidizado também ha formacdo das espécies
produtos de rea¢cdes homogéneas, evidenciada pela diminuicdo (consumo) da espécie reativa
de oxigénio (O2) ao longo do escoamento ascendente pelo leito fluidizado sélido. Essa é
caracterizada pela zona preferencial de reag¢des oxidativas, incluindo a degradacgao térmica
presente da Devolatilizagdo da biomassa. O significado maior da denominagéo
Devolatilizacao, i.e., liberagdo de volateis presentes na biomassa é evidenciado nessa regido.
Outra constatagéo relevante é a escassez de oxigénio ao longo da freeboard do reator,
alcangando fragdo massica de aproximadamente 1,8% ao longo de toda sua extenséao, o que
indica a ndo ocorréncia de reagdes homogéneas oxidativas (incluindo combustao). Portanto,
diferentemente de um incinerador, o reator de gaseificagdo tem como prioridade as reagdes
de reducgao ao longo da freeboard do reator — evidenciado nos resultados do presente trabalho
— de modo a garantir que a energia recuperada da biomassa seja contida no gas de sintese

produzido e ndo queimada para a produc¢éo de calor internamente no reator.

2.2e-01
0.15
Regiao de L
consumo de 0.1 o
Oxigénio ~
005 ©
3.0e-03

Figura 4.61 — Representacao da fragdo massica de oxigénio (O>) injetado pela superficie de

controle inlet
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De forma correspondente a termoquimica, a energia térmica do escoamento no reator
é representada na Fig. 4.62. Observa-se o aquecimento eficiente do ar insuflado, a 673 K
(400 °C), durante a rapida passagem pelo leito fluidizado, atingindo temperaturas préoximas de
1123 K (850 °C) na superficie de saida outlet. No estagio da Fig. 4.62, em que o sistema se
encontra em regime continuo (em t = 20 s), a temperatura de grande parte da biomassa,
inserida no reator a 303 K (30 °C), corresponde a aproximadamente 1000 K. Para fins de
quantificacao, a temperatura média geral das particulas de biomassa de todos volumes finitos
do reator Fig. 4.63 determinam fortemente as taxas das reacdes heterogéneas envolvidas
(Fig. 4.64). O leito fluidizado cumpre a fungao de inércia térmica, contendo a energia térmica
Nno meio poroso necessario para a transferéncia térmica as outras fases reagentes. Esses
atributos do reator da Planta Piloto de Maua-SP permite que a energia térmica seja
propriamente destinada a degradacio térmica da biomassa a fim de liberar as espécies

gasosas de interesse a recuperacao energética e produgéo do gas de sintese.
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Figura 4.62 — Temperatura das fases (a) gas, (b) biomassa e (c) areia em t =20s de

simulagao. Obs.: A cor cinza foi utilizada onde nao ha presenca da fase
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Figura 4.63 — Temperatura média geral do sistema para cada fase do modelo ao longo do
tempo fisico de simulacao

As simulagbes em regime estabilizado com a devida definicdo das taxas das reagdes
envolvidas (Fig. 4.64), principalmente reagdes heterogéneas, indicam a intensidade e a
relevancia dessas reagbes em temperaturas préximas da temperatura configurada de
operacgao do reator (1123 K ou 850 °C). Observa-se que a reagao Reforming of Char possui
taxa de reacgao significativamente menor que as demais, consecutivamente, interferindo nos
produtos Hz e CO presentes no syngas.

Outra constatacao é a forte dependéncia das reacdes de Boudouard e Methanation com
variaveis oscilatorias, sejam devido as taxas de difusdo (Ry;sf) € cinética (Ry;,), presséo local
(P;) ou fragdo massica dos gases envolvidos (n;), causando efeito oscilatério na taxa de
reacao, conforme a Fig. 4.64. Com relagao a Devolatilizacao, sua evolugéao é mais constante,
acompanhando a evolugao da temperatura das particulas de biomassa. Portanto, a operacao
do Reator da Planta Piloto de Maua-SP pode considerar a promoc¢éo da devolatilizacdo em
funcdo da temperatura, enquanto as demais reagdes heterogéneas sao significativamente
influenciadas pela quantidade de movimento e turbuléncia no leito.

De fato, conforme demonstrado na Secao 3.8, as equagdes (3.46) e (3.50) indicam a
dependéncia proporcional da taxa de reagdo com a temperatura (T). Logo, o fator ndo
considerado no presente modelo referente a distribuicdo de temperatura em cada particula
pode ser fator relevante nas analises termoquimicas que necessitaria melhor investigacao.
Contudo, ha que se considerar também que a energia térmica transferida da superficie ao

interior da particula de biomassa ndo € um fendmeno instantdneo ferindo a hipotese
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considerada no presente modelo de temperatura constante em toda a particula. Por outro
lado, as taxas de reagao consideram didmetro constante (superficie reativa constante), nao
importando a temperatura de seu interior. Esse efeito € compensado pela rarefacdo da
biomassa, i.e., diminuicdo gradativa da fragdo massica, representando seu consumo. Logo, o
presente modelo faz certa compensacao de algumas hipéteses simplificadoras adotadas na
Secdao 3.4, adaptando seu desenvolvimento para o0 compromisso custo

computacional x cumplicidade de detalhes CFD.
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Figura 4.64 — Progressao da taxa das reag¢des quimicas de Devolatilizagdo, Boudouard,

Reforming of Char e Methanation ao longo do tempo fisico de simulagao

Nessa etapa do desenvolvimento do modelo, também foi possivel determinar os tempos
de estabilizagao referentes aos fendmenos da fluidodindmica e da termoquimica envolvida
no processo. Por meio da Fig. 4.65, partes (a) e (b), verifica-se que o tempo de estabilizagdo
fluidodinAmica do reator em condi¢gdes de operagdo continua (a partir de um caso ja
parcialmente estabilizado) é de aproximadamente 5s, i.e., o tempo fisico de simulagao
minimo necessario para que o reator atinja condigdes em que sua fluidodinamica (incluindo a
pressao de insuflamento) ndo apresentara grandes variagdes a partir desse intervalo. Nesse
sentido, a pressdo de insuflamento oscilara com amplitude aproximadamente constante,
devido ao regime de fluidizagdo borbulhante, dentro ainda de um intervalo fixo, de forma

semelhante ao demarcado em vermelho nas Fig. 4.5 e 4.6.
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4.65c): ao se atingir a estabilidade da temperatura das fases, principalmente gas e biomassa,
as taxas das reagbes envolvidas atingem equilibrio (Fig. 4.65d). Nesse sentido, a
competitividade de reagdes também tende a se estabilizar e, por fim, a composi¢ao do gas
liberado pela superficie de controle outlet ndo apresenta variagdes significativas. Por meio da
Fig. 4.65c é possivel inferir que o tempo fisico de simulagéo necessario para estabilizagéo da

temperatura das fases envolvidas é de 10 s. Enquanto o tempo para atingir a estabilidade de

composicao quimica do syngas (Fig. 4.65d) é também de 10 s.

(d)

A mesma condigéo deve ocorrer para os parametros termoquimicos do processo (Fig.

20
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Em se tratando da aplicagdo pratica desses tempos, eles sdo bastantes uteis para a
coleta adequada de dados via simulagbes, o que pode ser bastante diferente na realidade do
experimento fisico na planta piloto, uma vez que se trata de um sistema que depende de
outras variaveis a serem controladas (ex.: temperatura de insuflamento de ar, qualidade do
isolamento térmico do reator etc.). Assim, a operagdo do mesmo deve se atentar, por exemplo,
ao fato de como sdo medidas as temperaturas internas do reator a fim de se atingir a
estabilizagdo de temperatura geral interna das fases, amplitude de oscilagdo da pressao de
insuflamento e obtencao do valor médio desse parametro. Essas nuances podem implicar em

maiores tempos necessarios para estabilizagdo do sistema.
4.4.Performance de Gaseificagao

Todos os parametros apresentados na presente sessdo s&do importantes para a
avaliagao geral da tecnologia de gaseificagdo apresentada, cada um com seu enfoque, e séo
amplamente utilizados na literatura para analise desses equipamentos. Por exemplo, o poder
calorifico inferior do gas de sintese (PClsyp4qs) € Um dos principais parametros obtidos pela
gaseificacdo, uma vez que representa a energia total recuperada da biomassa de CDRSU. O
seu valor foi calculado pela metodologia apresentada no trabalho de dissertacéo do presente
autor (MONTEIRO, 2019) resultando no seguinte valor:

PClsyngas = LHVsyngas = 4900 kJ /kg (4.14)

A relagao desse valor com o poder calorifico inferior da biomassa de CDRSU
(PClcprsy = LHV prsy) reflete a razao de recuperagéo de energia com relagdo a uma possivel
queima direta da biomassa em um incinerador, por exemplo. Ou seja, representa o percentual
de energia recuperada da biomassa; consistindo, portanto, no mais relevante indicador de
desempenho de muitos processos termoquimicos como o da gaseificagdo. Essa relagéo

(R.yy) € calculada pela equacéao seguinte:

LHVsyngas 4,900
P ~ = R = —-————— = X
Ngaseificagio LBV = LHV prsu 00 14.600 (kJ/kg)

100 = 33,6% (4.15)

Trata-se de um parametro similar ao CGE, porém, de forma simplificada a fim de
representar a relagao entre PCI do produto com relagao a matéria-prima (biomassa). Portanto,
um parametro também de avaliagdo subjetiva quanto a sustentabilidade, permitindo a

inferéncia sobre a conversao de energia util de uma biomassa soélida e de grande ocupagao
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volumétrica para um combustivel gasoso, compressivel, de facil transporte e utilizagido versatil
em diferentes ciclos de poténcia. O valor encontrado na Eq. (4.15) diz respeito a porcentagem
da energia disponivel por kg de syngas em relacao a energia disponivel por kg de CDRSU.
Demais parametros também s&o propostos por diversos autores a fim de caracterizar o
processo termoquimico utilizado, em que se inserem a Eficiéncia de Conversdo de Carbono

(CCE) e a Eficiéncia de Gaseificacdo (CGE), calculados conforme as seguintes equacgoes:

CCE(%)
. 12
Msyngas X Ysyngas X (aCH4 t+aco + aco, + ac,n, + ac,y, t aC3H8) X

22,4

o o4(, -
Mpiomassa X YChiomassa

704,3 (""—g) x 1,00 X (5,1 49,9 + 12,8 + 2,3 + 0,2 + 0,8) X — (4.16)
h 22,4
CCE(%) = =
296 (7) X 54%
CCE(%) = 73,3%
m LHV, 704,3 (kg /h) - 4.900(kJ /k
CGE(%) = — syngas syngas % 100 = ( g/ ) ( ]/ g) = 79.8% (4.17)
Mpiomassa Ll Vbiomassa 296 (kg/h) - 14.600 (k] /kg)

Tabela 4.6 — Parametros de performance tipicos encontrados na literatura (THOMSON et al.,
2020)

Tipo de Gaseificador LHV (MJ/Im3) | CCE (%) | CGE (%)

Leito Fixo (Downdraft) 4-6 <85 65-90
Leito Fixo (Updraft) 5-6 40-85 20-60
Leito Fluidizado Borbulhante 4-7 70-90 70-90
Leito Fluidizado Circulante 4-6 80-90 50-70
Escoamento Injetado (Entrained) 10-12 84-94 65-80
Leito Fluidizado Dual 13-20 95 80

Plasma 10-25 > 95 NI

A Razdo Ar Combustivel (RAC), geralmente utilizada na avaliagdo de processos
exclusivamente de combustdo, compde o calculo da Razdo de Equivaléncia (ER), que é
amplamente utilizada para comparagao entre processos termoquimicos de gaseificagdo. Uma
vez que a gaseificagado ocorre em desprovimento de oxigénio, impossibilitando a exclusividade
de processos oxidativos no reator, a razdo ER tem grande importancia na caracterizagao
daquele processo. O controle das reagdes de reducdo é baseado na manutencio da alta
temperatura em escassez de oxigénio, o que prioriza a degradacgao térmica dos componentes
€ sua quebra pela injecao de energia térmica. Essa caracteristica evidencia o comportamento

endotérmico do processo. Nesse sentido, a energia liberada pelas reagbes exotérmicas do
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processo é recuperada na composi¢cao quimica dos produtos formados resultante no gas de
sintese liberado pelo reator.

A vazao de ar em razao estequiométrica para a situagao ideal de combustao completa
do CDRSU foi definida considerando-se ainda a massa de oxigénio contida originalmente nos
componentes dessa biomassa, balangco estequiométrico das reagdes de combustio
envolvidas e composi¢cdo do ar atmosférico em termos de fluxo no balango de combustao
(INFIESTA; INFIESTA JR., 2016). Desse modo, os valores obtidos foram:

Mar,ea.  2252,27 (kg/h)
RACestequiomstrica = mCDRtSZ = 296 (kg /h) =761 (4.18)

Ty, | 488,54 (kg/h)
RA = Tea: — =1 4.19
Creat = ey~ 296 (kg/h) 82 (4.19)

ip o RACrew e, _ 165

RACestequiométrica

= = 0,217 = 21,79 )
Ty 7,61 o (4.20)
esteq.

Os autores (HWANG et al., 2021) realizaram trabalhos envolvendo a gaseificagdo em
leito fluidizado borbulhante, apresentando a seguinte analise paramétrica da Fig. 4.66.
Observa-se que o valor de ER = 0,21 refletem o maior valor de PCI do syngas e um bom valor
de CGE referente a eficiéncia de seu processo de gaseificagdo. O valor de ER = 0,217 obtido
no presente trabalho corrobora com os estudos daqueles autores, uma vez que o objetivo
maior € produzir um gas de sintese capaz de ser utilizado para a geragao de energia térmica
e/ou motora em ciclos de poténcia. Quanto maior é a relagédo ER utilizada no processo de
gaseificacdo, menor sera a CCE, referente a conversdo do carbono em espécies gasosas,
devido a maior taxa de reagdo das reagdes oxidativas. Nesse caso, pode haver a
desvantagem de se liberar a energia térmica oriunda das reagdes exotérmicas (de combustao)
no reator de gaseificagdo, onde o objetivo maior é direcionar essa energia quimica para o

syngas sem sua liberagéo espontanea no gaseificador.
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Figura 4.66 - Efeito da combinagcdo de parédmetros sobre os paradmetros de performance.
Adaptado de Hwang et al. (2021)

4.5. Analise Paramétrica

Nesta secdo, foram testadas condicbes similares variando-se parametros do proprio
modelo implementado, além da avaliagdo dos resultados obtidos com implementacdes
adicionais de atributos, como insercédo de reagcdes quimicas e alteragbes da composig¢ao da

biomassa utilizada.

4.5.1. Incluséao de outras rea¢des quimicas

As reacoes Dry-CO; reforming e Redugao (Tab. 3.4), respectivamente indicadas por:

CH, + C0O, & 2C0 + 2H, (4.21)

i |
€0, ©50; (4.22)
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foram adicionadas a modelagem de reagcdes homogéneas (gas-gas) a fim de se avaliar a
composicao do syngas obtido. Tal implementagao foi importante para investigas o efeito da
inclusdo de novas reagdes na composi¢cao do gas de sintese.

Os resultados das simulacées com a inclusdo dessas 02 (duas) novas reacgdes
homogéneas ao modelo CFD, exibido na Fig. 4.67, permitiram concluir que ha variagéo
significativa na composigao final do syngas produzido.

Contudo, tais resultados afastaram-se da composi¢cdo do syngas obtida na Planta Piloto
de Maua-SP e o custo computacional também foi mais demandante. Por essas razdes, optou-
se por manter o modelo computacional apenas com as 04 (quatro) reagcbes quimicas

homogéneas originalmente definidas na Se¢éo 3.4.7.

0,50

0,45 = 4 Reagées Homogéneas
0,40

m 6 Reagbes Homogéneas

0,35
0,30

]

0,25

Fracdo massica das espécies quimicas [-]

T

I T T
0,00 ‘ , . . —m — e
co H2 02 CH4

H20 co2 C2H4 C2H6 C3H8
15,00%
E 12,47%
@
S 10,00%
a 7,21%
1]
3
- 5,00%
o
2 0, [+}
g 0,12% 1.05% 105% 0,429 0,05%  0,18%
= 0,00% : : — : : —— :
2 H20 H2 02 N2 CH4 C2H4 C2H6  C3H8
S
S .5,00%
(1]
o
=
g
g -10,00% -8,93%
a
-15,00% 13,60%

Espécies quimicas

Figura 4.67 — Composigdo do syngas produzido ao se utilizar mais reagées quimicas ao

modelo e variacdo percentual no teor de cada espécie quimica
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4.5.2. Tamanho médio de particulas de CDRSU

A implementacao de diferentes tamanhos (“diametro”) do CDRSU foi pensada a fim de
se avaliar a necessidade do processo de trituragcdo do CDRSU durante seu processo
produtivo, detalhadamente descrito por Infiesta et al. (2019a). O intuito foi de observar a
diferenga de composi¢ao do syngas produzido aumentando-se o didametro, i.e., dispensando
a necessidade dos estagios finais de trituragcdo. As principais alteragbes causadas,
discernidas pela teoria implementada no modelo computacional, sdo de cunho termoquimico
e fluidodindmico, afetando diretamente as taxas de reagdes e as forgas envolvidas, como
arrasto e empuxo.

Entretanto, com relagdo a composi¢cao do syngas obtida, demonstrada na Fig. 4.68, nao
houve alteracdo quimica significativa com relagao ao didmetro original do CDRSU, de 20 mm.
Os didmetros de 50 mm e 100 mm foram testados sem variagao significativa na producao das
espécies de maior interesse ao PCl do gas de sintese. Ademais, nao foi observado reacao
quimica favorecida com as mudancgas implementadas nas simulagoes.

Os resultados indicam que um menor grau de trituracao realizado sobre o CDRSU néao
implica grandes alteragbes em termos da termoquimica do reator. Cabendo, portanto,
melhores avaliagdes e testes utilizando outros tamanhos de particulas de biomassa visando

a otimizagao da operagao da planta e da composigao final do gas.
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X 16.90% mdp =20 mm
0 -1,42% .
8 005 e ' mdp =50 mm
E mdp = 100 mm
=
E 0,04
(5]
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w
£
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o .
:3\ 0,01 1 689% 1 68,62'%
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L

0,00

H20 H2 02 CH4 C2H4 C2H6 C3H8
Espécies quimicas

Figura 4.68 — Fragdo massica das espécies quimicas presentes no syngas em funcao da
variacao do didmetro do CDRSU no leito e demonstragao do percentual de variagdo maxima.

Informagdes em condicdes estabilizadas
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4.5.3. Alteragdo na temperatura do CDRSU no reator

A analise do parametro de temperatura do CDRSU foi uma analise peculiar conduzida
aproveitando-se da possibilidade (exclusivamente) do software de se configurar a temperatura
de determinado campo por meio de fung¢des do OpenFoam (setFields). Com essa ferramenta,
foi possivel configurar apenas a temperatura do campo de particles (representativa do
CDRSU) para os valores de 800 K, 1000 K e 1200 K.

O objetivo foi o de analisar a composi¢cdo do syngas produzido na saida do reator em
operacéo estabilizada. O resultado, demonstrado na Fig. 4.69, permitiu observar que as taxas
de reagdes e formagao dos principais gases de interesse, como H»; e CHa4, sdo aumentados;
reduzindo-se ainda o teor resultante do gas CO2, que nao contribui no PCI do gas de sintese.
Evidentemente, que esse tipo de alteracdo néo é possivel em termos praticos da operacao de
um reator real. Contudo, infere-se a temperatura operativa especificamente da biomassa
CDRSU impacta significativamente na formacgao das espécies quimicas de interesse no gas
produzido, aumentando-se o PCI final desse produto.

Nesse sentido, uma avaliagado que pode trazer resultados positivos € a possibilidade de
se trabalhar com CDRSU pré-aquecido para inje¢édo no sistema. Promovendo-se, assim,
maior formagcdo das espécies de interesse no gas de sintese e, consequentemente,

aumentando-se a eficiéncia do processo.

0,20

0,18 m800 K
11000 K
11200 K

0,16

0,14
0,12
0,10
0,08
0,06

0,04

Fracdao massica das espécies quimicas [--]

0,02

0,00

H20 co2 H2 CH4 C2H4 C2H6 C3H8
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Figura 4.69 — Fragdo massica das espécies quimicas presentes no syngas em funcgao da

variacao da temperatura média do CDRSU no leito. Informagdes em condigbes estabilizadas
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4.5.4. Variacao na quantidade de areia no leito

Considerando que a quantidade de material de leito afeta diretamente a pressao de
insuflamento do ar e, consequentemente, a fluidodindmica do escoamento do reator, a
influéncia na variagdo na quantidade inicial do componente de areia foi avaliada em termos
da composi¢ao do syngas obtida em cada caso.

A Fig. 4.70 demonstra os casos testados, com 1250 kg (-50%), 2652 kg (quantidade
original) e 3250 kg (+22%), em seu estado inicial e final, pos estabilizagdo da composi¢ao do
syngas obtida no outlet. Avaliando-se as fragbes massicas das espécies do gas de sintese
(Fig. 4.71), observa-se variagoes significativas a composi¢cao do syngas e, consecutivamente,
seu PCI.

Nesse sentido, infere-se mais uma vez que as interagdes do arrasto de particulas,
quantidade de movimento e interagbes do gas com os materiais solidos do leito implicam

grandes alteragdes na termoquimica de formacao do syngas.

1250 kg 2652 kg 3250 kg

6.6e-01

0.4

0:2

0.0e+00
Figura 4.70 — Fragao massica inicial (a esquerda) e final estabilizada (a direita) de areia
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Figura 4.71 — Fracdo massica das espécies quimicas presentes no syngas em funcao da

variacao da quantidade de areia configurada no leito. Informagdes em condi¢des estabilizadas

4.5.5. Sugestoes para avaliagdo paramétrica

Outras analises poderiam ser conduzidas a fim de se investigar fatores como a alteragao
do diametro de particulas de biomassa e/ou areia as forcas de arrasto, a utilizagdo de
particulado sélido com polidispersao ou alteracao de geometrias do reator, por exemplo:

e aumento da freeboard para induzir maior tempo de residéncia e favorecimento
das reagdes homogéneas;

e alteracdo da geometria do insuflamento a fim de se obter escoamento mais
uniforme ou mais turbulento;

e investigacao sobre a mudanca de diametro do reator ou

e implementacdo de geometrias internas de controle, como aletas ou placas

defletoras a fim de se conter interagbes de sélidos, por exemplo.
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CAPITULO V

CONCLUSOES

No presente trabalho objetivou-se desenvolver um modelo CFD capaz de reproduzir

experimentos fisicos do reator de gaseificagdo de larga escala da Planta Piloto de Maua-SP.

Com enfoque na simulacdo de equipamento de escala semi-industrial daquela planta. A

modelagem desenvolvida permite a reprodugéo de resultados experimentais obtidos, além de

possibilitar inferir sobre o comportamento do gaseificador de larga escala a custo

computacional reduzido.

Ademais, estudou-se o escoamento tipico da gaseificacdo em larga escala em termos

de sua fluidodindmica e termoquimica envolvida. De modo a contribuir para o

desenvolvimento e otimizacdo de tecnologias para processamento de residuos em larga

escala. Como resultados praticos do presente trabalho, apresenta-se:

(i)

(ii)

(iii)

(iv)

O mapeamento de cada um dos Regimes de Fluidizagao do reator da Planta Piloto
de Maua-SP e o estudo de seu funcionamento em operagao continua;

A determinacdo do regime de fluidizagdo (Borbulhante) do reator experimental
apenas com as informagdes de operagao, sem necessidade de experimentos fisicos
nessa identificacao;

Os resultados apresentados demonstram corretamente o consumo de biomassa,
conforme na Planta Piloto de Maua-SP, e, concomitantemente, a producdo de
carvao e das espécies quimicas que compdem o gas de sintese;

Boa correlagéo entre a composigao do syngas obtida por simula¢des em relacao
a obtida na planta experimental;

A avaliagdo de parametros, como a fragdo volumétrica média de particulas em
determinadas regides, possibilitando a intervengao no design de geometrias internas
de controle (ex.: placas defletoras) para o processo;

O presente modelo pode contribuir na fabricagao, instalagédo e otimizagao de novos
reatores, além de colaborar na previsdo dos locais de posicionamento da
instrumentagéo para aquisicdo de dados, monitoramento de reagdes quimicas de
interesse, consecutivamente, para controle da composi¢cado do gas de sintese a ser

produzido.
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Considerando-se a teoria da Dindmica dos Fluidos Computacional (CFD) aplicada a

gaseificacdo em larga escala, por meio do presente trabalho, evidencia-se que:

e A abordagem Euleriana-Euleriana mostrou-se viavel para investigacdes de
fluidizagdo em larga escala, proporcionando boa precisdo e uma solugéo custo
computacional reduzido. Nas avaliagbes do presente trabalho, a abordagem
Euleriana possibilitou a obtengao de resultados satisfatorios e consistentes, além
da vantagem computacional, que foi essencial para o desenvolvimento do
presente trabalho.

¢ Os métodos numéricos, modelos e submodelos tedricos de escoamento
fluidodinAmico e termoquimico tiveram bom desempenho quando da sua
aplicacdo no reator de escala semi-industrial, podendo ser aplicados a
equipamentos de larga escala, inclusive sem a necessidade de aumento
excessivo na quantidade de células da malha utilizada.

e Considerando o perfil linear da queda de pressao ao longo do leito fluidizado,
conclui-se que a freeboard do reator ndao implica em queda significativa de
pressdao. Portanto, neste sistema, ndo houve problemas relacionados as
interagcdes de parede, como aquelas envolvendo a camada turbulenta, ou a
necessidade de maior refinamento da malha nas paredes do reator.

e O estudo de scaling-up conduzido no presente trabalho consistiu em um recurso
de grande importancia para as definicbes das simula¢cdes de larga escala,
porém, nao se trata de uma ferramenta definitiva. Sua grande vantagem ¢é a
utilizacao de experimentos de escala laboratorial para inferéncias a larga escala.

e Do ponto de vista computacional-fluidodindmico, os modelos de arrasto
amplamente utilizados nas simulagées sob abordagem euleriana podem ser
utilizados em larga escala sem grande comprometimento para escoamentos

monodispersos, cabendo avaliagdo mais aprofundada no caso polidisperso.

Para o reator da planta piloto de gaseificagédo em escala semi-industrial simulada (Planta

Piloto de Maua-SP), a modelagem resultou nas seguintes inferéncias:

e Definicdo das zonas de reagdes quimicas e regides de maior ocorréncia das reagdes
quimicas envolvidas.
e Por meio da metodologia termoquimica implementada para calculo das reagdes

quimicas, a operacdo do Reator da Planta Piloto de Maua-SP pode considerar a



159

temperatura como parametro mais influente na promoc¢ao da devolatilizacdo, enquanto
as demais reacgdes heterogéneas sdo mais influenciadas pela quantidade de
movimento e turbuléncia no leito.

e O aumento de temperatura operativa do CDRSU impacta significativamente no
aumento da formacgédo das espécies quimicas de alto poder calorifico no syngas
produzido. A avaliacao da possibilidade de utilizar-se de pré-aquecimento do CDRSU
antes da injecao pode promover maior qualidade do syngas em termos de PCI.

¢ Ainjecao de biomassa no reator deve, prioritariamente, ser realizada pela parte mais
inferior possivel do reator, e/ou ser mantida nesta regido, a fim de possibilitar maior
troca térmica e de favorecer o processo inicial de degradacgao térmica.

¢ A variacdo na quantidade de areia do leito altera significativamente a composicao do
syngas produzido. Infere-se ainda que a mudanca de densidade e/ou no didmetro
desse material também tenha efeitos significativos no gas de sintese.

e O método de injecdo de ar, utiizacdo de grelhas e sopradores é de grande
importancia, podendo afetar na distribuicdo de particulas e no escoamento do leito

fluidizado do reator, o que afetaria nas reagbes quimicas.

A tecnologia de gaseificagdo de CDRSU em leito fluidizado avaliada no presente
trabalho, apresenta-se como solucgéo viavel e sustentavel a problematica do lixo urbano, por
meio do processamento termoquimico limpo e adequado as normas ambientais do Brasil.
Diferentemente de processos nocivos, como a incineragao, a técnica de gaseificagao utilizada
pela empresa desenvolvedora apresenta indicadores de performance consistentes com a
literatura académica referente as tecnologias de gaseificagao de residuos.

As simulagdes do presente trabalho forneceram resultados consistentes com a teoria e
outros estudos, e foram capazes de prever as caracteristicas de fluidizacdo do reator real,
com a exigéncia relativamente baixa de recursos computacionais, o que viabiliza a
experimentacao virtual conjunta com a experimentagao fisica.

Tais resultados demonstram que a modelagem computacional implementada é capaz
de fornecer resultados consistentes a despeito da fluidizagcdo e dos subprocessos quimicos

do reator de gaseificagdo de escala semi-industrial da Planta Piloto de Maua-SP.
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SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Apresenta-se as seguintes sugestdes para melhorias da modelagem e contribuicbes a
Linha de Pesquisa relacionada ao presente trabalho (em ordem de prioridades, segundo o

autor):

e Adaptar o modelo para representar o Reator de Pesquisa Campus Gléria
(Uberlandia-MG) que ira compor as instalagdes recentes da Universidade Federal de
Uberlandia.

o Desenvolvimento de modelo CFD utilizando mais de uma abordagem
(Euleriana-Euleriana-Lagrangeana) para os diferentes meios no mesmo modelo (Fig. 5.1):

o Fase Euleriana =& Gases
o Fase Euleriana = Areia

o Fase Lagrangeana =» Biomassa

Modelagem EU-EU-LA
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Figura 5.1 — Proposta de modelo hibrido EU-EU-LA

A vantagem de se utilizar esse método (a ser desenvolvido) seria (i) a economia de
recurso computacional de se utilizar a abordagem Euleriana para a fase nao reativa contendo

as numerosas particulas de areia, (ii) as reagdes quimicas sao melhores representadas pela
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abordagem Lagrangeana cos métodos ja previamente implementados nos softwares, inclusive
com a (ii) possibiidade de \utilizar-se daqueles envolvendo modelagem por
agrupamento/pacotes de particulas (método multiphase particle-in-cell — MP-PIC, (DYMALA,
WYTRWAT; HEINRICH, 2021)).

o Implementagdo de reagdes quimicas auxiliares envolvendo o Nitrogénio,
Enxofre, Calcario e/ou outros hidrocarbonetos de cadeia carbénica mais complexas. Com
tais implementagdes, o modelo seria capaz de representar a total composi¢ao do gas produzido
no reator, para fins de verificacdo e controle de poluentes eventualmente produzidos (dioxinas
& furanos, NOy, alcatrao, etc.).

e Acoplar resultados de simulagbes da geometria interna do Separador de
Particulas (ciclone), de modo a incluir a termoquimica do processo para o desenvolvimento de
um modelo mais completo.

e Avaliar de forma aprofundada a alteracdo do formato das grelhas de
insuflamento e, consequentemente, o método de injecao de agente gaseificante.

o Estudar a viabilidade de utilizacdo de placa(s) defletora(s) internamente ao
escoamento a fim de favorecer determinadas reagbes quimicas.

o Comparacgao do modelo com o mesmo modelo produzido em outros softwares,
sobretudo softwares pagos. Uma vez que o OpenFOAM é constantemente desenvolvido pela
comunidade de usuarios, tal comparagao permite analise aprofundada dos resultados em
termos da implementagcao numeérica, diferenca entre modelos utilizados; além da possibilidade
de identificacao de falhas, lacunas e bugs quando da modelagem computacional.

o Implementagdo dos demais fendmenos da gaseificacao em leito fluidizado,
como o shrinkage.

o Implementacao de densidade da biomassa variavel. A mesma pode ser feita
acrescentando-se uma equacgao de transporte de densidade, que varia conforme as reagdes
quimicas acontecem, transformando a particula de biomassa em um meio virtualmente poroso.

e Aplicar métodos de otimizagdo para melhor automatizagdo para o
desenvolvimento de um modelo CFD auto adaptavel a diferentes tipos de biomassa, condigbes
de operacao e geometria de reatores.

o Desenvolvimento de script de programagao para montagem de casos e/ou
rotinas de simulacdo autbnoma da operagdo real, mesclando estados numérico-
computacionais para diferentes condicbes de operacao (ex.: injegdo de vapor aos 5,

inertizacao da atmosfera interna com Ny).
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APENDICE |

6.1.Estudo de Caso: Definicbes e Parametros para simulagées de

Devolatilizagao

O modelo computacional apresentado a seguir, engloba apenas a reagado quimica de
devolatilizacdo da biomassa, que consiste na conversdo da biomassa em carvao
(charlcarbono) e nos gases produtos. O processo de devolatilizacdo da pirdlise foi
implementado em um sistema trifasico, composto por areia e particulas de biomassa em
uma fase continua gasosa. Os componentes da fase gasosa considerados foram H,, CO,
COg2, CH4, H20, O2 e Ny. As particulas de biomassa sao compostas por carvao e a matéria
quimicamente ativa da biomassa (biomassa consumivel).

Nesta etapa, a biomassa de madeira de pinho foi utilizada, devido a homogeneidade
de sua composicao e a disponibilidade de dados na literatura cientifica. As taxas de
devolatilizagdo da mesma, em base seca e sem cinzas, sdo: 0,106 kg/kg de H2, 0,313 kg/kg
e CO, 0,146 kg/kg de CO2, 0,035 kg/kg de CHa, 0,200 kg/kg de H20O e 0,200 kg/kg de C (Ql
et al., 2019).

Devido a geometria simples do reator do trabalho de (Ql et al., 2019), apresentada na
Fig. 6.1, ele foi reproduzido com a finalidade de verificagdo da modelagem do presente
trabalho. A geometria com 1,5 m de altura e 0,15 m de largura (Fig. 6.1a) possui um dominio
pseudo-2D em que o software considera uma espessura pequena para evitar problemas
numeéricos e foi dividida em células quadradas de 0,0075 m de aresta, totalizando 4.000
células hexaédricas para discretizagao em Volume Finitos (Fig. 6.1b).

O reator foi inicialmente preenchido até um terco de sua altura com particulas de areia
e biomassa, no meio continuo de ar atmosférico (Fig. 6.1c,d,e), com 0,10628 kg de particulas
(100% biomassa consumivel), 1,50750 kg de areia e 0,00195 kg de ar (22% de O, e 78% de
N). A densidade da biomassa de 470 kg/m?, didametro da particula de biomassa de 5 x 10
3, densidade da areia de 2.600 kg/m3, didmetro da areia 0,25 x 10, pressdo atmosférica
(101.325 Pa) de saida do reator, temperatura de operagao de 670 K, paredes termicamente

isoladas e velocidade intersticial de insuflamento de ar pela parte inferior de 0,05 m/s.
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Figura 6.1. Representagdo da (a) geometria, (b) malha, (c) fragdo volumétrica de ar, (d)

fragdo volumétrica de particulas e (e) fragdo volumétrica de areia inicialmente definidas para
as simulacodes

O passo de tempo utilizado de 0,25 x 10 foi implementado como um parametro
constante e o tempo fisico total de simulacdo adotado foi de 300 s. De acordo com
simulagdes prévias, o sistema fluidodinamico atinge regime permanente de escoamento
aproximadamente aos 10 s, assim, o tempo total de simulacao foi escolhido com intuito
apenas de quantificar o balango de massa das espécies reagentes e produtos. A Tab. 6.1

contém os principais parametros utilizados nessas simulacoes.

Tabela 6.1. Condi¢des iniciais e parametros da simulagédo do processo de devolatilizagao

Parametro Valor
Vazdo massica de biomassa, kg h*! N/A
Temperatura da biomassa, K 670
Didmetro da particula de biomassa"), m 1,5%1073
Quantidade inicial de biomassa, kg 0,10628
Massa especifica da biomassa'’, kg m? 470
Massa especifica do char, kg m? 180
Termo fonte de massa, kg s™ N/A
Termo fonte de energia, kg.m? s N/A
Massa especifica da areia!”, kg m 2600
Diametro da areia'”, m 5x104
Temperatura do ar insuflado, K 670




Temperatura inicial do reator, K 670
Temperatura de Operacio'), K 670
Condicao de contorno das paredes Isoladas
Velocidade intersticial de entrada do ar, m s 0,05
Pressao de saida, kPa Atmosféric
Pressdo atmosférica, kPa 101,325
Aresta das células da malha, m 0,0075

N/A — n3o se aplica, ("Adotada de acordo com (Ql et al., 2019)

175



6.2. Condi¢goes de contorno configuradas para o modelo definitivo do presente

APENDICE II

trabalho implementadas no OpenFOAM

Tabela 6.2 — Relagao das condi¢cbes de contorno definidas para cada superficie de controle para

cada uma das variaveis do modelo
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Variavel Inlet Outlet Walls
alpha.air Zero gradient Zero gradient Zero gradient
alpha.particles Zero gradient Zero gradient Zero gradient
alpha.areia Zero gradient Zero gradient Zero gradient
alphat.air Calculated Calculated Alphat Wall Function
alphat.areia Calculated Calculated Alphat Wall Function
alphat.particles Calculated Calculated Calculated
epsilon.air Fixed value Inlet Outlet Epsilon Wall Function
k.air Fixed value Inlet Outlet kqR Wall Function
nut.air Calculated Calculated Nutk Wall Function
nut.areia Calculated Calculated Nutk Wall Function
nut.particles Calculated Calculated Calculated
Jo) Calculated Calculated Calculated
p_rgh Fixed flux pressure Pressure Fixed Flux Pressure
T.air Fixed value Inlet Outlet Zero gradient
T.areia Zero gradient Inlet Outlet Zero gradient
T.particles Zero gradient Inlet Outlet Zero gradient
Theta.areia Fixed value Zero gradient Zero gradient
Theta.particles Fixed value Zero gradient Zero gradient
U.ai Interstitial inlet Pressure Inlet Outlet )
.air ) ) No slip
velocity Velocity
U.areia Zero gradient Fixed value Zero gradient
U.particles Zero gradient Fixed value Zero gradient

* Para informacgdes detalhadas, todas as fung¢des de condigdes de contorno do OpenFOAM

podem ser consultadas no Guia do Usuario do OpenFOAM.
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APENDICE Il
IMPLEMENTAGOES NO SOFTWARE OPENFOAM

6.3.Arvore de arquivos de sistema do software

O solver multiphaseEulerFoam foi adaptado no presente trabalho para compor o novo

solver denominado carbogasEulerFoam, no mesmo diretorio do sistema, conforme a Fig. 6.2.

As adaptacbes realizadas consistem na inclusdo de arquivos (formato .C e .H) de cédigo para

calculos e aquisicédo de dados.

Arquivos incluidos no diretério carbogasEulerFoam e compilados junto ao solver:

carbogasEulerFoam.C: principal script do solver, contendo as principais equacoes
e inclusdo das demais fungdes do algoritmo.

reactionsRates.H: calcula as taxas de reagdes conforme equacgdes do Capitulo Il
printinitialMass.H.: calcula e escreve na tela durante as simulagbes a massa total e
composicdes iniciais de cada uma das fases e espécies envolvidas no sistema,
além de inicializar variaveis.

printinstMass.H: escreve no prompt de comando as massas instantdneas de
espécies e fases do sistema, além da indexagao em variaveis.

Arquivos para aquisicdo e escritura de dados referente as reagdes quimicas:
devolatilization.H, boudouard.H, reforming.H, methanation.H, waterGasShift.H e

methaneSteamReforming.H.

Arquivos alterados no diretério do solver e compilados:

createFields.H: inicializa campos vetoriais, variaveis e leituras iniciais de
parametros.
YEqns.H: cédigo que contém a equacao do balanco de massal/espécies. Foram

incluidos os termos fonte de massa/espécies nessa equacao.

Arquivos incluidos e/ou alterados no diretério do ‘caso’ de simulacéo:

heterogeneousChemicalProperties: arquivo contendo as informagdes para as
espécies envolvidas em reagbdes quimicas, constantes quimicas e coeficientes
estequiométricos de reagdes.

fvSchemes: incluséo de esquemas de solugdo numérica necessarios referentes as

fases presentes no sistema.
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blockMeshDict: arquivo com o0s codigos de programacdo da criagdo da
geometria/malha do sistema, tipos de células utilizadas e grau de refinamento
requerido.

controlDict: arquivo de controle geral das simulacgdes, definicdes numéricas de
passos de tempo, tempo fisico, escritura de dados e aquisicdo de informacdes
selecionadas por meio de fungdes.

singleGraph: arquivo para definicdo de linha geométrica para aquisicao de dados.
topoSetDict: arquivo para definicdo de regides de interesse na malha numeérica.
setFields: definicdo de condi¢des iniciais referente a fracdo massica de fases
envolvidas. Nesse arquivo é configurada a quantidade de areia, biomassa e gas
inicialmente presente no reator.

decomposeParDict: arquivo para definicdo da paralelizagcdo da solugdo numérica
em fungao do numero de processadores e metodologia computacional aplicada.
fvSolutions: contém um conjunto de subdicionarios especificos do solver. No
entanto, existe um pequeno conjunto de subdicionarios padrdo que cobrem a
maioria daqueles usados pelos solvers padrdo. Esses subdicionarios incluem

solvers, fatores de relaxacao, PISO e SIMPLE.
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w " OpenFOAM-8-master
v " applications

A = solvers

» " basic

> " combustion

> © compressible

¥ * discreteMethods
» © DNS

» * electromagnetics

» * financial
» * heatTransfer

» *incompressible
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multiphase
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multiphaseCompressibleMomentu

Figura 6.2 — Arquivos de sistema na raiz do software instalado e localizacdo do solver

carbogasEulerFoam adaptado no presente trabalho do solver original multiphaseEulerFoam
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Figura 6.3 — Diretorio tipico de um ‘caso’ de simulagao do OpenFoam
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6.4.carbogasEulerFoam.C

K *\
========= |
A\ / F ield | OpenFOAM: The Open Source CFD Toolbox
A\ / O peration | Website: https://openfoam.org
\\/ A nd | Copyright (C) 2011-2020 OpenFOAM Foundation
\\/ M anipulation |
License

This file is part of OpenFOAM.

OpenFOAM is free software: you can redistribute it and/or modify it
under the terms of the GNU General Public License as published by
the Free Software Foundation, either version 3 of the License, or
(at your option) any later version.

OpenFOAM is distributed in the hope that it will be useful, but WITHOUT
ANY WARRANTY; without even the implied warranty of MERCHANTABILITY or
FITNESS FOR A PARTICULAR PURPOSE. See the GNU General Public License
for more details.

You should have received a copy of the GNU General Public License
along with OpenFOAM. If not, see <http://www.gnu.org/licenses/>.

Application
reactingMultiphaseEulerFoam

Description
Solver for a system of any number of compressible fluid phases with a
common pressure, but otherwise separate properties. The type of phase model
is run time selectable and can optionally represent multiple species and
in-phase reactions. The phase system is also run time selectable and can
optionally represent different types of momentum, heat and mass transfer.

#include "fvCFD.H"

#include "phaseSystem.H"

#include "phaseCompressibleMomentumTransportModel.H"
#include "pimpleControl.H"

#include "localEulerDdtScheme.H"

#include "fvcSmooth.H"

//*************************************//

int main(int argc, char *argvl[])

{

#include "postProcess.H"

#include "setRootCaselLists.H"
#include "createTime.H"
#include "createMesh.H"
#include "createControl.H"
#include "createTimeControls.H"
#include "createFields.H"
#include "createFieldRefs.H"

if (!LTS)
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#include "CourantNo.H"
#include "setInitialDeltaT.H"
}

Switch faceMomentum

(

pimple.dict () .lookupOrDefault<Switch> ("faceMomentum", false)
) ;
Switch partialElimination

(
pimple.dict () .lookupOrDefault<Switch> ("partialElimination", false)

) &
#include "createRDeltaTf.H"

//***********************************//

//CRIACAO DOS ARQUIVOS NA PASTA POSTPROCESSING COM OS DADOS CALCULADOS
autoPtr<OFstream> outputFilePtrl;

fileName outputDirl = "./postProcessing/alphaYrho/" +
mesh.time () . timeName () ;
//fileName outputDirl = "./postProcessing/totalMass/" +

args.optionFound ("dict") ;
mkDir (outputDirl) ;
outputFilePtrl.reset (new OFstream(outputDirl/"alphaYrho.dat"));

autoPtr<OFstream> outputFilePtr3;
fileName outputDir3 = "./postProcessing/balance/" +
mesh.time () .timeName () ;
mkDir (outputDir3) ;
outputFilePtr3.reset (new OFstream (outputDir3/"balance.dat")) ;

autoPtr<OFstream> outputFilePtrN;
fileName outputDirN = "./postProcessing/devolatilization/" +
mesh.time () .timeName () ;
mkDir (outputDirN) ;
outputFilePtrN.reset (new
OFstream (outputDirN/"devolatilization.dat")) ;

autoPtr<OFstream> outputFilePtrN1;
fileName outputDirNl = "./postProcessing/boudouard/" +
mesh.time () . timeName () ;
mkDir (outputDirN1l) ;
outputFilePtrNl.reset (new OFstream (outputDirN1l/"boudouard.dat")) ;

autoPtr<OFstream> outputFilePtrN2;
fileName outputDirN2 = "./postProcessing/reforming/" +
mesh.time () .timeName () ;
mkDir (outputDirN2) ;
outputFilePtrN2.reset (new OFstream (outputDirN2/"reforming.dat")) ;

autoPtr<OFstream> outputFilePtrN3;
fileName outputDirN3 = "./postProcessing/methanation/" +
mesh.time () .timeName () ;
mkDir (outputDirN3) ;
outputFilePtrN3.reset (new
OFstream (outputDirN3/"methanation.dat™)) ;

autoPtr<OFstream> outputFilePtrT1l;
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fileName outputDirTl = "./postProcessing/waterGasShift/" +
mesh.time () .timeName () ;
mkDir (outputDirTl) ;
outputFilePtrTl.reset (new
OFstream (outputDirTl/"waterGasShift.dat")) ;

autoPtr<OFstream> outputFilePtrT2;
fileName outputDirT2 = "./postProcessing/methaneSteamReforming/" +
mesh.time () . timeName () ;
mkDir (outputDirT2) ;
outputFilePtrT2.reset (new
OFstream (outputDirT2/"methaneSteamReforming.dat")) ;

outputFilePtrl () << "# Time";

forAll (fluid.multiComponentPhases (), multiComponentPhasei) // Loop
para rodar todas as fases

{

phaseModel& phase =
fluid.multiComponentPhases () [multiComponentPhasei]; // Identificacdo da phase

UPtrList<volScalarField>& Y = phase.YRef(); // Access the active
species mass fractions

forAll (Y, i) // Loop para rodar todas as espécies da fase

{

outputFilePtrl () << " " K<L Y[1i] .name () ;

} // fim for espécies

} //fim for phases

outputFilePtrl () << W << endl;

outputFilePtrN () << "# Time 1dmBIO (inst) dmH20 dmCO dmCO2
dmCH4 dmH2 dmC erro_relativo";

//outputFilePtrNl () << "# Time REAGENTES  PRODUTOS mCO
phiCO miC mC phiInCO2 phiOutCo2";

outputFilePtrNl () << "# Time idmC (inst) dmCO2 dmCO erro relativo";

//outputFilePtrN2 () << "# Time REAGENTES PRODUTOS mCO mH2
phiCO phiH2 miC mC miH20 mH20 phiInH20 phiOutH20";

outputFilePtrN2 () << "# Time idmC (inst) dmH20 dmCO dmH2
erro_relativo";

//outputFilePtrN3 () << "# Time REAGENTES PRODUTOS mCH4
phiCH4 miC mC phiInH2 phiOutH2";

outputFilePtrN3 () << "# Time idmC (inst) dmH2 dmCH4 erro relativo";

outputFilePtrTl () << "# Time dmCO dmH20 dmCO2 dmH2 erro relativo";

outputFilePtrT2 () << "# Time dmCH4 dmH20 dmCO dmH2 erro relativo";

outputFilePtrN () << Wik << endl;

outputFilePtrNl () << W << endl;

outputFilePtrN2 () << W << endl;

outputFilePtrN3 () << W << endl;

outputFilePtrTl () << W << endl;

outputFilePtrT2 () << W << endl;

const scalarField& v = mesh.V();

//const scalarField& inletFace = mesh.boundaryMesh () [0] .name(); // [0] inlet
[1] outlet // const polyPatch& pp = mesh.boundaryMesh () [patchi];

//const scalarField& outletFace = mesh.boundaryMesh () [1]; //
mesh.boundaryMesh () [0] .name ()
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//const word& name outletFace mesh.boundaryMesh () [1] .name (); // [0] inlet [1]
outlet

//const polyPatch& outletFace = mesh.boundaryMesh () [1];
//mesh.boundaryMesh () [1]; //

//const fvPatch& outletFace = mesh.boundary () [1]; // boundaryMesh[patchI];

//Info << " " << outletFace.name () << endl;

const label inletPatchID = mesh.boundaryMesh () .findPatchID("inlet");

const label outletPatchID = mesh.boundaryMesh () .findPatchID ("outlet");

//const scalar arealnlet = gSum(mesh.magSf () .boundaryField () [inletPatchID]) ;

//const scalar areaOutlet = gSum(mesh.magSf () .boundaryField () [outletPatchID]) ;
l]l

//Info<< "Area magnitude of patch " << "inlet " << '[' << inletPatchID <<

<< " =" << arealnlet << endl;

//Info<< "Area magnitude of patch " << "outlet " << '[' << outletPatchID << ']'
<< " = " << arealutlet << endl;

scalar sumPhiInBIO = O0;
scalar sumPhiOutBIO = 0;

scalar sumPhiBIO = 0;
scalar sumPhiInC = 0;
scalar sumPhiOutC = 0;
scalar sumPhiC = 0;

scalar sumPhiInCO2 = 0;
scalar sumPhiOutCO2 = 0;
scalar sumPhiCO2 = 0;

scalar sumPhiInCO = 0;
scalar sumPhiOutCO = 0;
scalar sumPhiCO = 0;

scalar sumPhiInH20 = 0;
scalar sumPhiOutH20 = 0;

scalar sumPhiH2 = 0;
scalar sumPhiInH2 = 0;
scalar sumPhiOutH2 = 0;
scalar sumPhiCH4 = 0;

Info<< "\nStarting time loop\n" << endl;

#include "printInitialMass.H" // MASSA INICIAL (print na tela +
contabilizacdo WATERSHIFT)

while (pimple.run (runTime))

{
//#include "printInstMass.H"
#include "readTimeControls.H"

int nEnergyCorrectors

(

pimple.dict () .lookupOrDefault<int> ("nEnergyCorrectors", 1)
) ;

if (LTS)
{
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#include "setRDeltaT.H"
if (faceMomentum)
{
#include "setRDeltaTf.H"
}
}

else
{
#include "CourantNo.H"
#include "setDeltaT.H"
}

//#include "printInstMass.H"

runTime++;
Info<< "Time = " << runTime.timeName () << nl << endl;

//#include "printInstMass.H"

// —--- Pressure-velocity PIMPLE corrector loop
while (pimple.loop())
{

//#include "printInstMass.H" // nessa posicdo os dados mostrados na ultima
interacdo batem com controlDict

#include "reactionsRates.H"

/* phaseModel& phasel = fluid.multiComponentPhases () [0]; //
particles
UPtrList<volScalarField>& Y1 = phasel.YActiveRef (); // alpha particles
phaseModels phase2 = fluid.multiComponentPhases () [1]; // air
UPtrList<volScalarField>& Y2 = phase2.YActiveRef(); // alpha air

Ap (6.0/d_0) *phasel;

T p = phasel.thermo().T();

T air = phase2.thermo() .T();
T mean = 0.5*T p+0.5*T air;

tx = A*Foam::exp (-E/ (R u*T p));

r diff = (C_i/d 0)*Foam: :pow (T mean,0.75);
r k1 = AL*T p*Foam::exp(-E1/ (R _u*T p));

r k2 = A2*T p*Foam::exp (-E2/ (R u*T p));

IOdictionary heterogeneousChemicalProperties
(
IOobject
(
"heterogeneousChemicalProperties",
runTime.constant (),
mesh,
IOobject: :MUST_READ_IF_MODIFIED,
IOobject: :NO WRITE

Y
// CARBONO

//phaseModel& phasel = fluid.multiComponentPhases () [0]; //
multiComponentPhases - Return the models for phases that have multiple species
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//UPtrList<volScalarField>& Y1 = phasel.YActiveRef (); // YActiveRef -
Access the active species mass fractions

//const dictionaryé& subDict = heterogeneousChemicalProperties.subDict ("C");
// Leitura do Carbono

//dimensionedScalar MMC ("MMC", dimensionSet(1,0,0,0,-1,0,0), scalar(0.0));

//MMC = subDict.lookup ("MM"); // Indexacdo da massa molar do Carbono

//dimensionedScalar n_("n", dimensionSet(0,0,0,0,0,0,0), scalar(0.0));

// 1f (Y1[1l].value() > scalar(0.05))
/7 A
/*  txl = Y1[1]*A p*p*Y2[0]* (r_diff*r k1)/(r diff+r kl1);
tx2 = Y1[1]*A p*p*Y2([1]*(r diff*r k2)/(r_diff+r k2);*/

/* )
else
1%/
/* tx1 = (0.0/4.0)/d 0*p*Y2[0]*(r diff*r kl)/(r diff+r kl);
tx2 = (0.0/4.0)/d 0*p*Y2[1]*(r diff*r k2)/(r diff+r k2);*/
// )

/* forAll (txl, i)
{
if (Y1[0][i] < 0.3 and Y1[1][i] > 0.0025 and phasel[i] > 0.0025)

{
tx1[1] =

A plil*pl[i]*Y2[0] [i]1*(r diff[il*r k1[i])/(r diffl[il+r k1[i]);
tx2[1] =

A p[il*p[i]1*Y2[1][i]*(r diff[i]*r k2[i])/(r diff[i]l+r k2[i]);

—

else
{
tx1[i] =
0.0*A p[i]l*p[i]*Y2[0] [1]*(r diff[i]*r k1[i])/(r diff[i]+r k1[i]);
tx2[1] =
0.0*A p[i]l*p[i]*Y2[1][1]*(r diff[i]l*r k2[1i])/(r diff[i]+r k2[i]);

}
b/

/*tx1l = phasel*Y1[1l]*A p*p*Y2[0]*(r diff*r kl)/(r diff+r kl1);

tx2 = phasel*Y1[1]*A p*p*Y2[1]* (r diff*r k2)/(r diff+r k2);*/

tx.correctBoundaryConditions () ;
txl.correctBoundaryConditions () ;
tx2.correctBoundaryConditions () ;
tx3.correctBoundaryConditions ()

’

fluid.solve (rAUs, rAUfs);

fluid.correct(); // atualiza os Y e recalcula as propriedades //
Correct the phase properties.

/*
// calculo das taxas
dimensionedScalar rho biomassa ("rho biomassa", dimensionSet (1, -
3,0,0,0,0,0), scalar(470.0));
rhoY bio = phaseO*rho biomassa *Y1[O0];
rhoy bio tx = tx*rhoY bio;
*/

fluid.correctContinuityError () ;



#include "YEgns.H"

if (faceMomentum)

{
#include "pUf/UEgns.H"
#include "EEgns.H"
#include "pUf/pEgn.H"

}

else

{
#include "pU/UEgns.H"
#include "EEgns.H"
#include "pU/pEgn.H"

}

fluid.correctKinematics () ;
if (pimple.turbCorr())
{
fluid.correctTurbulence () ;
}
} // fim while pimple
#include "printInstMass.H"
runTime.write () ;
Info<< "ExecutionTime = "
<< runTime.elapsedCpuTime ()
<< " s\n\n" << endl;
//
int ii = 0;

vector alphaYrho;
outputFilePtrl () << runTime.timeName () ;

forAll (fluid.multiComponentPhases (), multiComponentPhasei)

todas as fases

{
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// Loop para rodar

phaseModels& phase = fluid.multiComponentPhases () [multiComponentPhasei];

// Identificacdo da phase

UPtrList<volScalarField>& Y = phase.YRef(); // Access the active species

mass fractions

//Info << "PHASE: " << phase.name () << " total mass:
gSum (phase*phase.rho () *v) << endl;

const volScalarField& rho = phase.rho();

" <<

forAll (Y, i) // Loop para rodar todas as espécies da fase

{
const volScalarField& alpha = Y[i];
alpha¥Yrho[ii] = gSum(alpha*phase*rho*v);
espécie
outputFilePtrl () << " " << alpha¥Yrho[iil];
} // fim for espécies

}

// massa de cada
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//
//#include "printInstMass.H" // ta dando uma diferenca razodvel com controlDict

outputFilePtrl () << runTime.timeName () ;
outputFilePtr3 () << runTime.timeName () ;

//outputFilePtrNl () << runTime.timeName () ;
//outputFilePtrN2 () << runTime.timeName () ;
//outputFilePtrN3 () << runTime.timeName () ;

// CALCULO DA MASSA INSTANTANEA DAS ESPECIES

const scalar mBIO = gSum(Yp[0]*phaseO*rho s*v); // massa da espécie bio
instantédnea

const scalar mC = gSum(Yp[l]*phaseO*rho s*v); // massa da espécie carvéo
instantédnea

const scalar mH20 = gSum(Ya[0]*phasel*rho a*v); // massa da espécie H20
instanténea

const scalar mCO2 = gSum(Ya[l]*phasel*rho a*v); // massa da espécie CO2
instantédnea

const scalar mCO = gSum(Ya[2]*phasel*rho a*v); // massa da espécie CO
instanténea

const scalar mH2 = gSum(Ya[3]*phasel*rho a*v); // massa da espécie H2
instantédnea

const scalar mCH4 = gSum(Ya[6]*phasel*rho a*v); // massa da espécie CH4
instantédnea

// CALCULO DE FLUXO DE ESPECIES

const scalarField& inletPatchPhi = phi.boundaryField () [inletPatchID];

const scalarField& outletPatchPhi = phi.boundaryField() [outletPatchID];
phaseModel& phasel = fluid.multiComponentPhases () [1]; // Air

const volScalarField& rho = phasel.rho();

const scalarField& rho xIn = rho.boundaryField() [inletPatchID];

const scalarField& rho xOut = rho.boundaryField() [outletPatchID];

scalar phiInCO02 =

gSum (rho xIn*Ya[l].boundaryField() [inletPatchID]*inletPatchPhi); // igual a
(phasexy*rhoi*Yip*outletPatchPhi)

scalar phiOutC02 =

gSum (rho xOut*Ya[l].boundaryField () [outletPatchID]*outletPatchPhi); // bateu
com controlDict inletMassFluxComposition

scalar phiCO =

gSum (rho xOut*Ya[2] .boundaryField () [outletPatchID]*outletPatchPhi) ;

const scalarField& phasexlIn = phasel.boundaryField() [inletPatchID];

const scalarField& phasexlOut = phasel.boundaryField () [outletPatchID];

scalar phiInH2 =

gSum (rho xIn*Ya[3].boundaryField() [inletPatchID]*inletPatchPhi); // igual a
(phasexy*rhoi*Yip*outletPatchPhi)

scalar phiOutH2 =

gSum (rho xOut*Ya[3].boundaryField () [outletPatchID]*outletPatchPhi); // bateu
com controlDict inletMassFluxComposition

scalar phiInH20 =

gSum (phasexlIn*rho xIn*Ya[O] .boundaryField() [inletPatchID]*inletPatchPhi); //
igual a (phasexy*rhoi*Yip*outletPatchPhi)

scalar phiOutH20 =

gSum (phasex1lOut*rho xOut*Ya[0] .boundaryField() [outletPatchID]*outletPatchPhi) ;
scalar phiH2 =

gSum (phasexlOut*rho xOut*Ya[3].boundaryField() [outletPatchID]*outletPatchPhi);
scalar phiCH4 =

gSum (rho xOut*Ya[6] .boundaryField () [outletPatchID]*outletPatchPhi) ;

// INTERNAMENTE NO REATOR
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scalar idmBIO = (mBIO - miBIO); // internamente

scalar idmC = (mC - miC); // internamente

scalar idmCO2 = (mCO2 - miCO2); // internamente no reator -> deve ser negativo:
havia mais CO2 no inicio que no fim - ok

scalar idmH20 = (mH20 - miH20); // internamente no reator -> deve ser negativo:
havia mais H20 no inicio que no fim

scalar idmCO = (mCO - miCO); // internamente no reator

scalar idmH2 = (mH2 - miH2) ;

scalar idmCH4 = (mCH4 - miCH4); // internamente no reator

// SOMATORIOS FLUXOS

sumPhiInC0O2 = sumPhiInCO2 + phiInCO2;

sumPhiOutC0O2 = sumPhiOutCO2 + phiOutCO02;

scalar sumPhiCO2 = sumPhiInCO2 + sumPhiOutCO2; // diferenca de tudo que entrou
e o que saiu (Deve ser negativo) - ok

sumPhiC02 = 0; //teste

scalar dmCO2 = idmCO2 + sumPhiCO2;

sumPhiCO = sumPhiCO + phiCO;
sumPhiCO = 0; //teste
scalar dmCO = (idmCO + sumPhiCO) ;

sumPhiInH20 sumPhiInH20 + phiInH20;

sumPhiOutH20 = sumPhiOutH20 + phiOutH20;

scalar sumPhiH20 = sumPhiInH20 + sumPhiOutH20; // soma de tudo que entrou e o
que sailu (Deve ser negativo)

sumPhiH20 = 0; //teste

scalar dmH20 = idmH20 + sumPhiH20;

sumPhiH2 = 0; //teste

//sumPhiH2 = sumPhiH2 + phiH2;

scalar dmH2 = (idmH2 + sumPhiH2) ;
sumPhiInH2 = sumPhiInH2 + phiInH2;
sumPhiOutH2 = sumPhiOutH2 + phiOutH2;

sumPhiCH4 = 0; //teste
//sumPhiCH4 = sumPhiCH4 + phiCH4;
scalar dmCH4 = (idmCH4 + sumPhiCH4) ;

//// BALANCO REACOES HETEROGENEAS

#include "devolatilization.H" // print e write da reacdo heterogénea (n)
DEVOLATILIZATION

#include "boudouard.H" // print e write da reacdo heterogénea (nl) BOUDOUARD
#include "reforming.H" // print e write da reacdo heterogénea (n2) REFORMING OF
CHAR

#include "methanation.H" // print e write da reacdo heterogénea (n3)
METHANATION

//// BALANCO REACOES HOMOGENEAS

finclude "waterGasShift.H" // balanco da reacdo homogénea (tl) WATER-GAS SHIFT
#include "methaneSteamReforming.H" // balanco da reacdo homogénea (t2) METHANE-
STEAM REFORMING

//#include "printInstMass.H"
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outputFilePtrl () << "" << endl; // pasta alphaYrho
outputFilePtr3 () << "" << endl; // pasta balance

//outputFilePtrNl () << "" << endl; // pasta boudouard
//outputFilePtrN2 () << "" << endl; // pasta reforming
//outputFilePtrN3 () << "" << endl; // pasta methanation

// RELACAO CHAR/BIO
/*phaseModel& phasel = fluid.multiComponentPhases () [0]; // particles
UPtrList<volScalarField>& Y1 = phasel.YActiveRef (); // alpha particles

dimensionedScalar rho biomassa ("rho biomassa", dimensionSet(1,-3,0,0,0,0,0),
scalar (470.0)) ;
dimensionedScalar rho char ("rho char", dimensionSet(1,-3,0,0,0,0,0),

scalar (180.0)) ;
const volScalarField rho bio = gSum(phasel*rho biomassa *Y1[0]*v);
const volScalarField rho char = gSum(phasel*rho char *Y1[1]*v);
Info << " m char/m bio: " << rho char/rho bio << " % " << endl; */
L1707 70 7777777777777 7777777777777 7 7777777777777 777777/77/7777/77/77/777777777777777
L1107 077 777777777777 7777777
}

Info<< "End\n" << endl;

return 0;

// R SR R I b I b S b S S R S S S S S b b S b b S b b S R b b b I b b S S S IR e S b e S S S R b S b I S b I S b I b b I db b b b b 4 //

6.1.reactionsRates.H

//Info<< "\nENTROU\n" << endl;

phaseModel& phase0 = fluid.multiComponentPhases () [0]; // particles

UPtrList<volScalarField>& YO = phase0O.YActiveRef (); // alpha particles
phaseModels phasel = fluid.multiComponentPhases () [1]; // air

UPtrList<volScalarField>& Y1 = phasel.YActiveRef(); // alpha air

A p (6.0/d_0) *phaseO;

T p = phase0.thermo() .T();

T air = phasel.thermo() .T();
T mean = 0.5*T p+0.5*T air;

tx = A*Foam::exp (-E/ (R u*T p));

r diff = (C_i/d 0)*Foam: :pow (T mean,0.75);
r k1 = AL*T p*Foam::exp(-E1/ (R _u*T p));

r k2 = A2*T p*Foam::exp(-E2/(R_u*T p));

r k3 = A3*T p*Foam::exp(-E3/ (R u*T p));

/*I0dictionary heterogeneousChemicalProperties

(
IOobject

(

"heterogeneousChemicalProperties",
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runTime.constant (),
mesh,
IOobject::MUST READ IF MODIFIED,
IOobject::NO_WRITE
)

)i */
// CARBONO
//phaseModel& phase0 = fluid.multiComponentPhases () [0]; //
multiComponentPhases - Return the models for phases that have multiple species

//UPtrList<volScalarField>& Y0 = phaseO.YActiveRef (); // YActiveRef -
Access the active species mass fractions

//const dictionaryé& subDict = heterogeneousChemicalProperties.subDict ("C") ;
// Leitura do Carbono

//dimensionedScalar MMC ("MMC", dimensionSet(1,0,0,0,-1,0,0), scalar(0.0));

//MMC_ = subDict.lookup ("MM"); // Indexacdo da massa molar do Carbono

//dimensionedScalar n_("n", dimensionSet(0,0,0,0,0,0,0), scalar(0.0));

// 1f (YO[1l].value() > scalar(0.05))
// A
/*  txl = YO[1]*A p*p*Y1[0]*(r diff*r k1)/(r diff+r kl1);
tx2 = YO[1]*A p*p*Y1[1]1*(r diff*r k2)/(r diff+r k2);*/

/* )
else
{*/
/* tx1 = (0.0/4.0)/d 0*p*Y1[0]*(r diff*r kl1)/(r diff+r kl);
tx2 = (0.0/4.0)/d 0*p*Y1[1]*(r diff*r k2)/(r diff+r k2);*/
// %

/* forAll (txl, i)
{
if (YO[0][i] < 0.3 and YO[1][i] > 0.0025 and phaseO[i] > 0.0025)

{
tx1[1i] =

A plil*pl[i]*Y1[0][i]1*(r diff[il*r k1[i])/(r difflil+r k1[i]);
tx2[1] =

A plil*p[i]*YL[1][i]*(r diff[i]*r k2[i])/(r diff[il+r k2[i]);

—

else
{
tx1[1i] =
O.O*Aﬁp[i]*p[i]*Yl[O][i]*(ridiff[i]*rikl[i])/(ridiff[i]+r7kl[i]);
tx2[1] =
0.0*A_p[i]*p[i]*Yl[l][i]*(r_diff[i]*r_kZ[i])/(r_diff[i]+r_k2[i]);
}
Iy
// YO[1l] - char
txl = A p*p*Y1[1]*(r diff*r k1)/(r diff+r kl); // boudouard
Y1[1l] - CO2
tx2 = A p*p*Y1[0]*(r diff*r k2)/(r diff+r k2); // reforming of char
Y1[0] - H20
tx3 = A p*p*Y1[3]*(r diff*r k3)/(r diff+r k3); // methanation
Y1[3] - H2

/*forAll (tx, 1)
{




if (tx[i] > 0.1) //(Y0[O0][i] < 0.3 and YO[1][i] > 0.0025 and phaseO[i]
0.0025)

{
tx[1i] = 0.1;

Iy
//tx1l.correctBoundaryConditions () ;
//tx2.correctBoundaryConditions () ;
//tx.correctBoundaryConditions () ;

// calculo das taxas
//rhoY bio = phaseO*phaseO.rho()*Y0[1]; // char para teste em 'n'
rhoY bio = phaseO*phase0.rho()*Y0[0]; // bio
rhoy bio tx = tx*rhoY bio;

//rhoY char = phaseO*phase0O.rho()*Y0[1]; // se colocar assim da& pau nas
unidades

rhoY char = phase0*Y0[1]; // char // original

//rhoY char = phaseO*phaseO.rho()*Y0[1]; // char FOAM FATAL ERROR:
[bio.particles[l -3 -1 0 0 0 0] ] + [(nl*rhoy char tx1)[2 -6 -1 0O O O O] ]

rhoy char txl = txl*rhoY char;

rhoy char tx2 tx2*rhoY char;

rhoy char tx3 tx3*rhoY char;

// alteracdo para diminuir a formacdo de gases
/*volScalarField rhoy bio txx
(
IOobject
(
"rhoy bio txx",
runTime.timeName (),
mesh,
IOobject::NO READ,
IOobject::AUTO WRITE
)
rhoy bio tx
) ;

volScalarField rhoy bio tx gas
(
IOobject
(
"rhoy bio tx gas",
runTime.timeName (),
mesh,
IOobject::NO_ READ,
IOobject: :AUTO WRITE
) s
rhoy bio tx
);

volScalarField rhoy bio tx particles
(
IOobject
(
"rhoy bio tx particles",
runTime.timeName (),
mesh,
IOobject::NO_ READ,
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>
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IOobject: :AUTO WRITE
) 14
rhoy bio tx
)i */

/*sum_phase = 0.0;

forAll (Y1, i) // roda todas as espécies da fase air
{
sum _phase = sum phase + Y1[i];

}*/

6.2. printinitialMass.H

// QUANTIFICACAO DAS MASSAS - INFO
Info << "\nMASSA INICIAL REATOR" << endl;
forAll (fluid.multiComponentPhases (), multiComponentPhasei)
{
phaseModel& phase = fluid.multiComponentPhases () [multiComponentPhasei];
UPtrList<volScalarField>& Y = phase.YRef () ;
volScalarField& rho = phase.thermoRef () .rho();
Info << " " << phase.name () << " = " << gSum(phase*rho*v) << " kg" <<
endl; // PARTICLES gSum(phase*rho*v)
forAll (Y, 1) // Loop para rodar todas as espécies da fase
{
if (multiComponentPhasei == 0) // somente na fase particles
{
const volScalarFieldé& alpha = Y[i];
Info << " " << alpha.name () << " = " << gSum(alpha*phase*rho*v)
<< " kg" << endl;
}
}
}

//AREIA

phaseModel& phasex = fluid.phases () [2];

volScalarFieldé& rhox = phasex.thermoRef ().rho();

Info << " " << phasex.name () << " = " < gSum(phasex*rhox*v) << " kg" <<
endl;

// COMPOSICAO GERAL SYNGAS
Info << "\nCOMPOSICAO INICIAL SYNGAS" << endl;
forAll (fluid.multiComponentPhases (), multiComponentPhasei)
{
phaseModel& phase = fluid.multiComponentPhases () [multiComponentPhasei];
UPtrList<volScalarField>& Y = phase.YRef ()
volScalarField& rho = phase.thermoRef () .rho():;
forAll (Y, i) // Loop para rodar todas as espécies da fase
{
if (multiComponentPhasei == 1) // somente na fase air
{
const volScalarFieldé& alpha = Y[i];
Info << " " << alpha.name() << " = "<
gSum (alpha*phase*rho*v) /gSum (phase*rho*v) << " kg/kg" << endl;
}
}
}
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Info << "\n" << endl;

//CALCULO DA RELACAO DE MASSA INICIAL DAS ESPECIES (para comparacdo com tempo
atualizado)

//phaseModel& phase0 = fluid.multiComponentPhases () [0]; // particles
//phaseModel& phasel = fluid.multiComponentPhases () [1]; // air

const volScalarField& rho s = phase0O.rho();
const volScalarField& rho a phasel.rho () ;
UPtrList<volScalarField>& Yp = phaseO.YRef ()
UPtrList<volScalarField>& Ya = phasel.YRef ()
const scalar miBIO = gSum(Yp[O]*phase0*rho s*v); // massa da espécie bio
inicial

const scalar miC = gSum(Yp[l]*phaseO*rho s*v); // massa da espécie carvéo
inicial

const scalar miH20 = gSum(Ya[O] *phasel*rho a*v); // massa da espécie H20
inicial

const scalar miCO2 = gSum(Ya[l]*phasel*rho a*v); // massa da espécie CO2
inicial

const scalar miCO = gSum(Ya[2]*phasel*rho a*v); // massa da espécie CO inicial
const scalar miH2 = gSum(Ya[3]*phasel*rho a*v); // massa da espécie H2 inicial
//const scalar miO2 = gSum(Ya[4]*phasel*rho a*v)/gSum(v); // massa da espécie
02 inicial

//const scalar miN2 = gSum(Ya[5]*phasel*rho a*v)/gSum(v); // massa da espécie
N2 inicial

const scalar miCH4 = gSum(Ya[6]*phasel*rho a*v); // massa da espécie CH4
inicial

’
’

/*

species

(
H20
CO2
(610)
H2
02
N2
CH4

6.3. printinstMass.H

// QUANTIFICACAO DAS MASSAS - INFO
Info << "\nMASSA INSTANTANEA REATOR" << endl;
forAll (fluid.multiComponentPhases (), multiComponentPhasei)
{
phaseModel& phase = fluid.multiComponentPhases () [multiComponentPhasei];
UPtrList<volScalarField>& Y = phase.YRef ()
volScalarField& rho = phase.thermoRef () .rho();
Info << " " << phase.name () << " = " << gSum(phase*rho*v) << " kg" <<
endl; // PARTICLES gSum(phase*rho*v)
forAll (Y, 1) // Loop para rodar todas as espécies da fase
{
if (multiComponentPhasei == 0) // somente na fase particles
{
const volScalarFieldé& alpha = Y[i];
Info << " " << alpha.name () << " = " << gSum(alpha*phase*rho*v)
<< " kg" << endl;
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/*
// TESTE
Info << " " << alpha.name () << " = " << average(rho) << " rho"
<< endl;
Info << " " << alpha.name() << " = " << average (alpha) << "
Y[i]" << endl;
Info << " " << alpha.name () << " = " << average (phase) << "
phase 'bio'" << endl;
=/
}
}
/%
Info << " " << average (rhoY bio) << " rhoY bio" << endl;
Info << " " << average (tx) << " tx" << endl;
Info << " " << average (rhoy bio tx) << " rhoy bio tx" << endl;
Info << " " << average (rhoY char) << " rhoY char" << endl;
Info << " " << average (txl) << " tx1" << endl;
Info << " " << average (rhoy char txl) << " rhoy char tx1" <<
endl;
Info << " " << average (rhoY char) << " rho¥Y char" << endl;
Info << " " << average (tx2) << " tx2" << endl;
Info << " " << average (rhoy char tx2) << " rhoy char tx2" <<
endl;
Info << " " << average (rhoY char) << " rho¥Y char" << endl;
Info << " " << average (tx3) << " tx3" << endl;
Info << " " << average (rhoy char tx3) << " rhoy char tx3" <<
endl;
=/
}
//BAREIA
phaseModel& phasex = fluid.phases () [2];
volScalarField& rhox = phasex.thermoRef ().rho();
Info << " " << phasex.name () << " = " < gSum(phasex*rhox*v) << " kg" <<
endl;

// COMPOSICAO GERAL SYNGAS - Integral em todos os volumes da malha
Info << "\nCOMPOSICAO GERAL INTERNA SYNGAS" << endl;
forAll (fluid.multiComponentPhases (), multiComponentPhasei)
{
phaseModel& phase = fluid.multiComponentPhases () [multiComponentPhasei];
UPtrList<volScalarField>& Y = phase.YRef ()
volScalarField& rho = phase.thermoRef () .rho();
forAll (Y, i) // Loop para rodar todas as espécies da fase
{
if (multiComponentPhasei == 1) // somente na fase air
{
const volScalarFieldé& alpha = Y[i];
Info << " " << alpha.name() << " = "<
gSum (alpha*phase*rho*v) /gSum (phase*rho*v) << " kg/kg" << endl;
}
}
}

Info << "\nENTRADA FASES INLET" << endl;
forAll (fluid.multiComponentPhases (), multiComponentPhasei)

{
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phaseModel& phase = fluid.multiComponentPhases () [multiComponentPhasei];
//UPtrList<volScalarField>& Y = phase.YRef (); // unused variable
const scalarField& phasexx = phase.boundaryField() [inletPatchID];
const volScalarField& rho = phase.rho();
const scalarField& rhoi = rho.boundaryField() [inletPatchID];
//forAll (Y, i) // Loop para rodar todas as espécies da fase
//{
//1f (multiComponentPhasei == 1) // somente na fase air
A
//const volScalarFieldé& alpha = Y[i];
//const scalarFieldé& Yip =
alpha.boundaryField () [inletPatchID];
const scalarField& inletPatchPhi =
phi.boundaryField () [inletPatchID];
//scalar inletMass = gSum(phasexx*rhoi*inletPatchPhi); //

Massa

scalar inletMass = gSum(phasexx*rhoi*inletPatchPhi/ (1e-30 +
phasexx)); // sem alpha para bater com controlDict

Info << " " << phase.name() << " = " << inletMass << "

kg/s" << endl;
/7}
//}
}

// COMPOSICAO GAS INLET
Info << "\nCOMPOSICAO GAS INLET" << endl;
forAll (fluid.multiComponentPhases (), multiComponentPhasei)
{
phaseModel& phase = fluid.multiComponentPhases () [multiComponentPhasei];
UPtrList<volScalarField>& Y = phase.YRef () ;
const scalarField& phasexx = phase.boundaryField() [inletPatchID];
const volScalarField& rho = phase.rho();
const scalarField& rhoi = rho.boundaryField() [inletPatchID];
forAll (Y, 1) // Loop para rodar todas as espécies da fase
{
//1if (multiComponentPhasei == 1) // somente na fase air
/71
const volScalarField& alpha = Y[i];
const scalarField& Yip = alpha.boundaryField() [inletPatchID];
const scalarField& inletPatchPhi =
phi.boundaryField () [inletPatchID];
//scalar inletMass = gSum(phasexx*rhoi*Yip*inletPatchPhi); //
Massa
scalar inletMass = gSum(phasexx*Yip*rhoi*inletPatchPhi/ (1e-30
+ phasexx)); // sem o alpha para bater com control dict
Info << " " << alpha.name () << " = " << inletMass << "
kg/s" << endl;
//}
}
}

// COMPOSICAO OUTLET

Info << "\nCOMPOSICAO GAS OUTLET" << endl;

forAll (fluid.multiComponentPhases (), multiComponentPhasei)
{
phaseModel& phase = fluid.multiComponentPhases () [multiComponentPhasei];
UPtrList<volScalarField>& Y = phase.YRef () ;
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const scalarField& phasexy = phase.boundaryField () [outletPatchID];
const volScalarFieldé& rho =

= phase.rho () ;
const scalarField& rhoi = rho.boundaryField() [outletPatchID];
forAll (Y, i) // Loop para rodar todas as espécies da fase
{

const volScalarField& alpha = Y[i];
const scalarField& Yip = alpha.boundaryField() [outletPatchID];

const scalarField& outletPatchPhi =
phi.boundaryField () [outletPatchID]

scalar outletMass

’

gSum (phasexy*rhoi*Yip*outletPatchPhi); //
Massica
//scalar outletMass = gSum(phasexy*Yip*outletPatchPhi); //
Volumétrica
Info << " " << alpha.name() << " = " << outletMass << " kg/s" <<
endl;

}
}

Info << "\n" << endl;
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6.4. Arquivos de escritura de dados
6.4.1. devolatilization.H

// BALANCO FINAL

//Info << "\n" << endl;

// DEVOLATILIZATION: biomass -> 0.2H20 + 0.313CO + 0.146C02 + 0.035CH4 +
0.106H2 + 0.2C

Info <<
Nem—————————————————————————=====DEVOLAT I LI ZAT ION===========================""'
<< endl;
Info << "idmBIO = " << idmBIO << endl; // deve ser negativo
Info <<"dmH20 = " << dmH20 << endl;
Info <<"dmCO = " << dmCO << endl;
Info <<"dmCO2 = " << dmCO2 << endl;
Info <<"dmCH4 = " << dmCH4 << endl;
Info <<"dmH2 = " << dmH2 << endl;
Info <<"idmC = " << idmC << endl;
Info << "ZERAGEM: " << 1dmBIO << " = " << dmH20 + dmCO + dmCO2 + dmCH4 + dmH2 +
idmC << endl; // deve ser igual em mdbédulo
scalar ERR REL = (mag(idmBIO) - (dmH20 + dmCO + dmCO2 + dmCH4 + dmH2 +
1dmC) ) / ( (dmH20 + dmCO + dmCO2 + dmCH4 + dmH2 + idmC)+1e-30)*100;
Info << "\nERRO RELATIVO: " << ERR REL << " & " << endl; // deve ser igual em
médulo
//Info << "\n" << endl;
N OIS e e ————————— ]
<< endl;
// OUTPUT ARQUIVO
//"# Time REAGENTES PRODUTOS mCO phiCO miC mC phiInCO2

phiOutCo2"
outputFilePtrN() << runTime.timeName () ;
//outputFilePtrNl () << " " << reagentes << " " << produtos << " W
<< mCO << " " << phiCO << " " << miC << " " << mC << " LS
phiInC0O2 << " " << phiOutCO02 << endl;
outputFilePtrN() << " " << idmBIO << " " << dmH20 << " " << dmCO << " e
<< dmC02 << " "< dmCH4 << " "< dmH2 << " "L idmC << " "<

ERR REL << endl; // mais simplificado

6.4.2. boudouard.H

// BALANCO FINAL
Info << "\n" << endl;

INfo << M"=mm===———mmmmm e BOUDQUARD=========——===——— e

<< endl;

Info << "dmC = " << idmC << endl; // deve ser negativo - ok

Info <<"dmCO2 = " << dmCO2 << endl;

Info <<"dmCO = " << dmCO << endl;

Info << "ZERAGEM: " << idmC + dmCO2 << " = " << dmCO << endl; // deve ser igual
em médulo

scalar ERR RELl = (mag(idmC + dmCO2)-dmCO) / (dmCO+1e-30)*100;

Info << "\nERRO RELATIVO: " << ERR RELl << " & " << endl; // deve ser igual em

médulo

//Info << "\n" << endl;




RO SEI —————— = ———— = ————————— &
<< endl;

// OUTPUT ARQUIVO

//"# Time REAGENTES PRODUTOS mCO  phiCO miC mC phiInCO2
phioutco2"

outputFilePtrNl () << runTime.timeName () ;

//outputFilePtrN1 () << " " << reagentes << " " << produtos << " e

<< mCO << " " << phiCO << " " << miC << " " << mC << " "<

phiInC02 << " " << phiOutCO02 << endl;

outputFilePtrNl () << " " << idmC << " " << dmC0O2 << " " << dmCO << " "

<< ERR RELl << endl; // mais simplificado

6.4.3. reforming.H

// BALANCO FINAL
Info << "\n" << endl;

Info << "===========s=ss=========== REFORMING OF CHAR========================= "

<< endl;

Info << "dmC = " << idmC << endl; // deve ser negativo

Info <<"dmH20 = " << dmH20 << endl;

Info <<"dmCO = " << dmCO << endl;

Info <<"dmH2 = " << dmH2 << endl;

Info << "ZERAGEM: " << idmC + dmH20 << " = " << dmCO + dmH2 << endl; // deve

ser igual em médulo

scalar ERR REL2 = (mag(idmC + dmH20) - (dmCO+dmH2) ) / (dmCO+dmH2+1e-30) *100;

Info << "\nERRO RELATIVO: " << ERR REL2 << " & " << endl; // deve ser igual em

médulo

//Info << "\n" << endl;

Info << "===sssmsmmsssssssosssssssoossSSSssSSSSS S S S SSSSE S S SsssEE s s s s s s = = "

<< endl;

//Info << "MASSA REAGENTES = " << reagentes << "\nMASSA PRODUTOS = " <<

produtos << " \nDIFF = " << (reagentes-produtos) << " \n" << endl;

//"# Time REAGENTES PRODUTOS mCO  mH2 phiCO phiH2 miC mC miH20
mH20 phiInH20 phiOutH20"

outputFilePtrN2 () << runTime.timeName () ;

//outputFilePtrN2 () << " " << reagentes << " " << produtos << " W

<< mCO << " " << mH2 << " " << phiCO << " " << phiH2 << " " << miC

<< "MK mC << " " << miH20 << " " << mH20 << " " << phiInH20 << " "

<< phiOutH20 << endl;

outputFilePtrN2 () << " " << idmC << " " << dmH20 << " " << dmCO << " w

<< dmH2 << " " << ERR_REL2 << endl; // mais simplificado

6.4.4. methanation.H

// BALANCO FINAL

Info << "\n" << endl;

Info << "============================== METHANATION========================== "
<< endl;

Info << "dmC = " << idmC << endl; // deve ser negativo - ok
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Info <<"dmH2 = " << dmH2 << endl;

Info <<"dmCH4 = " << dmCH4 << endl;

Info << "ZERAGEM: " << idmC + dmH2 << " = " << dmCH4 << endl; // deve ser igual
em médulo

scalar ERR REL3 = (mag(idmC + dmH2)-dmCH4)/ (dmCH4+1e-30)*100;

Info << "\nERRO RELATIVO: " << ERR REL3 << " & " << endl; // deve ser igual em
médulo

Info << M==================———————————— e e e e e e e e
<< endl;

//Info << "\n" << endl;

// OUTPUT ARQUIVO

//"# Time REAGENTES PRODUTOS mCH4 phiCH4 miC mC phiInH2
phiOutH2"

outputFilePtrN3 () << runTime.timeName () ;

//outputFilePtrNl () << " " << reagentes << " " << produtos << " a

<< mCH4 << " " << phiCH4 << " " << miC << " " << mC << " W<z

phiInH2 << " " << phiOutH2 << endl;

outputFilePtrN3 () << " " << idmC << " " << dmH2 << " " << dmCH4 << " "

<< ERR REL3 << endl; // mais simplificado

6.4.5. waterGasShiftH

// BALANCO FINAL
// waterGasShift // CO + H20 <-> CO2 + H2
Info << "\n" << endl;

Info << "================================WATER-GAS
SHIFT==========ss=ss============ "L endl;

Info <<"dmCO = " << dmCO << endl;

Info <<"dmH20 = " << dmH20 << endl;

Info <<"dmCO2 = " << dmCO2 << endl;

Info <<"dmH2 = " << dmH2 << endl;

Info << "\nZERAGEM: " << dmCO + dmH20 << " = " << dmCO2 + dmH2 << endl; // deve
ser igual em médulo

scalar ERR REL1l = (mag(dmCO + dmH20) - (dmCO2 + dmH2))/(dmCO2 + dmH2 + le-
30)*100;

Info << "\nERRO RELATIVO: " << ERR RELIl << " % " << endl; // deve ser zero
//Info << "\n" << endl;

Info << "====ssmsmmsssssssossssssssossSSSSssSSSS S S S SSS S S S SSS S SEE s s sssssse == "
<< endl;

// OUTPUT ARQUIVO

//"# Time REAGENTES PRODUTOS mCO2 phiCO2 micC mC phiInH20
phiOutH20"

outputFilePtrTl () << runTime.timeName () ;

outputFilePtrTl () << " " << dmCO << " " << dmH20 << " " << dmCO2 << "™ "

<< dmH2 << " " << ERR _REL1ll << endl; // mais simplificado

6.4.6. methaneSteamReforming.H

// BALANCO FINAL
// methaneSteamReforming // CH4 + H20 -> CO + 3H2
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Info << "\n" << endl;

Info << "================================METHANE-STEAM
REFORMING===========================" < endl;

//Info << "\n" << endl;

Info <<"dmCH4 = " << dmCH4 << endl;

Info <<"dmH20 = " << dmH20 << endl;

Info <<"dmCO = " << dmCO << endl;

Info <<"dmH2 = " << dmH2 << endl;

Info << "\nZERAGEM: " << dmCH4 + dmH20 << " = " << dmCO + dmH2 << endl; // deve
ser igual em mdédulo

scalar ERR REL12 = (mag(dmCH4 + dmH20)-(dmCO + dmH2))/(dmCO + dmH2 + le-
30)*100;

Info << "\nERRO RELATIVO: " << ERR REL12 << " & " << endl; // deve ser zero
I e i e
<< endl;

Info << "\n" << endl;

// OUTPUT ARQUIVO

outputFilePtrT2 () << runTime.timeName () ;

outputFilePtrT2 () << " " << dmCH4 << " " << dmH20 << " " << dmCO << " L
<< dmH2 << " " << ERR _REL12 << endl; // mais simplificado

6.5. createfields.H

#include "createRDeltaT.H"
#include "readGravitationalAcceleration.H"
#include "readhRef.H"

Info<< "Creating phaseSystem\n" << endl;

autoPtr<phaseSystem> fluidPtr
(
phaseSystem: :New (mesh)
) ;
phaseSystem& fluid = fluidPtr () ;
phaseSystem: :phaseModellisté& phases = fluid.phases/();

dimensionedScalar pMin
(
"pMin",
dimPressure,
fluid
) ;

#include "gh.H"
volScalarField& p = phases[0].thermoRef ().p ()

Info<< "Reading field p rgh\n" << endl;
volScalarField p rgh
(
IOobject
(
"p_rgh" 0
runTime.timeName (),
mesh,
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IOobject::MUST_READ,
IOobject: :AUTO WRITE
)
mesh

) ;

/*Info<< "Reading field tx react\n" << endl;
volScalarField tx react
(
IOobject
(
"tx react",
runTime.timeName (),
mesh,
IOobject::MUST_READ,
IOobject::AUTO_WRITE
)
mesh

) g =/

label pRefCell = 0;
scalar pRefValue = 0.0;
if (fluid.incompressible())

{
p = max(p_rgh + fluid.rho () *gh, pMin);

if (p_rgh.needReference())
{
setRefCell
(
1
p_rgh,
pimple.dict (),
pRefCell,
pRefValue
)i

p += dimensionedScalar
(
"p",
p.dimensions (),
pRefValue - getRefCellValue (p, pRefCell)

p_rgh = p - fluid.rho () *gh;
}
}

mesh.setFluxRequired (p_rgh.name());

PtrList<volScalarField> rAUs;
PtrList<surfaceScalarField> rAUfs;

Info<< "Reading heterogeneousChemicalProperties\n" << endl;

IOdictionary heterogeneousChemicalProperties
(

IOobject

(

"heterogeneousChemicalProperties",
runTime.constant (),

mesh,
IOobject::MUST READ IF MODIFIED,
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IOobject: :NO_WRITE
)
)
Info<< "Reading A\n" << endl;
dimensionedScalar A
(
"A",
dimTime/dimTime/dimTime,
heterogeneousChemicalProperties.lookup ("A")

) ;

Info<< "Reading E\n" << endl;

dimensionedScalar E

(
"E" o
dimEnergy/dimMoles,
heterogeneousChemicalProperties.lookup ("E")

);

Info<< "Reading R u\n" << endl;

dimensionedScalar R u

(
"R_U" ,
dimEnergy/dimMoles/dimTemperature,
heterogeneousChemicalProperties.lookup ("R u")

) ;

Info<< "Reading d 0\n" << endl;

dimensionedScalar d 0

(
"da o",
dimLength,
heterogeneousChemicalProperties.lookup ("d 0")

) ;

Info<< "Reading C i\n" << endl;

dimensionedScalar C i

(
e v,
dimensionSet (0, 0, 1, -0.75, 0, 0 ,0),
heterogeneousChemicalProperties.lookup ("C i")

) ;

Info<< "Reading Al\n" << endl;

dimensionedScalar Al

(
"Al " 0
dimensionSet (0, -1, 1, -1, 0, 0 ,0),
heterogeneousChemicalProperties.lookup ("ALl")

)

Info<< "Reading E1\n" << endl;

dimensionedScalar E1

(
WEmw,
dimEnergy/dimMoles,
heterogeneousChemicalProperties.lookup ("E1")

);

Info<< "Reading A2\n" << endl;




dimensionedScalar A2

(

"A2",
dimensionSet (0, -1, 1, -1, 0, 0 ,0),
heterogeneousChemicalProperties.lookup ("A2")
) ;
Info<< "Reading A3\n" << endl;
dimensionedScalar A3
(
"A3",
dimensionSet (0, -1, 1, -1, 0, 0 ,0),
heterogeneousChemicalProperties.lookup ("A3")
) ;
Info<< "Reading E2\n" << endl;
dimensionedScalar E2
(
YE2w,
dimEnergy/dimMoles,
heterogeneousChemicalProperties.lookup ("E2")
) i
Info<< "Reading E3\n" << endl;
dimensionedScalar E3
(
"E3",
dimEnergy/dimMoles,
heterogeneousChemicalProperties.lookup ("E3")

) ;

phaseModel& phasel

phaseModel& phasel = fluid.multiComponentPhases ()

= fluid.multiComponentPhases ()

01; // particle
11; // air
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[
[
UPtrList<volScalarField>& YO = phaseO.YActiveRef () ;
UPtrList<volScalarField>& Y1 = phasel.YActiveRef ()

//rhoY bio = ;

Info<< "Reading field rhoY bio\n" << endl;
volScalarField rhoY bio
(
IOobject
(
"rhoY bio",
runTime.timeName (),
mesh,
IOobject::NO_ READ,
IOobject: :AUTO WRITE
),
phaseO*phasel0.rho () *YO[0] // bio
) i

//const scalarFields& vv = mesh.V();
Info<< "Reading field rhoY char\n" << endl;
volScalarField rhoY char
(
IOobject
(
"rhoY char",
runTime.timeName (),
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mesh,
IOobject::NO READ,
IOobject: :AUTO WRITE
)
//phase0*phasel.rho () *Y0O[1] // carvao
phase0*Y0[1] // original
//phaselO*phase0.rho () *YO[1] //teste FOAM FATAL ERROR: [bio.particles[l -3 -
10000] ] + [(nl*rhoy char tx1)[2 -6 -1 0 O O O] ]

) ;

volScalarField T p
(
IOobject
(
"T_p",
runTime.timeName (),
mesh,
IOobject::NO READ,
IOobject::NO_WRITE
),
phasel.thermo () .T ()
);

volScalarField T air
(
IOobject
(
"T air",
runTime.timeName (),
mesh,
IOobject::NO READ,
IOobject: :NO WRITE
)
phasel.thermo () .T ()
) ;
volScalarField T mean
(
IOobject
(
"T mean",
runTime.timeName (),
mesh,
IOobject::NO READ,
IOobject: :NO WRITE
)
0.5*T p+0.5*T air
) ;

volScalarField r diff
(
IOobject
(
"r diff",
runTime.timeName (),
mesh,
IOobject::NO_ READ,
IOobject: :NO WRITE
)
(C_i/d 0)*Foam: :pow (T mean,0.75) // dp do artigo ku2015 varia. e aqui esté
constante
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) ;

volScalarField r k1
(
IOobject
(
"r_kl " ,
runTime.timeName (),
mesh,
IOobject::NO_ READ,
IOobjeCt::NO_WRITE
),
Al*T p*Foam::exp(-E1l/ (R _u*T p))
)

volScalarField r k2
(
IOobject
(
" r_kz " 0
runTime.timeName (),
mesh,
IOobject::NO READ,
IOobject::NO_WRITE
),
A2*T p*Foam::exp (-E2/ (R _u*T p))
);

volScalarField r k3
(
IOobject
(
" r_k3 " ,
runTime.timeName (),
mesh,
IOobject::NO READ,
IOobject: :NO WRITE
)y
A3*T p*Foam::exp (-E3/ (R _u*T p))
) ;

Info<< "Reading field tx\n" << endl;
volScalarField tx
(
IOobject
(
LR ,
runTime.timeName (),
mesh,
IOobject::NO READ,
IOObject::AUTO_WRITE
)
A*Foam::exp (-E/ (R _u*T p)) //ndo deveria ser isso?

)

Info<< "Reading field rhoy bio tx\n" << endl;
volScalarField rhoy bio tx

(
IOobject
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"rhoy bio tx",
runTime.timeName (),
mesh,
IOobject: :NO READ,
IOobject::AUTO_WRITE
),
tx*rhoY bio

) ;

//const scalarField& vv = mesh.V();

//const scalar Pi = constant::mathematical::pi;
//scalar Pi = mathematicalConstant::pi;
//constant: :mathematical: :pi

volScalarField A p
(
IOobject
(
"A_p",
runTime.timeName (),
mesh,
IOobject::NO READ,
IOobject::NO_WRITE
),
(6.0/d _0) *phasel // original
//phasel*phase0.rho () *Y0[1]
// Pi*Foam: :pow (6/Pi*phasel, (2/3))
) ;

Info<< "Reading field tx1\n" << endl; // boudouard
volScalarField tx1
(
IOobject
(
"tx1",
runTime.timeName (),
mesh,
IOobject::NO READ,
IOobject::AUTO WRITE

)/

A p*p*Y1[1]*(r diff*r k1)/(r diff+r k1)
//phase0*Y0[1]*A p*p*Y1[1]*(r diff*r k1)/(r diff+r k1) // coloquei igual em
reactionsRates.H // << MAIS ATUAL >>
// estava assim 03/10/2022 // (6/4)/d _0*Y1[1]*p*(r diff*r k1)/(r diff+r k1) //
original Y1[1l] - CO2
//(6/4)/d_0*YO[1]*p* (r diff*r k1)/(r diff+r_ k1)

//(6.0/d 0)*phase0*p* (r diff*r kl1)/(r diff+r kl) // esse deu certo
//(6.0/d_0)*YO[1]*p* (r diff*r k1)/(r diff+r k1) // Y do carvao
//A p*p* (r diff*r kl)/(r diff+r k1)

)i

Info<< "Reading field rhoy char txl\n" << endl;
volScalarField rhoy char txl
(
IOobject
(
"rhoy char tx1",
runTime.timeName (),
mesh,




IOobject: :NO READ,
IOobject: :AUTO WRITE
)y
txl*rhoY char

) ;

Info<< "Reading field tx2\n" << endl; // reforming of char
volScalarField tx2
(
IOobject
(
"tx2",
runTime.timeName (),
mesh,
IOobject::NO READ,
IOobject::AUTO_WRITE
)
//(6/4)/d_0*Y1[0]*p* (r diff*r k2)/(r diff+r k2) // Y1[0] - H20
A p*p*Y1[0]*(r diff*r k2)/(r diff+r k2)
//phasel*Y0[1]*A p*p*Y1[0]*(r diff*r k2)/(r diff+r k2) // igual
reactionsRates.H // << MAIS ATUAL >>
) ;

Info<< "Reading field rhoy char tx2\n" << endl;
volScalarField rhoy char tx2
(
IOobject
(
"rhoy char tx2",
runTime.timeName (),
mesh,
IOobject::NO READ,
IOobject::AUTO WRITE
)/
tx2*rhoY char

) ;

Info<< "Reading field tx3\n" << endl; // methanation
volScalarField tx3
(
IOobject
(
"tx3",
runTime.timeName (),
mesh,
IOobject::NO_ READ,
IOobject: :AUTO WRITE
)/
//(6/4)/d 0*Y1[6]*p* (r diff*r k3)/(r diff+r k3) // Yl[6] - CH4
A p*p*Y1[3]*(r diff*r k3)/(r diff+r k3)
//phasel*YO[1]*A p*p*Y1[3]1* (r diff*r k3)/(r diff+r k3) // igual
reactionsRates.H // << MAIS ATUAL >>
)i

Info<< "Reading field rhoy char tx3\n" << endl;
volScalarField rhoy char tx3
(

IOobject

(
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"rhoy char tx3",
runTime.timeName (),
mesh,
IOobject::NO READ,
IOobjeCt::AUTO_WRITE
)
tx3*rhoY char
) ;

/*volScalarField sum phase
(
IOobject
(
"sum phase",
runTime.timeName (),
mesh,
IOobject::NO READ,
IOobject: :AUTO WRITE

// alteracdo para diminuir a formacdo de gases
volScalarField rhoy bio txx
(
IOobject
(
"rhoy bio txx",
runTime.timeName (),
mesh,
IOobject::NO READ,
IOobject: :AUTO WRITE
)/
rhoy bio tx
) ;

volScalarField rhoy bio tx gas
(
IOobject
(
"rhoy bio tx gas",
runTime.timeName (),
mesh,
IOobject::NO READ,
IOobject::AUTO WRITE
)
rhoy bio tx
) i

volScalarField rhoy bio tx particles
(
IOobject
(
"rhoy bio tx particles",
runTime.timeName (),
mesh,
IOobject::NO_ READ,
IOobject: :AUTO WRITE
)y
rhoy bio tx
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) ;

volScalarField rhoy char txxl1
(
IOobject
(
"rhoy char txxl",
runTime.timeName (),
mesh,
IOobject::NO_ READ,
IOobject: :AUTO WRITE
)
rhoy char txl1
)

volScalarField rhoy char txx2
(
IOobject
(
"rhoy char txx2",
runTime.timeName (),
mesh,
IOobject::NO READ,
IOobject: :AUTO WRITE
)
rhoy char tx2
);

volScalarField rhoy char txx3
(
IOobject
(
"rhoy char txx3",
runTime.timeName (),
mesh,
IOobject::NO READ,
IOobject: :AUTO WRITE
)
rhoy char tx3
) ;

6.6.YEqns.H

autoPtr<phaseSystem: :specieTransferTable>
specieTransferPtr (fluid.specieTransfer());

phaseSystem: : specieTransferTable&
specieTransfer (specieTransferPtr());

fluid.correctReactions () ;
Info<< "Reading heterogeneousChemicalProperties" << endl;
IOdictionary heterogeneousChemicalProperties

(
IOobject

(
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"heterogeneousChemicalProperties",
runTime.constant (),

mesh,
IOobject::MUST READ IF MODIFIED,
IOobject: :NO_WRITE

// CARBONO

//phaseModel& phasel = fluid.multiComponentPhases () [0]; //
multiComponentPhases - Return the models for phases that have multiple species

//UPtrList<volScalarField>& Y1 = phasel.YActiveRef (); // YActiveRef -

Access the active species mass fractions

//rhoY bio = phase0.5*phasel.rho()*Y1([0];

// Info<<Y1[0].name ()<< nl << endl; // bio

// Info<<phasel.name ()<< nl << endl; // particle

//const dictionaryé& subDict = heterogeneousChemicalProperties.subDict ("C");
// Leitura do Carbono

//dimensionedScalar MMC ("MMC", dimensionSet(1,0,0,0,-1,0,0), scalar(0.0));

//MMC = subDict.lookup ("MM"); // Indexacdo da massa molar do Carbono

forAll (fluid.multiComponentPhases (), multiComponentPhasei) // Loop para rodar
todas as fases
{

phaseModels& phase = fluid.multiComponentPhases () [multiComponentPhasei];
// Identificacdo da phase

UPtrList<volScalarField>& Y
species mass fractions

const volScalarField& alpha = phase;

const volScalarField& rho = phase.rho();

phase.YActiveRef (); // Access the active

if (phase.name() == "particles")
{
rhoy bio txx = 0.00l*rhoy bio tx particles; // devolatilization
rhoy char txxl = 0.00l1*rhoy char txl; // boudouard
rhoy char tx2 = 0.001*rhoy char tx2; // reforming
rhoy char tx3 = 0.001*rhoy char tx3; // methanation
//Info<< "ENTROU2 " << nl << endl;
//Info<< phase.name () << nl << endl;

if (phase.name() == "air")

rhoy bio txx = 0.l*rhoy bio tx gas; // devolatilization
rhoy char txxl = 0.l*rhoy char txl; // boudouard
rhoy char tx2 = 0.l*rhoy char tx2; // reforming
rhoy char tx3 = 0.l*rhoy char tx3; // methanation
//Info<< "ENTROUIl " << nl << endl;
//Info<< phase.name () << nl << endl;

}

forAll (Y, i) // Loop para rodar todas as espécies da fase
{

//Info<< "\nYEgns.H\n" << endl;

//#include "reactionsRates.H"

//#include "reactionsRates.H"
//tx1.correctBoundaryConditions () ;
//tx2.correctBoundaryConditions () ;
//tx3.correctBoundaryConditions ()
//tx.correctBoundaryConditions () ;

12




//rhoy bio tx.correctBoundaryConditions () ;

const dictionaryé& subDict =

heterogeneousChemicalProperties.subDict (Y[i] .name ()) ;
dimensionedScalar n_("n", dimensionSet (0,0,0,0,0,0,0),
scalar (0.0)) ;
dimensionedScalar nl ("nl", dimensionSet (0,0,0,0,0,0,0),
scalar (0.0)) ;
dimensionedScalar n2 ("n2", dimensionSet(0,0,0,0,0,0,0),
scalar (0.0)) ;
dimensionedScalar n3 ("n3", dimensionSet (0,0,0,0,0,0,0),
scalar (0.0));
dimensionedScalar MM ("MM", dimensionSet(1,0,0,0,-1,0,0),
scalar (0.0)) ;
n = subDict.lookup("n");
nl = subDict.lookup("nl");
n2 = subDict.lookup ("n2");
n3 = subDict.lookup("n3");
MM = subDict.lookup ("MM") ;
//Info<<n << nl << endl;
/*if (Y[i] .name () == "carvao.particles")
{
rhoy bio txx = 0.0l*rhoy bio tx particles; // devolatilization
rhoy char txxl = 0.0l*rhoy char txl; // boudouard
rhoy char tx2 = 0.0l*rhoy char tx2; // reforming
rhoy char tx3 = 0.0l*rhoy char tx3; // methanation
//Info<< "ENTROU " << nl << endl;
//Info<< Y[i].name () << nl << endl;
}
if (Y[i] .name () == "bio.particles")
{
rhoy bio txx = 0.0l*rhoy bio tx particles; // devolatilization
rhoy char txxl = 0.0l*rhoy char txl; // boudouard
//nl_=0*nl_; // n&o mudou nada
rhoy char tx2 = 0.0l*rhoy char tx2; // reforming
rhoy char tx3 = 0.01*rhoy char tx3; // methanation
//Info<< "ENTROU " << nl << endl;
//Info<< rhoy char txxl << nl << endl;
Y
//rhoy bio txx = O*rhoy bio tx particles; //teste para zerar bio (ndo
zerou)

fvScalarMatrix YiEgn
(

phase.YiEqn (Y[1i])

*specieTransfer[Y[i] .name () ]
+ fvOptions (alpha, rho, Y[i])

// TERMOS FONTES DE ESPECIES
//+ n *MM *tx

// + nl * (MM /MMC ) *tx1

// + n2_* MM_/MMC_)*tX2

// formulacdo implicita (fvc)
+ n *fvc::Sp(n_,rhoy bio txx) // devolatilizacé&o (n)
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+ nl *fvc::Sp(nl ,rhoy char txxl) // boudouard (nl)
+ n2 *fvc::Sp(n2 ,rhoy char tx2) // reforming (n2)
+ n3 *fvc::Sp(n3 ,rhoy char tx3) // methanation (n3)

/*Using "fvc::" will calculate the derivative using the current values. While
"fvm::" will discretize the term into the matrix equation. So "fvc::" will
generate a field, while "fvm::" will return matrix coefficients. Soo, if you're
solving [M] [Q] = [B]

fvm:: generates coefficients for [M]
fvc:: goes in [B]*/

) ;

YiEgn.relax () ;
YiEgn.solve ("Yi") ;
}
}
//tx.correctBoundaryConditions () ;
fluid.correctSpecies|() ;

}

6.7. heterogeneousChemicalProperties

[Fmmmmmmmmem e s e s ee== = Qi =Fesmssssssssssssssssssssssss=sso==== B
S |
AN\ / F ield | OpenFOAM: The Open Source CFD Toolbox
AR / O peration | Website: https://openfoam.org
A\ / A nd | Version: 8
\\/ M anipulation |
A\ K oo * /
FoamFile
{
version 2.0;
format ascii;
class dictionary;
location "constant";
object heterogeneousChemicalProperties;

}

//*************************************//

// Minimum allowable pressure

// DEVOLATILIZATION: biomass -> 0.2H20 + 0.313CO + 0.146C02 + 0.035CH4 +
0.106H2 + 0.2C (n)

A 5e6;
E 1.2e8;
R u 8314.462;

d 0 le-3; // REVISAR ESSE PARAMETRO

// BOUDOUARD: C(s) + CO2(g) -> 2CO(g) (nl)

A2 8.3;

E2 4.37e7;

// REFORMING OF CHAR: C(s) + H20(g) —-> CO(g) + H2 (9) (n2)
Al 45.6;

El 4.37e7;




// METHANATION: C(s)

A3
E3

C_i Se=12¢

H20.air
{
n
MM
nl
n2
n3

CO2.air

MM
nl
n2
n3

CO.air

MM
nl
n2
n3

H2.air

n
MM
nl
n2
n3
}
02.air
{

n

3;//-4.5
MM
nl

n2

n3
}
N2.air

{

nl
n2
n3

CH4 .air

8.3;

4.37e7;

+ 2H2 (g)

214

-> CH4 (qg) (n3)

// tanto para (i) como (11i)

n [0 0
2/ /=38
MM [1 O

O O O O o O O O O o O O O O o

O O O O o

0

0

O O O O o O O O O o O O O O o

O O O O o

0

0

0 0 0]
-1 00

]
0
0
0

O O O
O O O
O O O

0 0 0]

0 0 0]

-1 0 0]

0.1232;
28.0;

’

1 0
1 03
1 0

’

0.0686843388;
2.0;

] 0;//0.1;
] 0;//-0.08;

0.0Lg//=Q:55//Lg/ILcDe/ I L8/ /=1-58/ 1158/ 128/ /=

32.0;

nl [0 0 O0O0O0OO0 0] 0; // zerei todos coeficientes das reacdes nl
e n2 para verificar apenas a devolatizacdo (n)

n2 [0 0O0O0O0O0O0] 0;

n3 [0 0O0O0O0O0O0] O;

O O O O o

o O

O O O O o

(@)

0 0 0]
-1 0 0]

0.065739440829026;//0.035;
16.0;
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’
’
12

nl [00O0O0O0OO] O
nzZ [0 0O0O0O0OO0] O;
n3 [0 0O0O0O0OO0] O

nl
n2
n3

C2H4 .air

}

0.0436243671864;

28.05;

[0O0O0OO0O0O0 0]

n

[1000-10 0]

MM

MM

’
’
’

0
0:
0

[0OO0OO0O0 O 0]
[0OO0OO0O0 O 0]
[0OO0OO0O0 O 0]

nl
n2
n3

nl
n2
n3

C2H6.air

0.01287616176;

30.07;

[0000O0O0 0]

n

[1000-10 0]

MM

MM

’
r
’

0
O .
0

[00O0O0O0 0]
[0 00 0O0O0 0]
[0000O0O0 0]

nl
n2
n3

nl
n2
n3

C3H8.air

0.02659457598336;

44.097;

[0000O0O0 0]

n

[1 000 -10 0]

MM

MM

’
’
’

0
O .
0

[0OOO0O0 O 0]
[0OOO0O0 O 0]
[00OO0OO0O0 O 0]

nl
n2
n3

nl
n2
n3

bio.particles

}

0.1;//0.075;

[0OOO0O0 O 0]
46.0;

n

[1 000 -10 0]

MM

MM

’
r
’

0
O .
0

[00O0O0O0O0 0]
[00O0O0O0O0 0]
[000O0O0O0 0]

nl
n2
n3

nl
n2
n3

ash.particles

}

[00O0OO0OOO] 0.1;//0.01536037810161438;
12.0;

n

[1000-10 0]

MM

MM

’
’
’

0
O .
0

[0OOO0O0 O 0]
[00OO0OO0O0 O 0]
[0OOO0O0 O 0]

nl
n2
n3

nl
n2
n3

carvao.particles

038
12.0;

[0OO0OO0O0O0O0] O

n

[1 000-10 0]

MM

MM

=1.0¢
=1.0¢

=1

[0OO0OO0O0 O 0]
[0OO0OO0O0 O 0]
[0OOO0O0 O 0]

nl
n2
n3

nl
n2
n3

.0;

/*water.particles



216

n n [00O0O0OOO0] O;

MM MM [1 0 0 0 -1 0 0] 18;
nl nl [0 0O0O0O0O0O0] 0;
n2 n2Z [0 0O0O0O0OO0] O;
n3 n3 [0 0O0O0O0OO0] O;

}*/

C // UTIL APENAS QUANDO ENTRAR AS REACOES COM CARBONO (nl E n2)
//esse carbono serve apenas para pegar sua propriedade para o solver. néo
estd sendo considerado como uma fase. tem-se apenas a fase carvao.particles.

{

n n [00O0O0OOO0] 0.0;
MM MM [1 0 0 O -1 0 0] 12.0;
nl nl [00O0O0O0O0O0] O;
n2 n2 [00O0O0O0O0O0] O;
n3 n3 [0OOO0OOO0O0 0] O

}

// R IR R I b I b S b I S R S S S b I S b b S b b S b I S R b b b b b R S b S b e S b S b S b S b b S b I S b I S b I b b b 2 b 4 //

6.8. fvSchemes
K K O K *\
========= |
AN\ / F ield | OpenFOAM: The Open Source CFD Toolbox
AN\ / O peration | Website: https://openfoam.org
\\ A nd | Version: 8
\\/ M anipulation |
A K * /
FoamFile
{
version 2.0;
format ascii;
class dictionary;
location "system";
object fvSchemes;

}

//*************************************//

ddtSchemes

{
default Euler;

}

gradSchemes

{
default Gauss linear;

}

divSchemes

{
default none;
"div\ (phi,alpha.*\)" Gauss vanleer;
"div\ (phir,alpha.*\)" Gauss vanlLeer;
"div\ (alphaRhoPhi.*,U.*\)" Gauss limitedLinearV 1;

"div\ (phi.*,U.*\)" Gauss limitedLinearV 1;
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"div\ (alphaRhoPhi.*,Yi\)" Gauss limitedLinear 1;

"div\ (alphaRhoPhi.*, (h|e).*\)" Gauss limitedLinear 1;

"div\ (alphaRhoPhi.*,K.*\)" Gauss limitedLinear 1;

"div\ (alphaPhi.*,p\)" Gauss limitedLinear 1;

"div (alphaRhoPhi.particles, Theta.particles)" Gauss limitedLinear 1;

"div (alphaRhoPhi.particles, (p|thermo:rho.particles))" Gauss limitedLinear
1g
"div (alphaRhoPhi.air, (p|thermo:rho.air))" Gauss limitedLinear 1;
"div (alphaRhoPhi.areia, (p|thermo:rho.areia))" Gauss limitedLinear 1;
"div\ (alphaRhoPhi.*, (k|epsilon) .*\)" Gauss limitedLinear 1;
"div (alphaRhoPhi.areia, Theta.areia)" Gauss limitedLinear 1;
"div ((((alpha.air*thermo:rho.air)*nuEff.air)*dev2 (T (grad(U.air)))))" Gauss
linear;
"div ((((thermo:rho.areia*nut.areia) *dev2 (T (grad(U.areia))))+(((thermo:rho.areia
*lambda.areia) *div (phi.areia))*I)))" Gauss linear;

"div ((((thermo:rho.particles*nut.particles) *dev2 (T (grad(U.particles))))+ (((ther

mo:rho.particles*lambda.particles) *div (phi.particles))*I)))" Gauss linear;
"divDevTau (U.particles)" Gauss linear;
"divDevTau (U.areia)" Gauss linear;
}
laplacianSchemes
{
default Gauss linear uncorrected;
bounded Gauss linear uncorrected;

}

interpolationSchemes

{

default linear;
}
snGradSchemes
{
default uncorrected;
bounded uncorrected;
}
wallDist
{
method meshWave;

}

// Ak kA hkhkhkhhkhkhAhkhkhkhhkhkhhkhkhkhhkhkhAhhkhhhhkhkhhkhkhhkhkhdhhk bk hhkkhkhkhkhkhkhhkkhhrhkkhkhkhhkkhkhrhkkhhhkhkhhhkkxk*k //

6.9. blockMeshDict

AR\ / F ield | OpenFOAM: The Open Source CFD Toolbox
AN\ / O peration | Website: https://openfoam.org
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A\ / A nd | Version: 10
\\/ M anipulation |

\ K * /
FoamFile
{

version 2.0;

format ascii;

class dictionary;

object blockMeshDict;

}

//~k~k~k~k~k~k~k~k~k~k~k~k*************************//

convertToMeters 1.0;

radius 0.73; // raio do reator // D = 1.46 m

radiusNeg -0.73;

box 0.125; // raio do downdraft tube // D = 0.25

boxNeg -0.125;

zMax 9.5; // altura do reator cilindrica // H = 9.5

zMin 0;

nR 13;//19;//18;//12;//15;//7; // 1/4 do numero de divisdes na direcdo
circunferencial (ORIGINAL 13)

nz 90;//#calc "SnR*6";//50;//24; // ntmero de divisdes em z (ORIGINAL
90)

//n7z #calc "SnR*7";

verbose no;

geometry
{
cylinder
{
type searchableCylinder;
pointl (0 0 =-100) ;
point2 (0 0 100);
radius Sradius;
}
cylinder?2
{
type searchableCylinder;
pointl (0 0 =-100) ;
point2 (0 0 100);
radius Sbox;
}
}
scale 1;
vertices
(
// Inner
project (0 $boxNeg $zMin) (cylinder?2)
project (Sbox 0 $zMin) (cylinder2)
project (SboxNeg 0 $zMin) (cylinder2)
project (0 Sbox $zMin) (cylinder2)

/*project (SboxNeg S$boxNeg $zMin) (cylinder2)
project (Sbox SboxNeg $zMin) (cylinder?2)
project (SboxNeg Sbox $zMin) (cylinder2)




project (Sbox Sbox $zMin) (cylinder2)*/

// Outer block points

project (0 SradiusNeg $zMin) (cylinder)
project (Sradius 0 $zMin) (cylinder)
project (SradiusNeg 0 $zMin) (cylinder)
project (O Sradius $zMin) (cylinder)
// Inner

project (0 SboxNeg $zMax) (cylinder?2)
project (Sbox 0 $zMax) (cylinder2)
project (SboxNeg 0 S$zMax) (cylinder2)
project (0 Sbox S$zMax) (cylinder2)

// Outer block points

project (0 S$SradiusNeg $zMax) (cylinder)
project (Sradius 0 $zMax) (cylinder)
project (SradiusNeg 0 S$zMax) (cylinder)
project (O Sradius $zMax) (cylinder)
) ;
blocks
(
hex (4 5 1 0 12 13 9 8) (SnR $nR $nZ) simpleGrading
hex (4 0 2 6 12 8 10 14) (SnR $nR $nZ) simpleGrading
//hex (1 5 7 3 9 13 15 11) ($nR S$nR $nZ) simpleGrading
//hex (2 3 7 6 10 11 15 14) (SnR S$nR $nZ) simpleGrading
);
edges

project 4 5 (cylinder)
//project 7 5 (cylinder)
//project 6 7 (cylinder)
project 4 6 (cylinder)
project 12 13 (cylinder)
//project 13 15 (cylinder)
project 12 14 (cylinder)
//project 14 15 (cylinder)
project 0 1 (cylinder2)
//project 3 1 (cylinder?2)
//project 2 3 (cylinder?2)
project 0 2 (cylinder2)
project 8 9 (cylinder2)
//project 9 11 (cylinder2)
project 8 10 (cylinder?2)
//project 10 11 (cylinder?2)
) ;

boundary

(

inlet

{
type patch;

faces

(
(0 4 5 1)
(4 0 2 6)
//(6 2 3 17)
// (1L 5 7 3)

(1 1 1)
(1 1 1)

(11 1)
(11 1)
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)7
}

outlet
{
type patch;
faces
(
(8 9 13 12)
(12 14 10 8)
//(9 11 15 13)
// (14 15 11 10)

) 8
}

walls

{

type wall;

face

(

) ;
}

symmetry

{

S

(4

A
A

(4

/7 (1
/7 (3

(2
(1

12 13 5)
5 13 15 7)
7 15 14 6)
6 14 12)
3 11 9)
2 10 11)
0 8 10)

9 8 0)

type symmetry;

face

(

) ;

) ;

S

(5
(2

13 9 1)
10 14 6)
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// R R e d b e d b I S b I b I b B d R B b R R B i S B e S B R S b R S b R S b B S b I b b B b B b S B S R B b b S b b 4 //

6.10. controlDict

[ *— Gt e —————— *N\
========= |
AN\ / F ield | OpenFOAM: The Open Source CFD Toolbox
AN\ / O peration | Website: https://openfoam.org
\\  / A nd | Version: 8
\\/ M anipulation |
\* ___________________________________________________________________________ */
FoamFile
{
version 2.0;
format ascii;
class dictionary;




loca
obje
}

//********************

tion "system";
ct controlDict;

le-4;//5e-5;//1le-4;//3e-4;// 2.5e-4;//1le-4;//3.75e-4;//1le-

application multiphaseEulerFoamReator;
startFrom latestTime;
startTime 0;

stopAt endTime;

endTime 5;//2.5;//20;//45;
deltaT

4;//5e-5;//1e-5;//5e-4;
writeControl adjustableRunTime;
writelInterval 0.5¢

purgeWrite 0;

writeFormat binary;
writePrecision 10;

writeCompression off;

timeFormat

timePrec

general;

ision 6;

runTimeModifiable on;

adjustTi
maxCo
maxDelta

function

{

alphaMax
{

meStep no;
0.01;//1.5;

T 2.5e-4;
S

// alpha Max
type volFieldValue;
libs ( "libfieldFunctionObjects.
writeControl timeStep;
//writeInterval 0.005;//0.0001;
log true;
writeFields false;
regionType all;
//name zona_ reativa;
operation max;
fields (

alpha.areia
alpha.particles
)

SIS
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*****************//
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courant
{
type CourantNo;
libs ("libfieldFunctionObjects.so" );
//executeControl timeStep;
//executelnterval 0; //2;
//writeFields true;
writeControl writeTime; //timeStep;

}

alphaVolIntParticles // volume total PARTICLES
{

type surfaceFieldValue;

libs ( "libfieldFunctionObjects.so" );

writeControl timeStep;

//writeInterval 0.005;//0.0001;

log true;

writeFields false;
//surfaceFormat foam;

regionType patch;

name outlet;

operation sum; // OF10

//operation

weilghtedSum; //weightedArealntegrate; //arealntegrate;// weightedSum; //
arealntegrate;
weightField alpha.air;
// phi - Return the volumetric flux
// alphaPhi - Return the volumetric flux of the phase
// alphaRhoPhi - Return the mass flux of the phase
fields
(
H20.air
CO2.air
CO.air
H2.air
02.air
N2.air
CH4.air
C2H4 .air
C2H6.air
C3H8.air
) i
}

alphaVolIntegration // integrag¢do de alpha no volume

{

type volFieldValue;

libs ( "libfieldFunctionObjects.so" );
writeControl timeStep;

//writeInterval 0.005;//0.0001;

log true;

writeFields false;

regionType all;

//name zona_ reativa;

operation volIntegrate;

fields

(
alpha.particles
bio.particles
carvao.particles
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ash.particles
//H20.particles
alpha.air
H20.air
CO2.air
CO.air
H2.air
02.air
CH4 .air
N2.air
C2H4 .air
C2H6.air
C3H8.air
);
}

/*alphaVolIntParticles
{

// volume total PARTICLES

type coded;

libs ("libutilityFunctionObjects.so") ;
codeExecute

#{

const volScalarField& alphaParticles
mesh () . lookupObject<volScalarField> ("alpha
const volScalarField& alphalAir
mesh () . lookupObject<volScalarField> ("alpha.air");

.particles");

const volScalarField& bioParticles
mesh () . lookupObject<volScalarField> ("bio.particles");
const volScalarField& carvaoParticles
mesh () . lookupObject<volScalarField> ("carvao.particles");

const volScalarField& H20
mesh () . lookupObject<volScalarField> ("H20.air") ;
const volScalarFieldg& CO2
mesh () . lookupObject<volScalarField> ("CO2.air");
const volScalarField& CO =
mesh () . lookupObject<volScalarField> ("CO.air") ;
const volScalarField& H2
mesh () . lookupObject<volScalarField> ("H2.air") ;
const volScalarField& 02 =
mesh () . lookupObject<volScalarField> ("02.air");
const volScalarFieldg& CH4
mesh () . lookupObject<volScalarField> ("CH4.air");
const volScalarField& N2
mesh () . lookupObject<volScalarField> ("N2.air") ;

// MULTIPLICAR PELO RHO CASO QUEIRA CALCULAR A MASSA TOTAL
/* const volScalarField& rhoGas
mesh () . lookupObject<volScalarField> ("thermo:rho.gas") ;*/

/* const scalarFields& v

mesh () .V();

Info<<
<<
<<
<<
<<
<<

"coded alphaVolIntParticles output:" << endl

" volIntegrate(all) for alpha.particles*bio.particles
gSum (alphaParticles*bioParticles*v) << endl

" volIntegrate(all) for alpha.particles*carvao.particles
gSum (alphaParticles*carvaoParticles*v) << endl

endl;
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Info<< "coded alphaVolIntGas output:" << endl

<< " volIntegrate(all) for alpha.air*H20.particles = "
<< gSum(alphaAir*H20*v) << endl

<< " volIntegrate(all) for alpha.air*CO2.particles = "
<< gSum(alpha”Air*C02*v) << endl

<< " volIntegrate(all) for alpha.air*CO.particles = "
<< gSum(alphaAir*CO*v) << endl

<< " volIntegrate(all) for alpha.air*H2.particles = "
<< gSum(alphaAir*H2*v) << endl

<< " volIntegrate(all) for alpha.air*02.particles = "
<< gSum(alphaAir*02*v) << endl

<< " volIntegrate(all) for alpha.air*CH4.particles = "
<< gSum(alphaAir*CH4*v) << endl

<< " volIntegrate(all) for alpha.air*N2.particles = "
<< gSum(alphaAir*N2*v) << endl

<< endl;

#1;*/

/* inletParticleFlux

{

type surfaceFieldValue;
libs ( "libfieldFunctionObjects.so" );
writeControl timeStep;
//writeInterval 0.005;//0.0001;
log true;
writeFields false;
//surfaceFormat foam;
regionType patch;
name inlet;
operation weightedSum; //weightedArealntegrate;//arealntegrate;//
weightedSum; // arealntegrate;
weightField phi.particles;//alpha.air;
fields

(
alpha.particles
bio.particles
carvao.particles
////ash.particles
) i

y*/
InletMassFlowRate
{
type surfaceFieldvValue;
libs ("libfieldFunctionObjects.so") ;
log true;
writeControl timeStep;
writeFields false;
regionType patch;
name inlet;
operation sum; // weightedArealntegrate;
fields ( alphaRhoPhi.air alphaRhoPhi.particles alphaRhoPhi.areia );
//weightField alpha.air;
}
InletVolFlowRate
{
type surfaceFieldValue;

libs ("libfieldFunctionObjects.so") ;
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log true;

writeControl timeStep;

writeFields false;

regionType patch;

name inlet;

operation weightedAverage;//sum;//weightedArealntegrate;
fields

(
// phi - Return the volumetric flux
// alphaPhi - Return the volumetric flux of the phase
// alphaRhoPhi - Return the mass flux of the phase

alphaPhi.air//phi.air
alphaPhi.particles
alphaPhi.areia
) ;
//weightField alpha.air;

inletMassFluxComposition

{

type surfaceFieldValue;
libs ( "libfieldFunctionObjects.so" );
writeControl timeStep;
//writeInterval 0.005;//0.0001;
log true;
writeFields false;
//surfaceFormat foam;
regionType patch;
name inlet;
operation weightedAverage; // OF10
//operation weightedSum;

// phi - Return the volumetric flux
// alphaPhi - Return the volumetric flux of the phase
// alphaRhoPhi - Return the mass flux of the phase
weightField alphaRhoPhi.air;
fields
(
H20.air
CO2.air
CO.air
H2.air
02.air
N2.air
CH4.air
C2H4 .air
C2H6.air
C3H8.air
) ;
}

inletVolFluxComposition // fluxo volumétrico

{

type surfaceFieldValue;

libs ( "libfieldFunctionObjects.so" );
writeControl timeStep;

//writeInterval 0.005;//0.0001;

log true;

writeFields false;

//surfaceFormat foam;
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regionType patch;

name inlet;

operation weightedAverage; //sum; // OF10
//operation

weightedSum; //weightedArealntegrate; //arealntegrate;// weightedSum; //
arealntegrate;
weightField alphaPhi.air;
// phi - Return the volumetric flux
// alphaPhi - Return the volumetric flux of the phase
// alphaRhoPhi - Return the mass flux of the phase
fields
(
H20.air
CO2.air
CO.air
H2.air
02.air
N2.air
CH4.air
C2H4.air
C2H6.air
C3H8.air
) ;
}

outletMassFluxComposition // fluxo massico

{

type surfaceFieldValue;
libs ( "libfieldFunctionObjects.so" );
writeControl timeStep;
//writeInterval 0.005;//0.0001;
log true;
writeFields false;
//surfaceFormat foam;
regionType patch;
name outlet;
operation weightedAverage; //sum; // OF10
//operation
weightedSum; //weightedArealIntegrate; //arealntegrate;// weightedSum; //
arealntegrate;
welightField alphaRhoPhi.air;

// phi - Return the volumetric flux
// alphaPhi - Return the volumetric flux of the phase
// alphaRhoPhi - Return the mass flux of the phase
fields
(
H20.air
CO2.air
CO.air
H2.air
02.air
N2.air
CH4.air
C2H4.air
C2H6.air
C3H8.air
);

outletVolFluxComposition // fluxo volumétrico
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type surfaceFieldValue;
libs ( "libfieldFunctionObjects.so" );
writeControl timeStep;
//writeInterval 0.005;//0.0001;
log true;
writeFields false;
//surfaceFormat foam;
regionType patch;
name outlet;
operation weightedAverage; //sum; // OF10
//operation

weightedSum; //weightedArealntegrate; //arealntegrate;// weightedSum; //
arealntegrate;
weightField alphaPhi.air;
// phi - Return the volumetric flux
// alphaPhi - Return the volumetric flux of the phase
// alphaRhoPhi - Return the mass flux of the phase
fields
(
H20.air
CO2.air
CO.air
H2.air
02.air
N2.air
CH4.air
C2H4.air
C2H6.air
C3H8.air
)
}

outletAlphas // para calculo da CCE
{

type surfaceFieldValue;
libs ( "libfieldFunctionObjects.so" );
writeControl timeStep;
//writeInterval 0.005;//0.0001;
log true;
writeFields false;
//surfaceFormat foam;
regionType patch;
name outlet;
operation average; //sum; // OF10
//operation

weightedSum; //weightedArealIntegrate; //arealntegrate;// weightedSum; //
arealntegrate;
//weightField alphaPhi.air;
// phi - Return the volumetric flux
// alphaPhi - Return the volumetric flux of the phase
// alphaRhoPhi - Return the mass flux of the phase
fields
(
CO2.air
CO.air
CH4.air
C2H4 .air
C2H6.air
C3H8.air
alpha.air




/*

inletParticleFlux
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type surfaceFieldValue;
libs ( "libfieldFunctionObjects.so" );
writeControl timeStep;
//writeInterval 0.005;//0.0001;
log true;
writeFields false;
//surfaceFormat foam;
regionType patch;
name inlet;
operation weightedSum; //weightedArealntegrate;//arealntegrate; //
weightedSum; // arealntegrate;
weightField phi.particles;//alpha.air;
fields

/*

(
alpha.particles
bio.particles
carvao.particles
//ash.particles
) ;

}x/
outletParticleFlux

{
type surfaceFieldValue;
libs ( "libfieldFunctionObjects.so" );
writeControl timeStep;
//writeInterval 0.005;//0.0001;
log true;
writeFields false;

//surfaceFormat foam;
regionType patch;
name outlet;
operation welghtedSum; //weightedArealntegrate;//arealntegrate;//

weightedSum; // arealntegrate;

weightField phi.particles;//alpha.air;

fields

(
alpha.particles
bio.particles
carvao.particles
//ash.particles
) i

B/

inletPressure

{
type surfaceFieldValue;
libs ( "libfieldFunctionObjects.so" );
writeControl runTime;
writeInterval 0.005;//0.0001;
log true;
writeFields false;
regionType patch;
name inlet;

operation average;




fields
}

volumeAreia

{
type
libs
writeControl
writeInterval
log
writeFields
regionType
operation
fields

}

volumeParticles

{
type
libs
writeControl
writeInterval
log
writeFields
regionType
operation
fields

}

/*sumAreia

{
type
libs
writeControl
writeInterval
log
writeFields
regionType
operation
fields

B/

volume air

{
type
libs
writeControl
writeInterval
log
writeFields
regionType
operation
fields

}

volume bio
{
type
libs
writeControl
writeInterval

volFieldvValue;

( "libfieldFunctionObjects.

runTime;
0.005;//0.0001;
true;

false;

all;
volIntegrate;

( alpha.areia );

volFieldvalue;

( "libfieldFunctionObjects.

runTime;
0.005;//0.0001;
true;

false;

all;

volIntegrate;

( alpha.particles );

volFieldValue;

( "libfieldFunctionObjects.

runTime;
0.005;//0.0001;
true;

false;

all;

sum;

( alpha.areia );

volFieldValue;

( "libfieldFunctionObjects.

runTime;
0.005;//0.0001;
true;

false;

all;
volIntegrate;

( alpha.air);

volFieldValue;

( "libfieldFunctionObjects.

runTime;
0.005;//0.0001;

sOll

so"

SO"

SO"

SOll
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log true;
writeFields false;
regionType all;
operation sum; // OF10
//operation weightedVolIntegrate;
weightField alpha.particles;
fields ( bio.particles );
}
sum_bio
{
type volFieldValue;
libs ( "libfieldFunctionObjects.so" );
writeControl runTime;
writeInterval 0.005;//0.0001;
log true;
writeFields false;
regionType all;
operation sum; // OF10
//operation welghtedSum;
weightField alpha.particles;
fields ( bio.particles );

}

volume char

{

type volFieldValue;

libs ( "libfieldFunctionObjects.so" );

writeControl runTime;

writeInterval 0.005;//0.0001;

log true;

writeFields false;

regionType all;

operation sum; // OF10
//operation weightedVolIntegrate;
weightField alpha.particles;

fields ( carvao.particles );

}

/* volume ash

{

type volFieldValue;
libs ( "libfieldFunctionObjects.so" );
writeControl runTime;
writeInterval 0.005;//0.0001;
log true;
writeFields false;
regionType all;
operation weightedVolIntegrate;
weightField alpha.particles;
fields ( ash.particles );
b
voidage
{
type volFieldValue;
libs ( "libfieldFunctionObjects.so" );
writeControl runTime;
writeInterval 0.005;//0.0001;
log true;

writeFields false;




regionType
name
operation
fields

}

superficialVelocity
{
type
libs
writeControl
//writeInterval
log
writeFields
regionType
name
operation
fields
}

alphaInlet

{
type
libs
writeControl
//writeInterval
log
writeFields
regionType
name
operation
fields

alpha.
alpha.

averageTx

{
type
libs
writeControl
//writeInterval
log
writeFields
regionType
//operation
operation
weightField
fields

}

averageRhoy bio tx
{

type
libs
writeControl
//writeInterval
log
writeFields
regionType
//operation

cellZone;
zona_ reativa;
average;

( alpha.air );

surfaceFieldValue;
( "libfieldFunctionObjects.so"
timeStep;
0.005;//0.0001;
true;
false;
patch;
inlet;
average;
( U.air );

surfaceFieldValue;
( "libfieldFunctionObjects.so"
timeStep;//runTime;

) ;

) ;

writeTime; //0.00000001;//0.0001;

true;

false;

patch;

inlet;

average;

( alpha.particles
air

areia );

volFieldValue;
( "libfieldFunctionObjects.so"
timeStep;
0.005;//0.0001;
true;
false;
all;
average;
weightedAverage;

alpha.particles;

(tx )

volFieldValue;
( "libfieldFunctionObjects.so"
timeStep;
0.005;//0.0001;
true;
false;
all;
average;

)
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operation weightedAverage;
weightField alpha.particles;
fields ( rhoy bio tx
rhoY bio);
}
averageTxl
{
type volFieldValue;
libs ( "libfieldFunctionObjects.
writeControl timeStep;
//writeInterval 0.005;//0.0001;
log true;
writeFields false;
regionType all;
//operation average;
operation weightedAverage;
weightField alpha.particles;
fields ( tx1 );
}
averageRhoy char txl
{
type volFieldvValue;
libs ( "libfieldFunctionObjects.
writeControl timeStep;
//writeInterval 0.005;//0.0001;
log true;
writeFields false;
regionType all;
//operation average;
operation weightedAverage;
weightField alpha.particles;
fields ( rhoy char tx1
rhoY char );
}
averageTx2
{
type volFieldvalue;
libs ( "libfieldFunctionObjects.
writeControl timeStep;
//writeInterval 0.005;//0.0001;
log true;
writeFields false;
regionType all;
//operation average;
operation weightedAverage;
weightField alpha.particles;
fields ( tx2 );
}
averageRhoy char tx2
{
type volFieldValue;
libs ( "libfieldFunctionObjects.
writeControl timeStep;
//writeInterval 0.005;//0.0001;
log true;
writeFields false;
regionType all;

so"

so"

SO"

SO"
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//operation average;

operation weightedAverage;
weightField alpha.particles;
fields ( rhoy char tx2

rhoY char );

averageTx3
{
type volFieldValue;
libs ( "libfieldFunctionObjects.so"
writeControl timeStep;
//writeInterval 0.005;//0.0001;
log true;
writeFields false;
regionType all;
//operation average;
operation weightedAverage;
weightField alpha.particles;
fields ( tx3 );

}

averageRhoy char tx3

{

type volFieldvalue;
libs ( "libfieldFunctionObjects.so"
writeControl timeStep;
//writeInterval 0.005;//0.0001;
log true;

writeFields false;

regionType all;

//operation average;
operation weightedAverage;
weightField alpha.particles;
fields ( rhoy char tx3

rhoY char );

averageTemperaturePart

type volFieldvalue;

libs ( "libfieldFunctionObjects.so"
writeControl timeStep;
//writeInterval 0.005;//0.0001;

log true;

writeFields false;

regionType all;//cellZone;//all;
//name zona_ reativa;
operation weightedAverage;
weightField alpha.particles;
fields ( T.particles );

averageTemperatureAreia

type volFieldValue;

libs ( "libfieldFunctionObjects.so"
writeControl timeStep;

//writeInterval 0.005;//0.0001;

log true;

writeFields false;

);
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regionType all;//cellZone;//all;
//name zona_ reativa;
operation weightedAverage;
weightField alpha.areia;

fields ( T.areia );

averageTemperatureAir

type volFieldValue;

libs ( "libfieldFunctionObjects.so" );
writeControl timeStep;
//writeInterval 0.005;//0.0001;

log true;

writeFields false;

regionType all;//cellZone;//all;
//name zona_reativa;
operation weightedAverage;
weightField alpha.air;

fields ( T.air );

}

}  // fim functions

6.11. singleGraph

K = = s — —— K X — — — ———————————— AN
========= |
AN\ / F ield | OpenFOAM: The Open Source CFD Toolbox
AN\ / O peration | Website: https://openfoam.org
\\ / A nd | Version: 7
\\/ M anipulation |
Description

Writes graph data for specified fields along a line, specified by start
and end points.

\* ___________________________________________________________________________ */
start (0O -0.365 0); // ndo pegar 0 0 0 pois no meio eh vazio (downdraft tube)
end (0 -0.365 9.5);

fields (p T.air T.particles T.areia);

// Sampling and I/O settings
#includeEtc "caseDicts/postProcessing/graphs/sampleDict.cfg"

// Override settings here, e.g.

/*setConfig

{
//type lineCell;
//axis z; // Y, z, XyZ
//nPoints 100;

by

// Must be last entry
#includeEtc "caseDicts/postProcessing/graphs/graph.cfg"
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‘// R R e A b R dh b e b b b S e SR S SR S SR b R I R S B R S b R B b R S R b e dh R e S R R i B R B R A SR S b R S b R A I R 4 //

6.12. topoSetDict

e S G *\
| s==————= | |
| \\ / F ield | OpenFOAM: The Open Source CFD Toolbox
I \\ / O peration | Version: 2.1.0
| \N\ / A nd | Web: www.OpenFOAM. org
| \\/ M anipulation |
\* ___________________________________________________________________________ */
FoamFile
{

version 2.0;

format ascii;

class dictionary;

object topoSetDict;

}

//*************************************//

actions

(
{

name zona_ reativa; // definicdo da zona reativa (correspondente a
aproximadamente igual ao leito), contando que o termo fonte de massa vai atuar
apenas nessa regido

type cellsSet;

action new;

source cylinderToCell;

sourcelnfo

{

pl (0 0 0); // ponto inferior
p2 (0 0 4); // ponto superior
radius 10.0; // raio do cilindro do dominio da zona reativa

//Definicdo da zona reativa mas como uma cellZone
{
name zona reativa;
type cellZoneSet;
action new;
source cylinderToCell;

sourcelnfo

{
pl (0 0 0);
p2 (0 0 4);

radius 10.0;

);

// R R R b e dh b R b b e b R e SR e I SR i b SR I I SR i I R S S R S b IR B b R S b R dh IR e S R e S IR S b R i S SR B I IR i I R B b R b IR S R i 4 //
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6.13. setfields

[Fmmmmmmmmem e s ese s s == = Qi =tessmsssssssssssssssssssososs=osos==o G
| sS==—=————= | |
| \\ / F ield | OpenFOAM: The Open Source CFD Toolbox
| \\ / O peration | Version: v1906
| \N\ O/ A nd | Web: www . OpenFOAM. com
| \\/ M anipulation |
N o e 0 e e 0 e e e 0 e e 0 0 e 1 0 0 5 5 0 e 0 5 9 5 0 0 o 0 5 9 0 0 ) o 0 ) 0 £ ) 5 ) 0 5 0 5 0 0 ) 0 5 9 5 0 0 e 0 5 (9 5 0 0 e 3 5 e 5 5 e ey e e e */
FoamFile
{
version 2.0;
format ascii;
class dictionary;
location "system";
object setFieldsDict;

}

//*************************************//

defaultFieldValues

(
volScalarFieldValue alpha.air 1
volScalarFieldValue alpha.particles 0
volScalarFieldValue alpha.areia 0

) ;

regions
(
boxToCell

{
box (=10 -10 0) (10 10 10); // altura do leito calculada para massa de

areia igual a 2487,481 kg (relativa a 3,25 m de altura)
fieldValues
(
volScalarFieldValue T.particles 1000 // 727 °C
) ;
}

boxToCell

{
box (-10 -10 0) (10 10 3.25); // altura do leito calculada para massa

de areia igual a 2487,481 kg (relativa a 3,25 m de altura)
fieldValues

(
volScalarFieldValue alpha.air 0.45

volScalarFieldValue alpha.particles 0.15
volScalarFieldValue alpha.areia 0.4
) ;

)

// R R e A b e A b S b S b I A b I S b B i b b B B S B R S b R I b R S b e S b S b S b S b I B b S B b I B b S B R B b b b b 4 //
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6.14. decomposeParDict

[Fmmmmmmmmem e s ese s s == = Qi =tesmssssssssssssssssssssso==sso===o G
DS SSSS |
AN\ / F ield | OpenFOAM: The Open Source CFD Toolbox
AN\ / O peration | Website: https://openfoam.org
A\ / A nd | Version: 8
\\/ M anipulation |
\ K * /
FoamFile
{
version 2.0;
format ascii;
class dictionary;
object decomposeParDict;

}

//*************************************//

numberOfSubdomains 20;//12;//4;

/*
Main methods are:
1) Geometric: "simple"; "hierarchical", with ordered sorting, e.g. xyz, yxz
2) Scotch: "scotch", when running in serial; "ptscotch", running in
parallel
*/
method simple;
simpleCoeffs
{
n (L 4 5);//(1 3 4); //(1 4 1); // total must match
numberOfSubdomains
delta 0.001;

}

hierarchicalCoeffs

{

n (2 2 1); //(1 4 1); // total must match numberOfSubdomains
delta 0.001;
order XYZ;

// Ak kA hkhkhkhhkhkhAhkhkhkhhkhkhhkhkhkhhkhkhAhhkhhhhkhkhhkhkhhkhkhdhhk bk hhkkhkhkhkhkhkhhkkhhrhkkhkhkhhkkhkhrhkkhhhkhkhhhkkxk*k //

6.15. fvSolutions

[ *— Gt e — *N\
========= |
AN\ / F ield | OpenFOAM: The Open Source CFD Toolbox
AN\ / O peration | Website: https://openfoam.org
AN\ / A nd | Version: 8
\\/ M anipulation |
\* ___________________________________________________________________________ *k/

FoamFile




}

version 2.0;

format ascii;
class dictionary;
location "system";
object fvSolution;
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//*************************************//

solvers

{

"alpha.*"

{

}

nAlphaCorr

1g

nAlphaSubCycles 3;
implicitPhasePressure yes;

extremaCoeff

solver
preconditioner

tolerance
relTol
minIter

p_rgh

{

}

solver
smoother
tolerance
relTol

p_rghFinal

{

}

$p_rgh;
relTol

nyykn

{

}

solver
smoother
tolerance
relTol
minIter

" (hle) A

{

}

solver
smoother
tolerance
relTol
minIter
maxIlter

"Theta.*"

1g

PBiCGStab;
DIC;

le-9;
0;
1g

GAMG;
DIC;

le-8;
0.01;

smoothSolver;
symGaussSeidel;
le=-5;

0;

1;

smoothSolver;
symGaussSeidel;
le-6;

0.1;//0;

1;

10;




solver PBiCGStab;
preconditioner DILU;
tolerance le-6;
relTol 0;
minIter i g

}

"(k|epsilon) .*"

{
solver PBiCGStab;
preconditioner DILU;
tolerance le-5;
relTol 0;
minIter i g

}

"Yi . *

{

/* solver smoothSolver;
smoother symGaussSeidel;
tolerance le-12;
relTol 0;
minIter 1
residualAlpha le-8;*/

/*maxIter 2.8

solver GAMG;
smoother symGaussSeidel;
tolerance le-10;
relTol 0.0;

residualAlpha le-8;*/

solver PBiCG;
preconditioner DILU;
tolerance le-8;
relTol 0.1;
residualAlpha le-8;
}
}
PIMPLE

{

/*nOuterCorrectors 3;

nCorrectors 25

nNonOrthogonalCorrectors 2;//1;//0; 22
faceMomentum no; */

nOuterCorrectors 3;
nCorrectors 25

nNonOrthogonalCorrectors 0;

faceMomentum no;
/*momentumPredictor yes;
nOuterCorrectors 1g
nCorrectors 28
nNonOrthogonalCorrectors 0;
maxDeltaT le-4;
maxCo 0.25;
alphaTemp 0.05;
alphaY 0.05;

.28
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