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RESUMO - A obtencédo de energia por meio do processo de gaseificacdo da biomassa é
favorecida com o0 uso de reatores de leito fluidizado, por possibilitarem eficiente
transferéncia de massa e calor entre as fases. Estudos sobre a modelagem da gaseificacéao
nestes reatores mostram discrepancias com dados experimentais, o que pode ser explicado
pela complexidade deste sistema reacional fisico-quimico. Para descrever o processo de
forma mais eficaz, um modelo fluidodindmico, ndo-estacionario, foi proposto, constituido
por: i) um modelo cinético representando a biomassa como um composto constituido por
carbono, hidrogénio e oxigénio ¢d,0O.); ii) um modelo fluidodindmico para descrever o
comportamento do leito fluidizado; iii) balancos de massa e de energia, escritos para as
fases bolha, emulséo e sélida. Os resultados obtidos mostram que uma biomassa real pode
induzir comportamento muito distinto do reator, modificando expressivamente as
concentracdes de produtos na saida e o comportamento dindmico do processo. Assim, a
implementacdo de um modelo cinético para representar uma biomassa mais adequada
possibilita a obtencéo de resultados mais coerentes com a realidade de operacédo industrial,
especificamente, com maior taxa de formacgéo de gas de sintes€(@), que é essencial

para a inddstria quimica.

1. INTRODUCAO

Na tentativa de minimizar os impactos causados pela emissdo de gases toxicos na atmosfer
provenientes da queima de combustiveis fosseis, medidas tém sido propostas a fim de reduzir o us
destes combustiveis e buscar solu¢des de cunho renovavel. Dentre as opc¢des ja conhecidas de fon
renovaveis de energia, a biomassa se destaca no Brasil, pois a sua vasta area territorial fornec
condicdes 6timas para a producdo da matéria-prima necessaria ao processo (MIRANDA, 2014).

Energia pode ser obtida a partir da biomassa principalmente por processos bioquimicos (pot
exemplo, fermentacdo e digestdo anaerdbica), e processos termoquimicos, que fazem uso de calc
pressao e catalisadores (por exemplo, pirélise e gaseificacdo) (AMIED2012). A gaseificacao €
uma oxidacéo parcial conduzida a elevadas temperaturas e, apesar de constituir um processo bastal
complexo, h& grande interesse industrial neste processo porque ele permite a producdo de urmr
combinacado bastante versatil de produtos, com boa eficiéncia na transformac¢éo dos compostos solidc
em gasosos de maior interesse a industria quimica, cgmo® CQ e CH, (MIRANDA, 2014).

Além disso, vale destacar a possibilidade de utilizacdo dos residuos da biomassa no processo
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gaseificacdo, de forma a fornecer uma alternativa ao emprego da biomassa na producdo d
fertilizantes e até mesmo na producéo direta de energia pelas usinas sucro-alcooleiras, em que o pre
da energia € mais elevado do que a produzida pelas usinas hidroelétricas.

De acordo com Ahmeet al. (2012), diversos tipos de reatores podem ser empregados para
promover a gaseificacdo da biomassa: reatores de leito fixo ou leito mével, reatores de leito de arrast
e reatores de leito fluidizado. Dois tipos sdo mais estudados, a saber: reator de leito borbulhante, col
formacéo de bolhas no leito, e reator de leito circulante, com transporte pneumético das particulas
soOlidas. Reatores de leito fluidizado sdo favorecidos para uso neste processo devido, principalmente
ao alto grau de mistura das fases e a consequente eficiente transferéncia de calor e de massa. [
particular, este trabalho trata da modelagem matematica de um reator de leito borbulhante.

Assim, o presente trabalho tem como principal objetivo desenvolver e implementar um modelo
fenomenoldgico ndo estacionario para descrever o comportamento do reator em leito fluidizado
borbulhante a trés fases: emulsdo, bolha e sélidos. O modelo proposto inclui trés sub-sistemas:
fluidodindmica, que descreve o comportamento do leito fluidizado; a cinética, que abrange as reacde
de gaseificacdo e o consumo da biomassa; e os balancos de massa e energia para as trés fa
consideradas.

2. DESENVOLVIMENTO DO MODELO

A seguir, sdo apresentados o modelo fluidodindmico usado nesse trabalho bem como o
equacionamento dos balancos de massa e energia no leito borbulhante. As equacdes que expressarn
taxas das reacdes quimicas envolvidas (listadas a seguir) ndo foram apresentadas aqui, mas et
detalhamento pode ser encontrado em (MIRANDA, 2014).

2.1. Modelo Fluidodinamico

A caracterizagao fluidodindmica € baseada no trabalho de Kunii e Levenspiel (1991), levando-
Se em conta 0s parametros apresentados a seguir.

Velocidade de minima fluidizagdo (BOTTERILL e BESSANT, 1976):

d3.-p - —
Umf=< « >J1135,7+0,o408-<” o 9 (bs pg)>—33,7 1)

Py dp I

Diametro da bolha (MORI, WEN, 1975):

0,3-
dp = dpm — (dbm —0,0376- (U - Umf)z) exp (_ D Z> ©

dbm = 0,652 - [Ac(U — Uppp)]** ®3)

Velocidade ascendente da bolha (DAVIDSON e HARRISON, 1963):
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Up =U—Ups+0,711/g - d, (4)

Porosidade de minima fluidizacdo (KAUSHALal., 2010):

-0,018

dy®pg- g (ps — pg)> (5)

2

Ems = 0,478 < a2

Transferéncia de massa entre as fases bolha e emulsdo (KUNIl e LEVENSPIEL 1991):

1

— -1
1 U DY5o - g%%° Ems * Dhzo - Up\™®
= (4,5—"‘f +585-420 9 ) + (6,78( my__Hz0 ") (6)

Kpe dp dy?° d;

Transferéncia de calor entre as fases bolha e emulsdo (KUNII e LEVENSPIEL 1991):

-1

0,5
1 Ums " P20 ° CpHZO (kHZO *PH20 " CpHZO) '90'25
=1|4,5 + 5,85 o5
Hp, dp d,
Emr  ku20 * PH2o * C - Up 05\~
+ (6,78( mf " KH20 ;io pH20 > > 7)
b

Transferéncia de calor entre as fases emulséo e solida (KUNII e LEVENSPIEL 1991):

1 1
<2+0,6'PT§'R652>']{H20 (8)

Hgp = d

p

sendo o nimero de Prandtl (Pr) calculado em funcéo das caracteristicas do agente gaseificante e
namero de Reynolds (Re) calculado em funcdo das caracteristicas da particula sélida inserida no mel
de fluidizacao.

2.2. Modelo Cinético

A biomassa foi interpretada como sendo um composto de formula get#,CAs reagoes
constituintes desse modelo sdo as seguintes, cujas taxas de reagcdo estdo especificadas no trabalhc
Corella e Sanz (2005) e Miranda (2014):

- Desvolatilizacao (R1): 1,0, — Alcatrdol + Asfaltol + b+ CO, + CO + CH + GH,

- Reacéo de oxidacao de alcatréo (R2): Alcatréol + 9,680,31H0 + 0,25CQ + 0,75CO
- Reacéo de oxidacao de asfalto (R3): Asfaltol + 0;58®,073H0O + 0,25CQ + 0,75CO
- Reacéo de oxidacao de hidrogénio (R4)+H,5Q — H,O

- Reacdo de oxidacdo de mondxido de carbono (R5): CO + 6,500,
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- Reacdo de oxidacdo de metano (R6); €20, — CO, +2H,0

- Reacdo de oxidacao de eteno (REHLH 30, — 2CO, +2H,0

- Reacdo de reforma a vapor de metano (R8%€H,0O — CO + 3h

- Reacédo de reforma a vapor de alcatrédol (R9): Alcatrdol + MM15H0,35CO + 0,13KH +
1,2Alcatrédo2

- Reacdo de reforma a vapor de asfaltol: Asfaltol + 38+ 0,54CO + 0,45H

- Reacdo de reforma a seco de asfaltol: Asfaltol #€Q@,7CO + Asfalto2

- Reacgdo de deslocamento de agua: CQG-H CO, + H,

Asfalto2 e Alcatrdo2 também podem sofrer oxidacdo de acordo com as reacdes R2 e R3.

2.3. Balancos de Massa e de Energia

O leito fluidizado borbulhante é constituido por uma fase densa, chamada de emuls&o, formade
por particulas solidas e gas, e uma fase formada somente por gas, admitida livre de particulas
chamada de bolha. A fase densa emulséo pode ser dividida em fase emulsdo, considerando soment:
gas, e fase solida, considerando somente as particulas solidas. Assim, o estudo do leito em questac
dividido em trés fases: bolha (constituida apenas de gas), emulséo (parte do gas que interage com
sélidos) e solida (particulas de biomassa). Tanto a fase bolha como a fase emulséo séo descritas cor
um sistema distribuido, em que ha variacdo de propriedades somente na direcdo axial, enquanto que
fase solida € descrita como um sistema concentrado, devido a fluidizacdo. Admite-se, também, a troc
de calor entre as fases bolha e emulsdo e emulséo e sélidos, apenas, ja que é considerada a ausé
de solidos nas bolhas.

Balanco de massa na balha

0
5 = Do 7~ &(Cib *Up) + Kpe(Cip, — Ci) + z Q; " Tiip 9)

Balanco de massa na emulsao:

dCi, 0 “Cie dCi,
e _p, —u
ot ¢ 9z° ¢ 9z

+ Kpe (Cipy — Cie) + Z Q; " Tkie (10)

Balanco de massa nos sélidos

ac
dts =m, — mg; — Z Tks (11)

Balanco de energia na bolha

aT, 9
Zpi . Cpiﬁ = _Zpi ' Cpi&(Ub *Tp) + Hye (T, — Tpp) + Z Tip  AH (12)
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Balanco de energia na emulsao

aT, aT,
Zpi ' Cpi? = _Umfzpi ' Cpig + Hbe(Tb - Te) + ag - Hse(Ts - Te)
+ Z Tke * AHk (13)

Balanco de energia nos sélidos

drT, oT.
Ps " Cpsd_ts = —ps- Cps - Umfa_zs + ag - Hge (T, — Ts) — z Tis * AHj (14)

Nos balancos de massa e de energia sao utilizadas as condicbes de contorno de Danckwer
(1953) e a discretizacdo das equacOes diferenciais parciais obtidas foi realizada pelo método da
diferencas finitas utilizando a formula da diferenca central. Assim, o sistema final é composto de
equacOes algébricas e de equacdes diferenciais ordinarias. A resolucdo do sistema foi implementac
em Fortran 90, com o uso do integrador DASSL (MIRANDA, 2014).

3. RESULTADOS E DISCUSSAO

Os resultados apresentados aqui estdo divididos em duas partes, a saber: i) inicialmente
apresenta-se a validacdo do modelo desenvolvido para um caso isotérmico e considerando um
biomassa constituida apenas de carbono, uma vez que ha, na literatura, dados experimenta
disponiveis para tal cenario, e ii) a andlise do modelo considerando uma biomassa mais real, senc
esse 0 objetivo central da presente comunicacdo. A cinética da gaseificacdo da biomassa, para o ca
i, bem como o detalhamento das simulacdes, ndo estdo descritos aqui, mas podem ser encontrados
Miranda (2014). Para o caso ii, madeira de pinho foi considerada como biomassa, com formula
molecular igual a §Hsg0.5 sendo alimentada a uma vazdo de1®9 kg/s. Desta maneira, a
formula quimica para o Alcatraol € g4400.17 para o Asfaltol € C§Op 15 para o Alcatrdo2 é
CosdHosq € para o Asfalto2 é @3Ho 150046 (CORELLA, SANZ, 2005). As caracteristicas intrinsecas
das particulas foram mantidas constantes na simulacéo e iguais aquelas consideradas gbalRaman
(1981), bem como os parametros admitidos neste trabalho. Admitiu-se, ainda, que as condicde;
iniciais s&o iguais as condicdes de alimentacdo com injecdo somente de &di& [Bidl/s) e
oxigénio (1,64102 kmol/s).

Na Tabela 1, uma comparacéo é feita entre os dados obtidos pelo modelo deste trabalho com c
dados experimentais apresentados no trabalho de Remaln (1981), usando biomassa como
carbono puro, nas mesmas condi¢cbes experimentais utilizadas pelo autor. Pode-se observar que
valores calculados pelo modelo parecem se ajustar bem aos dados experimentais. Porém, ha desvi
evidentes para CCe H,, 0 que pode estar associado a ndo inclusdo de todas as reacdes que poden
ocorrer no processo de gaseificacdo, decorrente da consideracdo da biomassa como carbono pul
pois a biomassa real apresenta quantidades consideraveis de oxigénio e hidrogénio, explicando, assil
0S menores valores experimentais de, @00s maiores valores experimentais deoHtidos por
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Ramanet al. (1981).

Tabela 1 — Validagdo do modelo com resultados experimentais de Bizathgi981)

Componente Dados experimentais| Dados calculados
(RAMAN et al., 1981) | (MIRANDA, 2014)
CO 19,30 22,97
H, 36,88 19,94
CO, 37,03 53,56
CH,4 6,78 3,53

ApOs a validagdo do modelo fluidodindmico e dos balangos de massa e energia desenvolvidos
procedeu-se com a analise do caso considerando uma biomassa mais real. Inicialmente, um
simulacéo foi realizada considerando temperatura constante de 850 °C, como mostra a Figura 1
Analisando-se a Figura 1, pode-se perceber que ha elevada producge @&OHcom Chl sendo
praticamente todo convertido em CO e, CW@ale destacar ainda a formacdo de agua que pode ser
explicada pela consideracdo de reacdes de oxidacdo completa ou total, em que ha a formagado de C
e K0, ao invés de produtos da combustdo incompleta, €O. Além disso, foram obtidos, em base
seca, 33,6% de CO, 33,5% de £81,9% de K 1,0% de GH; e 0% de Chl

1,2

HO

2

Concentragdo [kmol/m?]

; ‘ ; ‘ . | ; ;
0 5 10 15 20 25
Tempo [s]

Figura 1: Perfis de concentracdo dos produtos na saida do reator considerando temperatura constant

O efeito da variagdo da temperatura pode ser observado na Figura 2. Comparando-se a Figura
com a Figura 2a, é possivel perceber que ha um aumento na producédo de CO, principalmente, e de |
(gases que constituem o gas de sintese), causados pela variacdo da temperatura. Explicitanc
numericamente, foram obtidos, em base seca, 56,3% de CO, 14,1%,d&7©& de H 1,3% de
C.,H, e 0,4% de CH Na Figura 2b, a temperatura aumenta gradativamente devido somente a troca de
calor entre as fases. Ao atingir a temperatura de reacdo de desvolatilizacdo (~330°C), o sistem
reacional efetivamente se inicia e 0 aumento abrupto da temperatura, com posterior queda ¢
estabilizacdo, se deve, respectivamente, a ocorréncia de reacdes de oxidagdo e a ocorréncia d
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reacOes de gaseificacdo. Esse comportamento ilustra a dindmica particular do processo conduzid
com biomassa real, podendo a operacao e o controle do reator exigir atencao especial.

Na Figura 2a, observa-se, ainda, que em torno de 30min (2.000s) ocorre um pico de formacac
de H, com ligeira diminuicdo na quantidade de CO, aumento de eC@rincipalmente, maior
consumo de bD. De acordo com a Figura 2b, isso ocorre por causa da temperatura elevada alcancad
pelo sistema, em torno de 840 °C, beneficiando o processo de gaseificacao.
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Figura 2: Perfis de (a) concentracdo dos produtos e de (b) temperatura na saida do reator consideran
variacdo de temperatura.

4. CONCLUSOES

Neste trabalho, um modelo fluidodindmico para o reator de leito fluidizado a trés fases foi
proposto. A analise de simula¢gdes conduzidas com uma biomassa com caracteristicas reais mostrou
adequacdo do modelo cinético empregado, jaA que diversos trabalhos na literatura consideram
biomassa composta apenas por carbono (RAMAN, 1981; GOMEZ-BAREA, LECKNER, 2010;
GORDILLO, BELGHIT, 2010). Os resultados obtidos mostram que uma biomassa real pode induzir
comportamento dindmico e complexo do reator quando a variagdo da temperatura € avaliada
modificando expressivamente as concentracdes de produtos na saida.

5. NOMENCLATURA

B — kg a— m2/m3 d—m Hye — kJ/Im3/K/s  m¢— Kkg/s U-m/s
AH —kJ/kmol A-m2 ¢—m He — kdJ/m2/K/s  r—kmol/m3/s U, —m/s
emf —adm C — kmol/m3 D-m k — kJ/m/K/s T-K mid- m/s
u—Pa.s Cp-kJ/kmol/K DQ-m?s Ke—1/s t—s z-m

p — kg/m3 Cp—- kJ/kg/K g—m/s?  me—kg/s

Subscrito:
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b — bolha i — componente {HCO, CQ, CH,, C;H4, Oy, H20)
e —emulsdo g - agente gaseificante mf — minima fluidizacdo s — sdlidos
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