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O objeto desta Tese € o desenvolvimento de um modelo 3-D de escoamento
reativo, multifasico, com multiplas espécies gasosas e solidas, com transferéncia de calor
e massa e com modelo turbulento k-¢ padréo. O objetivo foi a predicdo da composigédo
do gés de sintese gerado em um gaseificador de leito fluidizado circulante. Para obtencédo
destes objetivos foram realizados: testes por analise termogravimétrica (TGA) para a
secagem e a devolatilizacdo do bagaco de cana; testes experimentais de gaseificacdo em
uma planta piloto e simulagdes em CFD, utilizando a formulacdo de Euler-Euler, para
descrever o processo de gaseificacdo. A metodologia utilizada foi: determinacdo dos
parametros de Arrhenius para os processos de secagem e de devolatilizacdo para 0s
pellets através do TGA,; a realizacdo de experimentos de gaseificacdo a 850°C utilizando
uma razdo de equivaléncia entre 0,25 a 0,29 e uma razdo de vazdo de massa vapor /
biomassa de 0,8 a 1,2. O modelo cinético proposto continha as reag¢fes principais ja
desenvolvidas na literatura e por dados obtidos nesta tese. As condi¢des de contorno das
simulacdes foram as condi¢bes operacionais dos testes de gaseificacdo ndo triviais.
Quatro modelos de gaseificacdo foram investigados neste trabalho. Os dados numéricos
obtidos foram comparados a dados gerados nesta tese e a dados da literatura. Utilizou-se
0 modelo de gaseificacdo com menor desvio em relacdo a dados experimentais
preliminares para simular os demais testes de gaseificacdo. Os resultados apresentam a

avaliacdo das espécies de interesse do gés de sintese gerado nos experimentos.
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This Thesis object is the development of a 3-D reactive model, multiphase flow,
with multiple gaseous and solid species, with heat and mass transfer and standard
turbulent k- model. The objective was to predict the syngas composition generated in a
circulating fluidized bed gasifier. To achieve these objectives, some activities were done:
thermogravimetric analysis (TGA) for sugarcane bagasse drying and devolatilization;
experimental gasification tests in a pilot plant; and CFD simulations with Euler-Euler
formulation to describe the gasification process. The used methodology were: Arrhenius
parameters determination for the pellets drying and devolatilization processes through
TGA experiments; and gasification experiments at 850 ° C using an equivalence ratio
between 0.25 to 0.29 and a mass flow with steam between biomass ratio of 0.8 to 1.2. The
proposed kinetic model contained the main reactions from literature and obtained data in
this thesis. The simulations boundary conditions were the non-trivial gasification tests
operation conditions. Four gasification models were investigated in this work. The
obtained numerical data were compared with experimental data and literature data. The
gasification model with the smallest deviation compared to preliminary experimental data
was used to simulate the other gasification tests. The results show the evaluation of the

interest species of the generated syngas in the gasification experiments.
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1. INTRODUCAO

Com o propdsito do aumento da diversificacdo da matriz energética Brasileira, 0
estudo da gaseificacdo de bagaco de cana-de-acucar pode levar ao desenvolvimento da
producdo de energia elétrica a partir da combinacéo de tecnologias de gaseificacdo com
turbinas a gas [2], ou a producdo de biocombustiveis a partir de tecnologias ja

desenvolvidas como a gaseificagdo combinada a processos como o de Fischer-Tropsch

[3].

Este texto apresenta o trabalho de Tese de doutorado que teve a finalidade de
elaborar um modelo computacional tridimensional em escala real do riser de um
gaseificador que opera em regime de leito fluidizado circulante para avaliar a composicédo
do gas de sintese bruto gerado, tendo como matéria-prima os pellets de bagaco de cana-
de-agUcar e como agente gaseificante a mistura de oxigénio com vapor. Utilizando
ferramentas computacionais como Launder [4] apud Fluent [5] para realizar a simulacéo
do processo de gaseificacdo em um riser de um gaseificador tridimensional com
escoamento reativo (12 reacfes: 8 homogéneas e 4 heterogéneas, e 2 processos),
multifasico (uma fase de gases, e duas fases solidas: leito e biomassa), com mudltiplas
espécies gasosas, com transferéncia de calor e massa e com o modelo de fechamento
turbulento k-¢ padréo, em um equipamento de leito fluidizado circulante. Para validar os
resultados computacionais foi realizada campanha de experimentos de gaseificacdo nédo
trivial em uma planta piloto com capacidade de obtencdo de dados capazes de
proporcionar o escalonamento para o porte de demonstracéo e posteriormente para o porte
comercial/industrial. A seguir é apresentada a motivacdo para a realizacdo desta pesquisa.

1.1 MOTIVACAO

Baseado em informacGes do Ministério de Minas e Energia [6], a participacdo do
bagaco de cana-de-acucar como fonte de energia quantificada era de 3.720 Mtep (milhdes
de toneladas equivalentes de petr6leo) em 1975 e 21.147 Mtep em 2005, de um total de
energia de 84.092 Mtep em 1975 e 195.909 Mtep em 2005, apresentando um aumento na

participacdo do bagaco de cana-de-acucar de 4,4 para 10,8% na matriz energética



brasileira. A projecdo da expansdo de producdo de bagaco de cana-de-acucar foi de 58
Mt (milhdes de toneladas) em 2005 para 154 Mt em 2030. O referido documento mostrou
também que em estudos da DATAGRO com a UNICAMP foram apresentadas previsoes
de investimentos nas cadeias de producédo de etanol em torno de US$ 30 bilhdes (trinta
bilhdes de dolares americanos) sendo US$ 12 bilhdes na etapa agricola e US$ 18 bilhdes
na etapa industrial no periodo de 2005 a 2030, algo que representa em torno de 2,2% do
PIB (produto interno bruto) brasileiro. Também apontou que o potencial de cogeracao da
industria de cana-de-acUcar ndo se encontrava devidamente explorado em sua plenitude,
apesar dos enormes atrativos. Indicava também que cabia ao governo investir através de
fundos setoriais e a criagdo de mecanismos de mercado que incentivassem e
direcionassem 0s investimentos prioritariamente em tecnologias que se encontrem nas
trés etapas de evolucdo: pesquisa basica, desenvolvimento tecnologico, e projetos
demonstrativos. O documento mostra que a gaseificacdo esta entre as trés tecnologias
citadas na Matriz Energética Nacional 2030 [6] da area de biomassa energética, que é um
dos temas prioritarios do subsetor de combustiveis da diretriz da politica governamental.

Baseado nas informacfes apresentadas no BEN (Balango Energético Nacional)
2018, [7] a producao de cana-de-acUcar foi 1,5% superior em relacdo ao ano anterior, a
Tabela 1.1, mostra os dados da participacdo das fontes renovaveis e nao renovaveis na

oferta interna de energia brasileira.

Tabela 1.1. Oferta interna de energia BEN 2018 [7].

Descricao Participagéo [%]
Fontes renovaveis
Derivados da cana 17,0
Hidraulica 12,0
Lenha e carvao vegetal 8,0
Outras renovaveis 59
Total 42,9
Fontes ndo renovaveis Petroleo e derivados 36,4
Gas natural 13,0
Carvao mineral e coque 5,7
Uréanio 1,4
Outras ndo-renovaveis 0,6
Total 57,1




O balango mostrou que houve um avanco de 0,46% na participacdo da biomassa
de cana-de-agucar em 2016, em relagdo a 2015, e de 25% em relacdo a 2007. Em relacéo
ao bagaco de cana-de-agUcar houve um aumento de 3,92% na participa¢do como fonte de
energia para o consumidor final entre 2015 e 2016, frente a0 aumento na participacéo de
gas natural de 0,54%. Porém, houve uma reducéo na participacdo do bagaco de cana-de-
acucar de 2016 para 2017, de 2,2%. Apesar desta reducdo pontual no ano de 2017, o
historico ainda mostra a tendéncia de crescimento da utilizacdo do bagaco de cana.

1.2 DIVISAO DA TESE

Esta Tese esta dividida em capitulos que sdo apresentados a seguir.

O Capitulo 2 apresenta a contribuicdo cientifica pretendida no desenvolvimento

desta Tese de doutorado.

O Capitulo 3 trata da revisdo bibliogréfica dos principais temas envolvidos neste
estudo numérico-experimental de simulacdo da gaseificacdo de biomassa em leito
fluidizado circulante. Este faz um breve apanhado sobre a gaseificacdo, gaseificadores e
regimes de fluidizacdo. Depois trata basicamente da cinética do processo de gaseificacéo,
analise termogravimétrica e métodos para determinacdo dos pardmetros cinéticos de
reacOes quimicas e pseudoreacdes, experimentos de gaseificacdo realizados em
equipamentos que operam em regime de leito fluidizado circulante, simulacdes
computacionais de equipamentos de gaseificagéo e correlagdes aplicadas a problemas de
escoamento do tipo gas-solido.

O Capitulo 4 trata da fundamentacéo tedrica, apresentando os fundamentos fisicos
com as equagdes de conservacdo de massa, quantidade de movimento e energia aplicados
ao problema tridimensional de escoamento gas-solido, reativo, multifasico, multiespécie,
turbulento, com transferéncia de calor e massa. Apresenta também as equagdes de taxa
das reagGes quimicas, os métodos matematicos e os modelos aplicados no trabalho

computacional.

O Capitulo 5 apresenta a infraestrutura e a metodologia utilizada para a realizacéo

dos trabalhos tedricos, laboratoriais, experimentais e computacionais. Os trabalhos



teoricos tratam da anélise dos dados da literatura para a realizacdo da proposi¢do do
modelo cinético do processo de gaseificagdo. Os trabalhos laboratoriais tratam das
andlises elementar e imediata de amostras de pellets de bagaco de cana-de-acucar, a
determinacdo da curva de perda de massa em funcdo da temperatura por analise
termogravimetrica e o posterior tratamento destes dados através de métodos cinéticos. Os
trabalhos experimentais foram realizados na unidade piloto da PETROBRAS (Petrdleo
Brasileiro S.A.) de gaseificagdo de pellets de bagaco de cana-de-agucar. Os trabalhos
computacionais consistem do desenvolvimento de simulagdes utilizando a técnica de
dindmica dos fluidos computacional para a representacdo dos experimentos de

gaseificacdo.

O Capitulo 6 apresenta os resultados das andlises laboratoriais, analises
termogravimétricas, o modelo proposto para a cinética do processo de gaseificacdo, os
resultados dos experimentos de gaseificacdo, os resultados computacionais e a publicacdo

do artigo com os principais resultados.

O Capitulo 7 apresenta os resultados obtidos por simulagdes computacionais, por
experimentos de gaseificacdo, por modelos empiricos e por dados experimentais
disponibilizados na literatura, fazendo uma comparacéo entre os resultados desta Tese e
0s resultados da literatura.

O Capitulo 8 apresenta as conclusdes retiradas a partir dos resultados

apresentados.
O Item 9 apresenta a lista de referéncias utilizadas nesta Tese.

O Anexo 1 apresenta 0 equacionamento da determinacdo das condigdes

operacionais da unidade de gaseificacdo de pellets de bagaco de cana-de-agUcar.

O Anexo 2 apresenta o algoritmo proposto para a quebra de volateis e a definicdo
da equacdo estequiométrica do processo de devolatilizagdo para a biomassa. Este trata de
uma modificacdo do algoritmo de quebra de volateis para carvdo apresentado na

literatura.

O Anexo 3 apresenta o calculo da determinagdo dos parametros pseudocinéticos
da secagem e da devolatilizagdo aparentes e o ajuste destes para a determinacdo dos

parametros reais.



O Anexo 4 apresenta o calculo do tamanho da malha para a simulagdo em
dindmica dos fluidos computacional (CFD), utilizando os fundamentos de mecénica dos
fluidos.

O Anexo 5 apresenta os modelos cinéticos para a representacdo do processo de

gaseificacdo utilizados nas simulacdes realizadas neste trabalho de Tese.

O Anexo 6 apresenta as configuracdes utilizadas no software de simulacdo em

dindmica dos fluidos computacional Fluent.

O Anexo 7 apresenta o resumo dos resultados da composi¢cdo do gas de sintese

bruto obtidos por simula¢Ges huméricas e por experimentos na planta piloto.

O Anexo 8 apresenta as curvas de perda de massa realizadas a partir dos resultados

obtidos nos experimentos de analise termogravimétrica (TGA).

O Anexo 9 apresenta as curvas tracadas com os resultados da composicao do gas

de sintese obtidos através das simula¢des em CFD.



2. CONTRIBUICAO CIENTIFICA

A contribuicdo cientifica pretendida por esta Tese trata-se do desenvolvimento de
um modelo computacional tridimensional (3-D) do processo de gaseificacao de pellets de
bagaco de cana-de-acUcar em regime de leito fluidizado circulante. Com a finalidade de
se atingir esta contribuicdo foram necessarias a realizacdo da determinacdo dos
parametros pseudocineticos dos processos de devolatilizagdo e secagem dos pellets, da
realizacdo de experimentos de gaseificagdo em uma planta piloto e da validagdo dos
resultados computacionais com resultados experimentais e resultados da literatura. Os
dados apresentados nesta Tese tém o objetivo de prever a composicdo do gas de sintese

bruto produzido a partir da secéo de gaseificacdo da planta piloto utilizada.

2.1 OBJETIVOS

Os objetivos especificos para a realizagdo deste trabalho de pesquisa de Tese sdo

relacionados a seguir:

1. Proposi¢do do modelo reativo para o processo de gaseificacdo, através do
estudo da literatura;

2. Determinacdo dos parametros pseudocinéticos dos processos de
devolatilizacdo e secagem para os pellets de bagaco de cana-de-acgucar;

3. Realizacao de simulagdes tridimensionais em escala real (riser), de uma planta
piloto de gaseificacdo de leito fluidizado circulante com capacidade de
processamento de 15 kg/h de biomassa, do processo de gaseificacdo utilizando
dindmica dos fluidos computacional,

4. Realizacdo de experimentos de gaseificagdo em uma planta piloto;

5. Comparagdo entre os resultados computacionais e experimentais obtidos neste
trabalho de Tese e com resultados obtidos da literatura (dados experimentais

e dados empiricos).



2.2 JUSTIFICATIVA

Aprimorar o estudo da cinética do processo de gaseificacdo para as biomassas
nacionais, para a realizacdo da predicdo da composicdo do gas de sintese bruto, a ser

produzido em uma planta de gaseificacdo, de leito fluidizado circulante.

Estudar os modelos dos processos tedricos de gaseificacdo, para aplicacdo ao
problema do bagaco de cana-de-acUcar, ajustando a estequiometria do processo de

devolatilizacdo de carvéo, para a biomassa.

Realizar o estudo experimental dos parametros cinéticos dos pseudoprocessos de

devolatilizacdo e secagem da biomassa através da analise termogravimétrica.

Estudar a operagdo de um gaseificador em leito fluidizado circulante operando
com pellets de bagaco de cana-de-agUcar, oxigénio e vapor.

Proporcionar avangos na fase de projeto de equipamentos, possibilitando a
reducdo de incertezas na parte de limpeza e condicionamento dos gases, a depender de
sua finalidade, seja para a producao de combustiveis sintéticos ou a producédo de energia

elétrica.



3. REVISAO BIBLIOGRAFICA

Neste capitulo de revisdo bibliogréfica sdo apresentados os principais temas
envolvidos no desenvolvimento desta pesquisa de Tese.

Os temas abordados foram:

- Gaseificagéo e Gaseificadores;

- Modelos cinéticos de rea¢Ges do processo de gaseificacao;

- Analise termogravimétrica de biomassa;

- Métodos de determinacao de parametros cinéticos;

- Experimentos de gaseificacdo;

- Dinamica dos Fluidos Computacionais aplicada a gaseificacao;

- Correlacdes aplicadas ao escoamento gas-solido.

3.1 GASEIFICACAO E GASEIFICADORES

Nesta secao € feita uma rapida explanacéo sobre os seguintes temas envolvendo a

gaseificacdo: regime de fluidizacdo, processo de gaseificacdo e tipos de gaseificadores.

Este item é baseado na literatura classica como Basu [8], Gibilaro [9], Yang [10],
Souza-Santos [11]. Geralmente, a gaseificacdo € aplicada a combustiveis como carvéo,
biomassa, coque ou 6leo pesado, na presenca restrita de oxigénio, com a combinacao ou

ndo com o vapor.



3.1.1 Regime de Fluidizagéo

Os regimes de fluidizacdo dependem diretamente das propriedades fisicas e das
velocidades de escoamento dos gases e sélidos envolvidos. Sendo o escoamento gés-
solido, o regime de fluidizagdo varia com o tamanho e a massa especifica dos solidos e
com a velocidade, a viscosidade e a massa especifica dos gases. A Figura 3.1 mostra a
evolucdo da fluidizacdo em funcdo da velocidade do escoamento dos agentes
gaseificantes. Quanto maior a velocidade do escoamento, maior € o transporte de solidos

do regime de fluidizagéo.

O

= =

Leito Minima BorbulhanteSlug Rapida Transporte
Fixo Fluidizagao Fluidizagao Pneumatico

Aumento da velocidade do escoamento
Figura 3.1. Regimes de fluidizagdo, adaptado de Basu [8].

Dependendo da finalidade e/ou equipamento, aplica-se melhor um determinado
tipo de regime de fluidizacdo. Por exemplo, para risers (reatores ascendentes onde ocorre
0 processo de gaseificacdo) de gaseificadores sdo mais indicados o regime borbulhante,
o regime de rapida fluidizacéo e o regime de transporte pneumatico, para a realiza¢ao do
transporte de particulas sélidas. Para valvula de retorno de soélidos ou valvula nédo
mecanica de um gaseificador de leito fluidizado circulante o regime de minima
fluidizacdo é mais indicado para se evitar o curto circuito do escoamento. As equacoes

para a determinacédo do regime de fluidizagéo séo apresentadas no Anexo 1.
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3.1.2 Processo de Gaseificagdo

A gaseificacao é definida como um processo que converte combustiveis solidos,
liquidos ou gasosos em combustiveis gasosos, com ou sem a presenca de leito poroso.

Este tema é amplamente abordado na literatura como Basu [8] e Souza-Santos [12].

Dependendo do agente gaseificante, o gas produzido podera ter um poder
calorifico maior ou menor. Na gaseificagdo com o ar, o poder calorifico final € menor ja
que o gas de sintese obtido é diluido no nitrogénio do ar, enquanto que com 0 0Xigénio 0
poder calorifico final serd& maior, porém necessitando de vapor para o controle da

temperatura do processo.

A gaseificagdo € um processo quimico complexo que é constituido por um
conjunto de reacdes homogéneas e heterogéneas. Os solidos passam pelo processo de
secagem a temperaturas entre 100 e 200 °C, conforme mostrado em Pandey [13],
devolatilizacdo entre 300 e 550 °C, conforme mostrado em Bridgwater [14]. A pir0lise

ocorre acima de 500 °C, e as reagdes de oxidacdo a temperaturas entre 700 e 1500 °C.

Uma caracteristica da gaseificacdo € que o calor envolvido nas reagdes
exotérmicas de oxidacdo dos combustiveis pode manter o processo autoalimentado,
necessitando apenas da energia suficiente para iniciar as reacoes.

Os principais compostos e espécies envolvidos sdo: combustiveis, volateis
(mistura de gases), Hz (hidrogénio), H.O (umidade da biomassa e vapor), O2 (oxigénio),
CO (monoxido de carbono), CO> (dioxido de carbono), H2S (&cido sulfidrico), CHa

(metano) e alcatrdo (mistura de hidrocarbonetos pesados).

Considerando os compostos citados acima, as principais reacdes envolvidas no

processo sao:
- Reacdes Homogéneas:
- Oxidagao de mondxido de carbono,

CO + 0,50, - CO, (A.3)



- Oxidacdo de hidrogénio,
H, + 0,50, & H,0
- Oxidagao de metano,
CH, + 1,50, & CO + 2H,0
- Reforma de metano,
CH, + H,0 < CO + 3H,
- Conversdo de Shift,

CO + H,0 & CO, + H,

- Reacdes Heterogéneas:
- Secagem,
HZ Ocombustivel - H2 Ovapor

- Devolatilizagéo,

Volateis ompustiver = Gases + Alcatrio

- Combustéo parcial de carvao,

C + 0,50, > CO

- Gaseificacdo a didxido de carbono ou reacdo de Boudouard,

C+C0, - 2C0
- Combustéo de carvéo,
C+0,-Co,
- Gaseificagéo a vapor,

C + H,0 - CO + H,

11

(B.3)

(C.3)

(D.3)

(E.3)

(F.3)

(G.3)

(H.3)

(1.3)

(3.3)

(K.3)
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- Metanacao,
C+2H, - CH, (L.3)

No Anexo 5 sdo apresentados 0s parametros cinéticos e pseudocinéticos, e suas
respectivas reacdes e processos utilizados em cada modelo testado nas simula¢fes em
CFD.

3.1.3 Tipos de Gaseificadores

Os tipos de gaseificadores podem ser classificados conforme as seguintes

carateristicas:
- Segundo o agente gaseificante:
- Injecdo de ar;
- Injecdo de oxigénio;
- Injecéo de vapor;
- Injec&o de misturas gasosas.

- Segundo o meio de contato entre o combustivel e o comburente, 0s

gaseificadores sdo subdivididos em trés grupos:

- Fluxo de arrasto: os sistemas de fluxo de arrasto processam o combustivel
solido que ¢ injetado em uma corrente de particulas pulverizadas de combustivel
onde este é gaseificado com oxigénio e vapor. Fabricantes como a Texaco (GE),
Shell, Siemens e Koppers-Totzek oferecem aplicacGes de larga escala comercial.
A vantagem deste tipo de gaseificador € a producdo de um gas de sintese de alta
pureza devido as temperaturas de operacdo acima de 1000 °C e pressdes em torno
de 35 bar, o que faz com que haja 100 % de conversdo do alcatrdo. Uma das
limitacOes deste tipo de gaseificador € que o combustivel deve ter um certo teor
de cinzas, para a formacéo de escoria, e tamanho de particulas na ordem de 80
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pm. Outra limitacdo é que os materiais do gaseificador devem suportar as

temperaturas de operagdo que sdo acima dos 1000 °C.

A Figura 3.2 apresenta o gaseificador de fluxo de arrasto.

Injeclc de mbusﬂve'l llnjegﬁo de arfvapor/oxigénic
20
o
)OO
250
)OO
220
C}OOL
20O
o_O_ 4
o OO
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0-0-0, 0,0
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o o C_C_C_C
D 000505050,000
p oo _o_O0_C_OC_0O
POO

Cinzas fundidas

Figura 3.2. Esquema de gaseificador de fluxo de arrasto, adaptado de Basu [8].

- Leito fluidizado: o combustivel é injetado em um leito de particulas de
pequeno tamanho e operam com agente gaseificante como ar, vapor ou mistura
oxigénio com vapor. Este tipo de gaseificador foi inventado em 1929 por Winkler
na Alemanha. A crise de energia dos anos 70 influenciou a disparada na fabricacao
deste tipo de gaseificador. Nos tempos de hoje, ocupa 20% do mercado. Os
gaseificadores de leito fluidizado possuem flexibilidade no tocante a alimentagéo
de combustivel (carvao, biomassa, residuos), porém tém a limitacdo de que o0 gas
produzido precisa passar por um processo de limpeza para a retirada de
contaminantes. Dependendo das propriedades dos gases e sélidos e da velocidade

de injecdo dos mesmos, estes gaseificadores podem ser sub-classificados por:
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- Borbulhante: O escoamento do agente gaseificante ndo atinge
plenamente a velocidade necessaria para arrastar os sdlidos a serem
gaseificados. Imprime a formacéo de bolhas no leito que consegue mover
os solidos, porém ndo consegue transporta-los verticalmente. A Figura 3.3

apresenta o esquema do gaseificador de leito fluidizado borbulhante.

x Saida dos gases

Riser———=
%
0-9-9.
5 )

Inje¢do de combustivel———=[ ]

Injegﬁo de gases

Figura 3.3. Esquema de gaseificador de leito fluidizado borbulhante, adaptado de Basu

[8].

- Circulante: O escoamento do agente gaseificante atinge
velocidades suficientes para carregar os solidos verticalmente atraves do
reator (riser), onde os solidos inertes e os ndo convertidos sdo separados
por meio de ciclones, separadores mecéanicos, e retornam para a base do
riser através de uma tubulacdo chamada perna de retorno ou downcomer.
O controle de retorno pode ser feito através de valvulas ndo mecanicas,
que impedem o curto circuito do sistema através de uma coluna de sélidos
(leito e combustivel ndo queimado) e a injecdo de uma corrente de agente
gaseificante suficiente para imprimir a minima fluidizacdo da coluna de
solidos. Uma das vantagens deste gaseificador é ser escalonavel. A Figura

3.4 apresenta o esquema de um gaseificador de leito fluidizado circulante.
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Saida dos gases

Riser

=———7Perna de retorno

Injecdo de combustivel——=

njecédo de gases

Figura 3.4. Esquema de gaseificador de leito fluidizado circulante, adaptado de Basu

[8]

- Leito fixo ou semovente: gaseificadores de leito fixo sdo sistemas
onde escoamentos de médias velocidades entram em contato com as
particulas de combustiveis solidos no leito fixo. A tecnologia para
pequenos gaseificadores é bem estabelecida aproximadamente desde de
1900. Foi amplamente utilizado durante a Il guerra mundial para operacéo
de caminh@es, 6nibus, taxis, barcos, trens e outros veiculos. O sistema mais
amplamente utilizado foi o da Lurgi. Os gaseificadores de leito fixo
possuem uma limitacdo de escala, logo a quantidade de processamento

maximo esté ligada diretamente ao tamanho maximo projetavel.

3.2 REACOES E MODELOS CINETICOS APLICADOS A
GASEIFICACAO

A seguir sdo apresentados trabalhos cujos autores realizaram estudos sobre a

cinética das reagdes que fazem parte do processo de gaseificacao.



16

Bilba e outros [15] desenvolveram um modelo matematico para descrever a gaseificacao
de carvdo em equipamento de leito fixo pressurizado. O modelo simplificado utilizado
considerava 0s seguintes processos: gaseificacdo, desgaseificacdo (devolatilizagdo) e
secagem. A Tabela 3.1 apresenta as reacdes quimicas consideradas no trabalho, aléem dos
fatores pré-exponenciais e energia de ativacdo da taxa de cinética referente as mesmas.
Mostraram uma boa aproximacéo para os resultados comparados aos dados medidos em
plantas industriais que justificaria a utilizagdo futura do modelo.

Tabela 3.1.Processo de gaseificagdo de carvao proposto por Bilba e Outros [15].

A E
Descricao Reagdo Quimica @
¢ @ Q [(1/s).(mol/m3)L"], | kd/kmol
GaseificaggoaCO, | C+CO, «+»>2-CO 0,2-10° 360065
Gaseificacdoa | - .6, co+H, 5,0 121417
vapor
Combustdo do C+0, <>CO, 0,75-10" 221900
carbono
Gaseificagao a C+2-H, <>CH, 0,6-10* 230274
hidrogénio
Shift CO+H,0-CO,+H, 01-10° 12560

onde A € o fator pré-exponencial e Ea é a energia de ativacdo da reacao.

Corella e outros [16] realizaram a modelagem de um gaseificador que opera com
biomassa em regime de leito fluidizado circulante, no estudo verificaram que existiam
varios trabalhos de combustores de leito fluidizado, porém néo tantos gaseificadores. Para
a realizacdo da modelagem deveriam ser verificada as seguintes caracteristicas:
alimentacdo da biomassa proxima da parte inferior; alimentacdo simultanea da biomassa
e dos agentes gaseificadores para facilitar a distribuicdo homogénea no riser; um segundo
ponto de alimentacdo de ar para reduzir a producao de alcatrdo; o leito deveria ser uma
mistura de silica com dolomita calcinada ou calcario para aumentar a qualidade do gas de
sintese produzido; deveria ser realizada a filtragem para retirada das particulas solidas
finas, e retirada das particulas pesadas pela parte inferior do gaseificador. A temperatura
de operacdo era de 800 °C, e utilizaram um modelo cinético basico de 08 reagdes. Os
autores concluiram que havia muitas incertezas. A aproximacao final apresentada era

composta por varios modelos empiricos para resolver o problema.
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Syamlal [17] realizou um estudo em gaseificacdo de carvdo e desenvolveu um
modelo de simulagdo avancada de um gaseificador. Neste estudo € apresentada a cinética
das reacdes quimicas envolvidas no processo de gaseificacdo, inclusive a pseudocinética

do processo de secagem para o carvdo que € mostrada na Equacéo (3.1).

_21200
Reee =1,1-10%-e"rRT - (1—¢)-p X (3.1)
onde Rsec é a taxa de cinética da secagem do carvao, R é a constante universal dos gases,
T é atemperatura dos sélidos, ¢ é a porosidade dos solidos, X é a fracdo méssica de solidos

e p € amassa especifica.

Como ¢ apresentado na literatura, Basu [8], os efeitos da temperatura e pressao
sobre os produtos das reagdes de Boudouard, de deslocamento de vapor ou shift e de

metanacdo sdo mostrados nas Figuras 3.5 a 3.7 a seguir.
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A Figura 3.5 apresenta os efeitos da temperatura e da pressdo na producédo de CO
e de CO» da reacédo de Boudouard.
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Figura 3.5 Efeitos da temperatura e presséo sobre a reacdo de Boudouard, adaptado de
Basu [8].
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A Figura 3.6 apresenta os efeitos da temperatura e da pressdo na producéo de Ho,
CO e vapor (H20) da reacdo de deslocamento de vapor (shift).
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Figura 3.6 Efeitos da temperatura e pressao sobre a reacdo de deslocamento de vapor ou
shift, adaptado de Basu [8].
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A Figura 3.7 apresenta os efeitos da temperatura e da pressao na producdo de H»
e CH4 da reagéo de metanacéo.
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Figura 3.7 Efeitos da temperatura e pressdo sobre a rea¢do de metanacéo, adaptado de
Basu [8].
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Westley [18] apresentou uma compilacdo em forma de tabela com pardmetros de

Arrhenius de taxas de reagOes de combustdo, oxidacdo e decomposicdo de compostos

alifaticos saturados, hidrocarbonetos insaturados, oxigenados sulfurados, derivados de

aminas, reagdes com hidrogénio, nitrogénio, enxofre e derivados inorganicos. Uma das

reacOes apresentadas nesta compilacdo era a de oxidacdo do monodxido de carbono

apresentada na Tabela 3.2, a qual foi utilizada no modelo proposto por esta Tese.

Tabela 3.2. Reacédo de oxidagdo do monoxido de carbono retirado de Westley [18].

Descricao Reacdo quimica

Taxa de cinética

Oxidagdo do CO CO+0,5-0, »CQ,

3180000

25-10%.e K

Park e outros [19] realizaram trabalhos tedricos e experimentais em processos de

transferéncia de calor e massa durante a pirdlise da madeira. Como metodologia tedrica

propuseram o seguinte modelo cinético com reacdes/processos seriados, paralelos e

concorrentes. A Figura 3.8 apresenta 0 esquema das reacfes de pirdlise do modelo

proposto.

Gas
1A

KE//" | Kg2

g |
Madeira !ﬂ Alcatrdo

Kc2
Kis

%,
i o,
i =

" 5¢lido intermediario .

Kc

-, Char

Figura 3.8. Esquema do modelo de pirélise, adaptado de Park e Outros [19].
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A Tabela 3.3 apresenta os pardmetros cinéticos dos processos/reacdes para o

modelo proposto por Park e outros.

Tabela 3.3. Par@metros cinéticos do modelo de Park e outros [19].

Descricao A [1/s] Ea [J/mol]
kg 4,38 x10° | 152700
kg2 4,28 x 105 | 108000
kt 1,08 x 10%° | 148000
kc 3,27 x 106 111700
ke 1,0 x 10° 108000

Os resultados computacionais de fracdo massica de soélidos apresentaram bons
resultados comparados aos experimentos realizados exceto no caso com temperatura de
638K. E mostraram que quanto maior a temperatura maior a fracdo de volateis e menor a

fracdo de carvéo.

Ushima [20] realizou estudo em um gaseificador de leito fixo de escoamento
cruzado, para a realizacdo da modelagem e simulacédo da pir6lise e secagem de biomassa.
Desenvolveu um modelo em 2D para um gaseificador de leito fixo de 3 m de altura com
0,5 m de diametro, aplicando as equacfes de conservacdo de massa e de energia. A
modelagem proposta do processo de gaseificacdo englobou as etapas de agquecimento,
secagem, combustdo, gaseificagdo aplicando o modelo de Souza-Santos [21], que
consistia de 6 reacdes heterogéneas: secagem (processo de mudancga de fase), combustéo
de carbono, gaseificacdo a vapor, gaseificacdo a didéxido de carbono, hidrogenacao de
carbono e pirdlise da matéria volatil; e 6 reacbes homogéneas: reacdo de gas de agua
(shift), combustdo de mondxido de carbono, combustdo de hidrogénio, combustdo de

metano, combustdo de etano, combustdo de amoénia e combustdo de acido sulfidrico.



A Tabela 3.4 mostra o conjunto de reagdes utilizadas.

Tabela 3.4 Modelo de reacBes quimicas para o processo de gaseificagdo, Ushima [20].

Descricao Equacao Estequiométrica
b ¢ d
CHbOCNdSe + (a +Z+E+E+ e) 02
Combustéo b
- (2-2a)CO + (2a —1)CO, + > Hz0
+ eSO, + dNO

Gaseificacdo a
vapor

CH,O.N4S, + (1 — c)H,0
b d
- (1+§—c—e>H2 +§N2+eH25
+CO

Gaseificacdo a
dioxido de carbono

CH,O.N,S, + CO,
b
—c—1,5d —e)H,

Hidrogenagéo

b
CH,O.N,;S, + (2 —5=¢ +1,5d + e) H,
- CH, + cH,0 + dNH; + eH,S

Pirélise de matéria

Volateis - aCO + bCO, + cH, + dCH, + eC,Hg
+ fH,S + g0, + hH,0 + iNH; + jNO

volatil + k SO, + lAlcatrao
Secagem Biomassa, — Biomassags + H,0
Reacdo de Shift CO+H20-CO2+H:2
Combustédo de CO 2C0 + 0, & 2C0,
Combustéo de
hidrogénio 2Ha + 0y & 2H,0

Combustao de
metano

CH, + 20, & CO, + 2H,0

Combustao do
etano

2C,Hg + 70, © 4C0, + 6H,0

Combustao da
Amonia

ANH; + 50, & 4NO + 6H,0

Combustdo do H2S

2H,S + 30, & 250, + 2H,0
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Siedlecki [22] realizou estudos em um gaseificador de leito fluidizado circulante,
utilizando quatro tipos de biomassa distintos, que foram: 2 tipos de madeira, Miscanthus
e palha. Como agente gaseificante do sistema utilizou ar e uma mistura de oxigénio com
vapor gue dependia da quantidade de biomassa injetada no gaseificador. Na Tabela 3.5

apresenta o modelo cinético utilizado e as respectivas taxas de cinéticas.

Tabela 3.5. Modelo cinético de gaseificagdo proposto por Siedlecki [22].

Descricao Reacdo quimica Taxa de cinética
Oxidagio do CO CO+05-0, »CO, 13.10°.6 AT
Oxidagéo do H; H,+05-0, > H,0 22.10°.6 AT

. ~ 203000
Oxidacéo do CHs CH,+15-0, »CO+2-H,0 10.10°.¢ RT

. ~ 10000
Oxidagdo do Co2He | C,Hs +25:0, >2:CO+3-H,O0 | 145.909.¢" 7

. ~ 24000
Oxidacéo do H2S H,S+15-0, - S0, +H,0 10.10°-¢ T
Decomposicao do . _217000

6xido nitroso N,O—N,+05-0, 52-10°-e T
_ FO)’H_]&(;@.O de_ 2 5 27680
nitrogénio a partir de NO+—-NH; ->—-N,+H,0 245.10% .6 T
amonia 3 6
S . 5 38160
Oxidagéo da Amonia NH, +Z-O2 —>NO+15-H,0 291.10%.e T
CH.O,+(x+y-2)-0, >
Oxidacdo da ’ ? __eoum
Biomassa x-CO+Y.H,0 158-10"-e RT
z
125000
Reforma do metano CH,+H,0—>CO+3-H, 30.10%-e RT
C,H,0, »
Devolatilizacéo 7 *%-oroo
Y CH,+2.CO+(x-z-Y).c | 37107e ¥
4 4
Combustao do C+(15+05-¢)-0, >
carbono (p—-1)-CO+(2-¢)-CO,
. 166156
Gaseificacéo a COz C+CO,—>2-CO 72.¢ RT
Gaseificagéo a vapor C+H,0—->CO+H,
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Foram utilizados 4 modelos em simula¢des da gaseificacdo da biomassa utilizada: o para
combustdo em leito fluidizado circulante desenvolvido pelo IEA proposto por Hannes
[23], e taxa de cinética apresentadas por Aarsen [24]; uma modificacdo do IEA, MIEA,
o software CSFMB (Comprehensive simulator for fluidized and moving bed equipment)
desenvolvido por Souza-Santos [25] para simular o processo de gaseificacdo; e uma
modificagdo do CSFMB, MCSFMB. A Tabela 3.6 mostra a comparacgdo dos resultados
obtidos através das simulaces e dos experimentos de gaseificacdo realizados com a

biomassa denominada de Miscanthus.

Tabela 3.6. Comparacéo entre os resultados de Siedlecki [22].

Composic¢éo das espécies %vol
Espécies CSFMB MCSFMB IEA MIEA Experimental
CO 7,15 10,9 9,1 9,92 11,1
CO2 17 12,2 18,3 14,3 11
H: 12,9 6,8 21,8 9,4 7,2
Alcatrdo 0 0,4 0,148 0,164 0,15
RMS 4,58 0,65 8,22 2,06

Utilizando o critério RMS (Root mean square) a simulacdo que apresentou o melhor
resultado global obtido por Siedlecki foi a MCSFMB.

Leite [26] apresentou estudos experimentais e de simulagdo computacional em um
gaseificador de bagaco de cana-de-acUcar. Foram realizadas simulacdes nos softwares
CSFMB para predicdo da composicdo do gas de sintese produzido e Fluent para o
escoamento fluidodindmico com transferéncia de calor e massa. A partir dos trabalhos
experimentais obteve a composicao do gas de sintese em base volumar: 31,3 % de Ha,
19,3 % de CO, 6,6 % de CH4, 39,7 % de CO2, 0,001 % de Benzeno, 0,001 % de tolueno
e 0,0008 % de xileno. Realizou andlises estatisticas sobre os dados obtidos nas corridas e
correlacionou a produgdo dos gases com parametros operacionais da planta piloto como

é mostrado nas Equac0es de (3.2) a (3.5), a seguir:
H2=42,1-44,28 . (3.2)
CO =27,63-20,10..-6,26 . SB (3.3)

CO2,=22,17 +64,42.. + 3,16 . SB (3.4)
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CHs=7,96-52.2 (3.5)

onde H> é o percentual de hidrogénio, A é a razdo entre o oxigénio injetado e 0 oxigénio
estequiométrico, CO ¢é o percentual de monoxido de carbono, SB € a razéo entre a vazao
massica de vapor e a vazdo massica de biomassa, CO, é o percentual de didxido de

carbono, e CHa é percentual de metano.

Nakod [27] realizou o desenvolvimento de modelagem em CFD de gaseificadores
de carvédo utilizando ar e/ou oxigénio como oxidante do tipo fluxo de arrasto.
Desenvolveu uma aproximagdo para uma equacao estequiométrica para reacdo de
devolatilizacao do carvédo, onde mostrou o passo de conversao da pseudoespécie chamada
de volateis do combustivel, que consistia de uma mistura de espécies gasosas mostradas
na Equacdo Estequiométrica (M.4) abaixo:

Volateis - aCO + bH,S + cCH, + dH,0 + eH, + fN, + g0, + hAlcatrao
(M.4)

onde “a@”, “b”, “c”, “d”, “e”, “f”, “9” e “h” sdo os coeficientes estequiométricos,
respectivamente de CO, H,S, CH4, H20, Hz, N2 , O, e Alcatrdo. A metodologia para
simulacdo adotada foi 0 modelo 3D de um gaseificador de fluxo de arrasto utilizando
CFD ANSYS Fluent ® para as seguintes configuraces: modelo euleriano-euleriano, o
modelo de fechamento turbulento de Reynolds Averaged Navier-Stokes (RANS),
equacdes de quantidade de movimento, energia, conservacao de espécies e um modelo
cinético contendo 13 reacBes quimicas para representar o processo de gaseificacdo,

apresentadas na Tabela 3.7.



Tabela 3.7. Modelo de gaseificacdo apresentado por Nakod [27].
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Ea
Autor Descrigdo Reac4o A (J/kmol)
x10®
Volateis
= aC0 + bH,S 2,119 x 101 2,03
Devolatilizagdo | + cCH, + dH,0
Nakod [27] +eH, + fN, + g0,
+ hAlcatrao
Oxidagdo do CO | CO + 0,50, » CO, | 2,239 x 10% 1,7
Bustamante . CO + H,0 10
e outros [28] Shift direta S CO,+H, 2,235x 10 2,9
Nakod [27] | Shiftreversa | ¢02tHz2 = (O 1785x 1022 | 33
+ H,0
Apresentada N
em ANSYS %’:'Cﬂ%‘gae%%e 0,50,+H, - H,0 | 9,87 x 10° 0,3
[5]
Oxidacéo de
Nakod [27] Hidrogénio H,0 - 0,50,+H, 2,06 x 10! 2,7
reversa
Westbrook N
and Dryer Oxidag&o do CH, + 1,50, 5,012 x 1011 20
metano — CO+H,0
[29]
Hou and
Hughes Reforma do CH, + H,0 5,922 x 108 21
metano - CO+3H,
[30]
Nakod [27] Oﬂl‘i";‘ifgodo Alcatrdo + 0, » CO | 1,0x 10 1,0
Combustdodo |~ _, ¢ 300 13
carvao
Gaseificacdoa |\~ _ 2c0 2224 2.2
Wu, e CO,
Outros [31 ificaca
[31] | Gaseificacio a C + Hy0 —» CO+H, 425 14
vapor
Gase'fﬁ;a‘?ao 4| C+2H,- CH, 1,62 15

Este modelo foi utilizado para a representagdo do processo de gaseificacdo a
carvdo, onde os resultados numéricos alcancados se equipararam aos obtidos

experimentalmente em gaseificadores de fluxo de arrasto. O desvio RMS para a



28

simulacdo de um gaseificador com capacidade de processamento de 200 ton de carvao foi
de 1,92.

Sreejith e outros [32] estudaram um modelo cinético para representar 0 processo
de gaseificacdo operando em regime de leito fluidizado. A metodologia considerava um
modelo com 12 reacdes contendo apenas os elementos C, H, O, N, onde este era tido
como inerte sem participacdo nas reacdes. A operacdo era estavel com temperatura e
pressao uniformes e o gaseificador operava em condic6es adiabaticas. O campo de char
era representado como “C”, carbono puro e o tamanho de particula, a umidade e os efeitos
cataliticos eram desconsiderados. Os resultados apontaram que se 0 craqueamento
térmico fosse considerado o modelo ndo apresentaria bons resultados para o alcatrdo e o

char.

Conforme citado por Quitete e Souza [33], materiais como a magnesita, calcitas
(Ca0), dolomitas calcinadas (CaMgO2) e zedlitas podem ser utilizadas como
catalisadores de leito de guarda em processos de remocdo de alcatrdo em leitos de
gaseificadores, reduzindo a formacao de alcatrdo em até 90 %, além de serem materiais

de baixo custo.

Autores como Kuhn e outros [34] e Guan e outros [35] realizaram estudos de
reforma a vapor para a conversdo de alcatrdo a partir de leitos cataliticos com base em
olivinas, magnesitas, 0xidos de ferro, niquel e outros. Os resultados alcangados
mostraram que as taxas de conversdo da reacdo de reforma aumentavam

significativamente em temperaturas a partir de 750 °C.

Ledesma e outros [1] apresentaram uma proposicdo de cinética para um
mecanismo de craqueamento do alcatrdo em duas etapas, onde este é convertido em
compostos oxigenados e depois craqueado em compostos gasosos e aromaticos.
Propuseram inicialmente uma cinética de trés reacGes mais simples e posteriormente uma
cinética mais complexa com oito rea¢@es utilizando o composto 4-Propylguaiacol para

representar o alcatrao.
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A Tabela 3.8 apresenta as reacdes e 0s parametros cinéticos utilizados.

Tabela 3.8. Cragueamento do alcatrdo por Ledesma e outros [1].

Reacdo Log A [1/s] Ea [kcal/mol]
Alcatrao — Oxigenados 115 41,4
Oxigenados — CH, 2,75 18,8
Oxigenados — C,H, 2,01 11,4
Oxigenados — C,H, 7,8 44,5
Oxigenados — CO 3,22 17,8
Oxigenados — C, — C, 0,488 4,83
Oxigenados — CgHg 4,39 26
Oxigenados — PAH 5,01 29,9

O modelo proposto para o craqueamento de alcatrdo foi comparado com
resultados de processos de gaseificacdo e pirdlise e apresentou uma boa aproximacado dos

resultados experimentais.

3.3 ANALISE TERMOGRAVIMETRICA

A seguir sdo apresentados autores que, em suas pesquisas, realizaram
experimentos de analise termogravimétrica em diversas biomassas ou combustiveis a fim
de se determinar os parametros cinéticos da secagem e da devolatilizacdo dos materiais

estudados.

Varhegyi e outros [36] realizaram trabalho de modelagem da cinética da pirdlise
de biomassa. Utilizando um equipamento do tipo TG-DSC, Perkin Elmer TGS-2, para
realizar analise termogravimétrica em nove tipos de celulose, lignina, amostras de xilana
e dez tipos de plantas ligno-celulésicas. Utilizaram amostras de 0,3 a 3 mg, com taxas de

aquecimento de 2, 5, 10, 20, 50 e 80 °C/min e um fluxo de argdnio como agente carreador
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com vazao de 40 ml/min. Fizeram o aquecimento das amostras da temperatura ambiente
até 400 °C. Determinaram que, para os materiais celuldsicos, a energia de ativacdo estava
entre 195 — 213 kJ/mol e para materiais hemiceluldsicos a energia de ativagdo estava entre
105 — 111 kJ/mol. Os valores foram bem aproximados aos da literatura, que mostrava
valores entre 200 — 240 kJ/mol e 100 — 112 kJ/mol, para materiais celulosicos e

hemicelulésicos, respectivamente.

Fillips e outros [37] realizaram estudos, em um reator de duplo estdgio, do
processo de gaseificacdo de bagaco de cana-de-agUcar de Cuba. Utilizaram amostras com
umidade de 11%, com tamanho meédio de particula em torno de 0,89 mm e taxa de
alimentacédo de bagaco de 8 g/min. O equipamento de termo gravimetria utilizado foi um
TG-DTA Stanton STA-780. O aguecimento ocorreu a uma taxa de aquecimento de 20
°C/min, sob um fluxo de nitrogénio de 70 ml/min até atingir a temperatura de 500 °C. Foi
realizado o estudo da pirélise na faixa entre 250 e 500 °C. O resultado obtido foi a
predicdo do gas de sintese produzido: 31,3 % de CO, 31,7 % de Ha, 0,02 % de CHg4, 18,5
% de H20 e 18,3 % de CO2, em base volumar.

Ramajo-Escalera e outros [38] realizaram estudos aplicando o modelo de cinética
livre ao processo de combustdo do bagaco de cana-de-agucar. Utilizando técnicas de
analise termogravimétrica, determinaram o0s parametros cinéticos das reagdes de
desidratacdo (secagem), combustdo e carbonizacdo do bagaco de cana. Utilizaram um
equipamento do tipo TGA/SDTA 851 (medicdo da perda de massa), um equipamento do
tipo DSC 822 (medicdo de energia e temperatura) e um equipamento do tipo GSD 301T
Thermo Star (espectrometro de massa para definicdo da composicao da corrente de gas).
Foram realizadas as seguintes etapas: 0 aguecimento das amostras da temperatura
ambiente até 1000 °C, onde até 100 °C era a secagem (1% etapa), até 350 °C a
devolatilizacdo (22. etapa), até 600 °C a pirdlise (32 etapa) e até 1000 °C a combustao (42.
etapa) com taxas de aquecimento de 5, 10 e 20 °C/min.

O método de cinética livre, aplicado aos dados obtidos nos experimentos, €

mostrado na Equacéo (3.6) a seguir.

da A _Ea
or =3 € " f(@) (3.6)

onde T é a temperatura, Ea € a energia de ativagéo, R € a constante universal dos gases, a

é a conversdo da biomassa, S € a taxa de aquecimento e f é funcdo chamada de modelo
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reacional. Foram obtidas as seguintes energias de ativacdo 76, 333 e 220 kJ/mol para a

desidratagéo, para a carbonizacgéo e para a combustdo, respectivamente.

Vijayaraj e outros [39] realizaram estudos de secagem de bagaco de cana-de-
acucar em camada tipo filme. Utilizaram amostras com umidade entre 35 e 50 %.
Utilizando uma camara de secagem com controlador de temperatura, o experimento foi
realizado a uma temperatura de 160 °C. Foram realizados diversos experimentos onde a
vazéo de ar de secagem utilizada foi de 0,5 a 2 m/s com temperaturas entre 80 e 120 °C,
com umidade entre 9 e 24 gH,O/kg.ar, em filmes de 20 a 60 mm de espessura e amostra
com massa de 4,9 mg. Foi utilizado um TGA do tipo Perkin-Elmer. Obtiveram o valor de
energia de ativacdo para a secagem de 19,47 kJ/mol e a constante de difusividade de 2,43.
10" m?/s.

Erlich e outros [40] realizaram pesquisa na area de gaseificacdo e pirdlise de
pellets de diversos tipos de bagaco de cana-de-acUcar, inclusive o do Brasil, e madeira.
Estudaram a influéncia do didmetro dos pellets sobre os processos de gaseificacdo e
pirélise. Utilizando um equipamento de TGA verificaram: que quanto maior o diametro
dos pellets maior era o tempo de conversdo na gaseificacdo; e que a madeira era mais

reativa que o bagaco na gaseificacao.

Lira e outros [41] realizaram estudos do uso de medicGes ndo-lineares para estimar
0s parametros cinéticos da pir6lise do bagaco de cana-de-agucar. Utilizaram técnicas de
analise termogravimétrica TGA e termo gravimetria derivada DTG. As amostras
utilizadas foram secadas, depois moidas e peneiradas para se obter um tamanho médio
inferior a 0,35 mm. As amostras utilizadas tinham massa entre 2 e 4 mg. O equipamento
utilizado foi um TGA 50 da Shimadzu. As amostras foram secadas a 378 K por 35 min,
e depois aquecidas a 1173 K em trés taxas de aquecimento distintas. Foi obtida a energia
de ativacdo da reacdo de pirGlise para as seguintes espécies formadoras do bagaco:
hemicelulose de 89 a 97 kJ/mol, celulose de 187 a 216 kJ/mol e lignina 50 a 56 kJ/mol.

Huang e outros [42] realizaram experimentos para a determinago da cinética, tais
como os seus parametros: fator pré-exponencial e a energia de ativacdo da pir6lise de
biomassa. Neste trabalho a biomassa foi definida como composicdo de celulose,
hemicelulose e lignina. Foram utilizadas 04 (quatro) tipos de biomassa: café, bambu,
bagaco de cana-de-acucar e filtro de papel. Usou-se um sistema de TGA-MS (Analise

termogravimetrica acoplada a um espectrémetro de massa) para realizar o aquecimento
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das amostras da temperatura ambiente até a temperatura de 900 °C, com uma taxa de
aquecimento de 5 °C/min, sobre um géas de purga (hélio) com uma vazao de 100 mi/min.
Aplicando o modelo de cinética de Arrhenius sobre os dados obtidos através dos
experimentos foram determinados o fator pré-exponencial com valores entre 6,33 x 107
a 2,3 x 10® s e para a energia de ativacio de 22,68 a 210,78 ki/mol. Considerando
apenas o bagaco de cana, os valores encontrados foram entre 1,08 x 10 a 1,64 x 10* s
para o fator pré-exponencial e entre 22,68 a 71,28 kJ/mol para a energia de ativacao.

Aboyade e outros [43] realizaram andlises de cinética ndo isotérmica de
devolatilizacdo de sabugo de milho e bagaco de cana-de-acicar em atmosfera inerte.
Utilizaram técnicas de termo gravimetria, onde os materiais utilizados foram sabugo de
milho e bagaco de cana-de-acUcar moidos em tamanhos médios menores do que 1 mm
com massa entre 20 e 50 mg. O equipamento utilizado foi um Netzsch STA 409. As
amostras foram aquecidas até 700 °C em taxas de aquecimento de 10 a 50 °C/min. A
energia de ativacdo aparente obtida para o bagaco ficou dentro da faixa de 170 a 225

kJ/mol para o processo de devolatilizagéo.

Santos e outros [44] realizaram estudo comparativo do modelo cinético para a
pirélise do bagaco de cana-de-agUcar. Foram realizados experimentos em equipamento
de analise termogravimétrica, Shimadzu TGA 50. O material utilizado foi bagaco ligno-
celulésico. Os métodos estudados foram: o método de Kissinger, de reacdo de 1 passo,
de reacBes consecutivas e de trés reacBes paralelas independentes. Os resultados
apontaram que o modelo de reacOes independentes (lignina, celulose e hemicelulose)

obtiveram a melhor representatividade em relagdo aos experimentos.

3.4 DETERMINACAO DE PARAMETROS CINETICOS E
PSEUDOCINETICOS

A seguir sdo apresentados métodos para a determinacdo de pardmetros cinéticos

a partir de dados obtidos por analise termogravimétrica.

Vovelle e outros [45] e Segal e Fatu [46] apresentaram 0s métodos para a
determinacdo de pardmetros cinéticos de: Freeman e Carroll, Coats e RedFern, Broido e

Método da Razdo. Estes métodos sdo utilizados para a determinacdo dos parametros
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aparentes de reacOes e/ou pseudoreacdes. O sistema de Equacdes de (3.7) a (3.11) do

método de Freeman e Carroll sdo apresentadas a seguir:

_ mo—m

Y = m— 3.7
WAyt (3.8)

dr B '
dlog% . E aE) (3.9)

dlog(1-Y) 2,3R dlog(1-Y) '

RT?% dy

Ea = n(l_ym) d_Tm (310)

— _ (1-n)
{n (1-Y,) se n# 1ou (3.11)

n=1se(1-Y,)=1/e

onde Y é a conversdo de massa, m € a massa [kg], T € a temperatura [K], A é o coeficiente
pré-exponencial de Arrhenius [(1/s).(mol/m3)11], B é a taxa de aquecimento [K/s], Ea é a
energia de ativacao da reacdo [J/mol], R é a constante universal dos gases [J/mol.K], n é
a ordem da reacdo, 0, f e m sdo os indicadores de inicio, de fim e de maximo

respectivamente.

Koga e outros [47] realizaram estudos sobre a distorcdo dos pardmetros de
Arrhenius no caso de utilizacdo de funcgdes inapropriadas para o modelo cinético.
Mostraram que, em geral, a Equacdo (3.12) da cinética de processos em estado sélido

assume a seguinte forma

Y Ay e R fo() (3.12)

dt

onde fa é a funcdo inapropriada para a cinética ou pseudocinética e “a” indica o processo
aparente. Para realizar a correcdo dos resultados obtidos, através da utilizacdo de um
modelo inapropriado da Equacéo (3.12), seria necessaria a correcao para modelo real na
forma da Equacéo (3.13):

day _En
= Ay e 7T fo(@) (313)

onde “n” indica o processo real.
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Quando se realiza a razdo entre as Equacdes (3.12) e (3.13) obtém-se a relagéo
entre os parametros aparentes (ou distorcidos) em funcdo dos parametros reais através da
Equacdo (3.14):

—e RT (3.14)

Elder [48], realizou estudo com utilidade geral do modelo de ordem “n” para a
determinacdo da cinética e/ou pseudocinética de reacdes e/ou pseudoreacfes do estado
solido. Para a determinacdo dos parametros aparentes utilizou a solucdo da Equacéo

(3.15), através do método de Freeman e Carroll,

Ea
=g e ™ (1) (3.15)

ay 17 2 x x A
onde e [s7] é a taxa da reacdo, para a correcdo do valor dos parametros aparentes para

os valores reais utilizou a solugéo do sistema de equacdes (3.16) a (3.19):

dy _Ea
W= Ag e fy() (3.16)
dy _En
5 = An e RT- fo(0) (3.17)
—& = cte (3.18)
lni—“ = cte (3.19)

n

onde as duas primeiras expressfes sdo obtidas da Equacdo (3.15) e as duas Ultimas
expressdes, onde n é o conjunto de dados, f € a funcdo de perda de massa sao obtidas de
Koga e Outros [47] . Elder concluiu que o modelo empirico de ordem “n” era uma
ferramenta que poderia ser utilizada nas simulacGes de caracterizacdo térmica sob
condigdes ndo isotérmicas através do DSC (calorimetria exploratdria diferencial) e TGA,
para 0 monitoramento de reacdes em estado solido. Outro resultado obtido em suas
andlises foi que para reagdes unitarias 0 modelo de ordem N apresentou baixas varia¢oes

dos seus parametros com a taxa de aquecimento.
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A seguir é apresentada uma breve revisdo bibliografica a respeito das analises de

em leito fluidizado circulante

caracterizagdo que séo feitas em biomassa e de experimentos de gaseificagdo de biomassa

Vieira [49] realizou trabalho de caracterizagdo de biomassa proveniente de

residuos agricolas. Utilizou os seguintes tipos de residuo: sabugo de milho, casca de arroz,
bagaco de cana-de-acUcar e residuos da soja, tanto in natura como carbonizada. Para a

determinacdo das caracteristicas utilizou as normas brasileiras ABNT (Associacdo

Brasileira de Normas Técnicas), NBR (Normas Técnicas Brasileira), 8112 e 8663, para

respectivamente.

analise imediata e para a determinacdo do poder -calorifico superior (PCS),

A Tabela 3.9 apresenta os resultados obtidos nas analises das biomassas in natura.

Tabela 3.9. Resultados das analises realizadas nas biomassas in natura, Vieira [49].

Biomassa | Umidade, | Volateis, % | Cinzas, % | Carbono | PCS,
% Fixo, % | MJ/kg
Bagaco
de cana- 46,16 98,59 0,94 0,47 15,54
de-acucar
Residuo 12,23 89,9 3,29 681 | 1647
de soja
Cascade | 194 82,09 1551 239 | 1467
arroz
Sabugo 16,93 98,19 07 1,11 16,0

de milho




A Tabela 3.10 apresenta os resultados obtidos nas analises das biomassas

carbonizadas.

Tabela 3.10. Resultados das anélises realizadas nas biomassas carbonizadas, Vieira [49].

Biomassa Umidade, | Volateis, | Cinzas, % | Carbono PCS,

% % Fixo, % MJ/kg

Bagaco de cana- | ¢ og 38,64 491 56,42 20,93
de-acucar

Residuo de soja 13,8 10,86 0,64 88,44 24,84

Casca de arroz 15,3 18,76 0,56 80,68 16,74

Sabugo de milho 54 30,74 6,97 62,29 18,93

Os resultados mostram que apds o processo de carbonizacdo o valor do poder
calorifico aumentou para todas as biomassas testadas, devido ao aumento do percentual

de carbono fixo e a reducdo da umidade.

Gomes e outros [50] realizaram a caracterizacdo fisico-quimica e morfoldgica de
diversas biomassas. As espécies estudadas foram: capim-elefante, capim-mombaca
brachiaria, sorgo embrapa e bagaco de cana-de-aglcar. As amostras foram moidas para
granulometrias de 30 mesh (0,595 mm) e 140 mesh (0,105 mm), depois passaram por um
processo de secagem a 65 °C por um periodo de 72 h, para a padronizacdo das biomassas.
Foram utilizados um equipamento de FTIR (espectrometria por infravermelho baseado
na transformada de Fourier) para a realizacdo de analise por absorbancia de
inframervelho e um espectrdmetro de massa Perkin-Elmer Spectrum 1000 para a

realizacdo de analise elementar CHNS-O.
A Tabela 3.11 apresenta a analise elementar das biomassas estudadas.

Tabela 3.11. Resultados da analise elementar realizada nas biomassas, Gomes e outros

[50].
Biomassa C,% H, % N, % S, % 0O, %
Bagaco de cana-de-acucar | 45,05 4,86 0,68 3,05 42,71
Sorgo — colmo 43,0 5,12 0,82 3,57 44,19
Capim mombaca — colmo 43,7 4,93 0,52 3,67 44,95
Capim marandu — colmo 39,36 51 0,57 3,91 46,18
Capim elefante colmo 41,38 50 1,53 3,53 44,63
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Kinoshita e Outros [51], realizaram trabalhos sobre a formacao de alcatrdo em
diferentes condicOes operacionais no processo de gaseificacdo de biomassa. Um dos
resultados observados foi que em condi¢fes onde o A, razdo de equivaléncia entre o
oxigénio operacional e o oxigénio estequiomeétrico na faixa entre 0,2 e 0,3 em
temperaturas na faixa de 700°C e 850°C ocorreria a formacéo de fracGes mais pesadas de
alcatrdo como o naftaleno e o benzeno em paralelo a diminuigédo das demais fragOes de
alcatrdo. A Figura 3.9 apresenta as especies de alcatrdo em funcdo da temperatura. E a

Figura 3.10 apresenta as espécies de alcatrdo em funcdo de A.

s Benzeno « Naftaleno
O Tolueno € Xilenos e Stirenos

Especies de alcatrdo (%)

T00 750 800 850 Q00
Temperatura (*C)

Figura 3.9 Espécies de alcatrdo em funcdo da temperatura, adaptado de Kinoshita [51].
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Figura 3.10 Espécies de alcatrdo em funcéo de A, adaptado de Kinoshita [51].

Hernandez e Outros [52] realizaram trabalhos para determinar os efeitos das
condigdes operacionais sobre a formacao do alcatrdo em gaseificadoires de biomassa. Um
desses resultados foi a observacdo da curva das espécies de alcatrdo em funcdo do agente
gaseificante e da temperatura, mostrando que para a gaseificacdo com a mistura de ar e
vapor ocorre a formagdo de alcatrbes pesados e BTEX na faixa de 800°C a 900°C
enquanto que ocorre a destrui¢do dos fendis nesta mesma faixa de temperatura. A Figura

3.11 mostra a curva de formacao/destruicdo das espécies de alcatrdes.

109 5-0- A 100 - 100 -
44— 546 Ar-454 v, '
80 . 2par 80 - 80 -
- 44 Vapor - e~
E El ) = E
= 60+ : 604 - . 60
& ] z I v f
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204 o —ga=ed 20 209 oo
| g== ] ] —
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700 800 900 1000 1100 1200 700 800 900 1000 1100 1200 700 800 900 1000 1100 1200
T(°C) T("C) T(°C)

Figura 3.11 — Formac&o/destruicéo das espécies de alcatrdo em funcao da temperatura,
adaptado de Hernandez et al [52].
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Leite [26] realizou estudos experimentais em um gaseificador de bagacgo de cana-
de-agUcar utilizando a mistura de oxigénio e vapor como agente gaseificante. Foram
realizados 19 testes experimentais em uma planta piloto de gaseificacdo em leito
fluidizado circulante localizada na Universidade de TU Delft, na Holanda. A partir dos
trabalhos experimentais nas condicdes de operacao, de 850 °C de temperatura, vazéo de
biomassa de 15 kg/h, e com os respectivos valores de A e SB, de 0,25 e 0,5, obteve a
composi¢do do gés de sintese em base volumar: 31,3 % de Ho, 19,3 % de CO, 6,6 % de
CHys, 39,7 % de COz, 0,001 % de Benzeno, 0,001 % de tolueno e 0,0008 % de xileno.

Siedlecki [22] realizou estudos em um gaseificador de leito fluidizado circulante,
utilizando quatro tipos de biomassa distintos, que foram: 2 tipos de madeira, Miscanthus
e palha. Como agente gaseificante do sistema utilizou, ar e uma mistura de oxigénio com
vapor, que dependia da quantidade de biomassa injetada no gaseificador. Obteve como
resultado a seguinte composicdo experimental do gas de sintese: 11,1 % de CO, 11 % de
CO2, 7,2 % de H2 e 0,15 % de alcatrdo, para a gaseificacdo de pellets de madeira.

3.6 DINAMICA DOS FLUIDOS COMPUTACIONAL APLICADA A
PROBLEMAS DE GASEIFICACAO

Fletcher e outros [53] apresentaram um trabalho de aplicacdo de CFD a um
modelo de gaseificador de biomassa de fluxo de arrasto. O modelo 2D utilizou o seguinte
conjunto de reacbes quimicas para representar o processo de gaseificacdo: reforma de
metano, combustdo de metano, oxidacdo do hidrogénio, oxidacdo do monoxido de
carbono, a reacdo de shift, a reacdo de gaseificacdo a vapor, a reacdo de gaseificagdo a
diéxido de carbono e combustdo de carbono. Os resultados mostraram que para o
problema abordado as diferencas obtidas utilizando o modelo de fechamento turbulento

de Reynolds stress e 0 modelo de fechamento turbulento k- s&o minimas.

Xue e Fox [54] implementaram em CFD um modelo 2-D de reator de leito
fluidizado a gaseificacdo de biomassa. O modelo utilizado possuia as seguintes
dimensdes: 350mm de altura, 38,1mm de didmetro, com um leito de biomassa de
106,2mm de altura. O processo simulado foi a gaseificacdo com ar, e 0 modelo reativo

continha 7 reagdes: a gaseificacdo a dioxido de carbono, a oxidagcdo de hidrogénio, a
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gaseificacdo a vapor, a metanacao, a oxidagdo de mondxido de carbono, a reforma de
metano e a reacdo de shift. O resultado obtido foi a demonstracdo da simulacdo de
gaseificacdo de biomassa através de CFD.

Leite [26] realizou estudo preliminar de simulagdo em CFD utilizando Fluent
aplicado a um modelo de escoamento turbulento reativo em 3D. Os resultados iniciais
néo obtiveram sucesso para a predicdo da composicao do gas de sintese, porém mostraram
que a técnica poderia ser utilizada em grandes escalas. Concluiu que uma cinética quimica
adequada € extremamente importante para predi¢es mais acuradas da composi¢do do gas

de sintese bruto gerado.

Gao e outros [55] desenvolveram um modelo 2D de um gaseificador de fluxo de
arrasto com reacbes quimicas, utilizando o modelo de Euler-Lagrange do programa
Fluent, com rastreamento de particulas. Utilizaram o seguinte conjunto de reacdes para
representar o processo de gaseificacdo: a oxidacdo de monodxido de carbono, a oxidagédo
de hidrogénio, a reacdo de shift, a combustdo do eteno, e a equacdo estequiométrica geral

da combustdo, apresentada na Equacéo (M.3):
CxH,0, + (x + 0,5y — z)0, - xCO + 0,5yH,0 (M.3)
O modelo foi validado através de resultados obtidos em Gao apud Zhao [56].

Li e Outros [57] realizaram a aplicacdo de CFD a um problema de gaseificacéo de
biomassa em leito fluidizado borbulhante. O problema foi modelado com a biomassa
como combustivel e o oxigénio com agente gaseificante. O modelo numérico apresentado
era multi-espécie envolvendo reacfes quimicas incluindo os processos de decomposi¢do
e da gaseificacdo da biomassa. Os resultados obtidos através das simulacGes para a
composicdo do gas de sintese produzido apresentaram boa aproximacgdo quando
comparados com dados experimentais da literatura. Os resultados apresentaram que as
concentragOes de CO e Hz aumentaram enquanto as concentragdes de CO: e de outros
hidrocarbonetos diminuiram com o aumento da temperatura devido as reacGes
endotérmicas serem favorecidas em altas temperaturas. Os resultados mostraram também

que 0 aumento da carga de biomassa aumentava a eficiéncia da gaseificagéo.

Kumar e Paul [58] realizaram trabalhos computacionais aplicando CFD ao
processo de gaseificagdo de biomassa em um gaseificador downdraft de 20kW. O modelo

estudado apresentava as 04 zonas do gaseificador: secagem, pirolise, oxidagéo e reducéo.
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Proporam uma aproximacao para a quebra de volateis selecionando rea¢des quimicas para
tal. A aproximagcdao proposta foi validada atraves de dados da literatura. O estudo mostrou

que o fator ER afetava a temperatura do gaseificador e a composicao do gas de sintese.

Luo e Outros [59] realizaram o estudo 3D da fluidodindmica em um gaseificador
que opera no regime de rapida fluidizacdo aplicando os modelos de arrastos de
Guidaspow, de Emms/matrix e de Emms/bubbling para a distribuicdo dos mesmos. Os
resultados obtidos indicavam que a circulacgdo e a flutuacdo do leito aumentava com a

carga de soélidos.
3.7 CORRELACOES APLICADAS AO ESCOAMENTO GAS-SOLIDO

Gunn [60] realizou experimentos de transferéncia de calor e massa de particulas
em leitos do tipo fixo e fluidizados. Como resultado foi apresentada uma expresséo de
dependéncia de Nusselt em relacdo a Reynolds. A expressdo foi estendida para a
descricdo da transferéncia de calor e massa na interface gas-solido para leitos fixos e para
leitos fluidizados com a porosidade entre 0,35 e 1,0. A Equacdo (3.20) apresenta a

correlagé@o desenvolvida,

1
Nug=(7-10-a;+5-af) - (1+0.7Rel? - Pr3) + (133 — 2.4a; +
1
1.2af) - Rel” - Prs (3.20)

onde « é a porosidade, Nu é o nimero de Nusselt, Re é o nimero de Reynolds, Pr € o
namero de Prandtl e “s” indica particulas solidas. A correlacdo gerada vale tanto para

escoamentos liquido-sélido como gas-sélido, com o valor de Reynolds de até 10°.

Shih e outros [61] propuseram o desenvolvimento e testes de um novo modelo
viscoso turbulento k-¢ para valores elevados de nimero de Reynolds. O modelo foi
baseado na equacao dindmica da meédia quadratica da flutuacdo da vorticidade em um alto
namero de Reynolds turbulento. A nova viscosidade turbulenta foi baseada nas restricdes
factiveis do tensor normal de Reynolds e na inequacdo de Schwarz para o tensor

cisalhante turbulento. A Equacéo (3.21) apresenta a viscosidade turbulenta.
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k2
He = pr? (321)

onde it é a viscosidade turbulenta, p é a massa especifica do fluido, C, € uma constante
com valor padrdo de 0.09, k é energia cinética turbulenta e ¢ é a dissipacdo viscosa
turbulenta. Os resultados obtidos mostraram que o novo modelo foi melhor que os
modelos anteriores para diversos tipos de problema, como escoamentos cisalhantes
homogéneos rotacionais, escoamentos cisalhantes com contornos livres, escoamentos

estratificados em canais e em placas com ou sem gradiente de pressao.

Shi, e outros [62] realizaram estudos de gaseificacdo de carvdo através de
simulacdo em CFD utilizando o modelo multifasico euleriano-euleriano, que trata as fases
solida e gasosa como continuas. O modelo tratava a fase gasosa como uma mistura de 11
espécies gasosas; e a fase sdlida como uma mistura de 4 espécies: umidade dos sélidos
(dgua), volateis, carbono solido e cinzas. O modelo reativo proposto foi expresso por 8
reagdes homogéneas e 5 reagdes heterogéneas. O estudo foi baseado no modelo cinético
apresentado por Syamlal [17]. Concluiram que o modelo euleriano-euleriano pode ser
aplicado a um gaseificador de rapida fluidizacdo com os campos de escoamento,
temperatura e composicdo do gas, onde os resultados numéricos apresentaram boa

aproximacdo em relacdo aos resultados experimentais.

Lundberg [63] realizou estudos de simula¢do numéricaem CFD 2-D e 3-D de um
leito fluidizado borbulhante, com a finalidade de estudar diversos modelos de arrasto
solido-gés, dentre eles os modelos de Syamlal O’Brien, de Guidaspow, de Hill Koch
Ladd, de RUC (representative unit cell) ou de célula unitaria representativa e de

Richardson Zaki, também conhecido como modelo iterativo de Syamlal O’Brien.

O modelo de arrasto de Syamlal O’Brien [64] considera que, em um sistema sem
tensdo sobre os sélidos, 0 numero de Arquimedes é 0 mesmo para um sistema de mono
particula e um sistema de multiplas particulas esféricas. Este é dado pela Equagéo (3.22)
a sequir,

__3agag
S9 7 4-dgv?

k - CD + (B5 — By) (3.22)

onde ksq € 0 coeficiente de arrasto, a; € a fragdo de volume de sélidos, a, € a fragdo de

volume de gases, ds € o didmetro das particulas da fase solida, vr é a velocidade relativa

entre a fase solida e a fase gasosa, Cp € o coeficiente de arrasto do sistema de maltiplas
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particulas ou de Unica particula, vs é a velocidade dos sélidos e vy € a velocidade dos
gases. O modelo de Guidaspow é formulado pela unido de dois modelos de arrasto gas-
solido, onde um age sobre a regido de regime denso e outro na regido de regime diluido.
Para o regime denso € utilizado o modelo de ERGUN [10], que é apresentado na Equacao
(3.23) e para o regime diluido € utilizado 0 modelo de Wen Yu, que é apresentado na
Equacéo (3.24):

ke = 150-pg°(1-ag)?
sg — “g'(ds'@)z

+1,75 - eV Umag) (3.23)
ds @

onde z4 é a viscosidade dindmica da fase gasosa, @ € o fator de forma das particulas, e pg

é a massa especifica da fase gasosa,

_ 3agas(l-ag)

ksg =
9 4-dyp

- CD * (¥ — ¥,) (3.24)

O modelo de RUC é baseado na perda de carga através do meio poroso, tratando-
se de uma modificacdo do modelo de Ergun. A Equacéo (3.25) apresenta o modelo de
RUC:

ke = 26,8-a) g (1—-ag)'33 agpg (Vs—vg)(1-ag) (3.25)
sg (1_(1_ag)l/s)'((l_(l_ag)2/3)2'ag'dsz ((1_(1_ag)2/3)2'ds .

O modelo de Hill Koch Ladd é bastante preciso, porém para uma faixa limitada

de fracdo de vazios e de nimeros de Reynolds. A Equacéo (3.26) mostra a sua func¢éo:

ksg = 8% 5 - CD - (; — By) (3.26)

4-dy

Um dos resultados obtidos por Lundberg mostraram que os modelos de Syamlal
O’Brien e de Guidaspow apresentaram os melhores resultados, quando comparados com

os valores experimentais de fragdo de volume de sélidos.

3.8 JUSTIFICATIVAS

Com base na revisao bibliogréfica, os trabalhos apresentaram diversos modelos
de cinetica para o processo de gaseificacdo, que caracterizavam a busca por um modelo

ideal, ainda ndo encontrado ou apresentado. Logo, estes serviram de base para 0 modelo
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proposto nesta pesquisa. O modelo proposto, para a gaseificagdo de bagaco de cana-de-
acucar, foi composto por reagdes homogéneas e heterogéneas com seus respectivos
parametros cinéticos apresentados na literatura; pelo processo de secagem apresentado na
literatura; e pelo processo de devolatilizacdo, modelado através de modificacdo do
modelo de devolatilizacdo para o carvao apresentado por Nakod [27]. Para 0s processos
de secagem e de devolatilizacdo, os parametros pseudocinéticos foram determinados
através do tratamento dos dados experimentais obtidos, através de andlise
termogravimétrica pelo método cinético de ordem N como o método de Freemann e
Carroll [45] e [46], e depois ajustado pelo método apresentado em Koga e Outros [47] e
Elder [48].

Com base nos trabalhos para a determinacdo da pseudocinética dos processos de
secagem e devolatilizacdo, estes mostraram que, para 0 bagaco de cana-de-agulcar, 0s
parametros apresentados na literatura se encontram em uma grande faixa de valores, logo
necessitando a determinacdo dos parametros de Arrhenius especificamente para a

matéria-prima utilizada nesta pesquisa de Tese.

A Tabela 3.12 apresenta a faixa de valores encontrados na literatura para os

parametros pseudocinéticos para a biomassa — bagaco de cana-de-agucar.

Tabela 3.12. Faixa de valores dos parametros pseudocinéticos para o bagacgo
encontrados na literatura.

Processo Fonte ko Ea [kd/mol]

Secagem bagaco | Huang e Outros 0,108 _ 1,64 10* | 22,68 _ 7128

de cana [42]
Devolatilizacdo Aboyade e i
bagaco de cana | Outros (2011) 170-225
Pirélise de Santos e Outros 9,6E+05 97.3

Bagaco de cana (2012)

Poucos autores apresentam resultados de gaseificacdo de bagaco de cana-de-
acucar em regime de leito fluidizado circulante, com base em trabalhos experimentais.
Logo, a realizacdo de novos experimentos de gaseificacdo para a obtengédo de resultados
de composicao de gas de sintese bruto € relevante para a validacdo dos resultados obtidos

em simulagdes numéricas. Dados experimentais de gaseificacdo de bagaco de cana-de-
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acucar apresentados na literatura, com Leite [26], também serdo utilizados na comparagéo

dos resultados numéricos obtidos neste trabalho de Tese.

Com base nos trabalhos computacionais desta revisdo, a literatura apresenta
trabalhos de simulagdo em 2-D e 3-D aplicados a gaseificadores de leito de fluxo de
arrasto e de leito fluidizado, os quais utilizavam escalas laboratoriais de pequeno porte e
poucos em escala piloto. Logo, a presente pesquisa de Tese realizando simulacdes do
processo de gaseificacdo do bagaco de cana-de-agucar em escala piloto, com a realizagdo
de experimentos de gaseificacdo para comparacdo dos resultados representa uma

contribuicdo nos estudos de gaseificacdo de biomassa.
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4. FUNDAMENTACAO TEORICA

Neste capitulo é abordada a fundamentacdo matematica utilizada na simulacdo em
CFD mostrando os principios de conservacao de espécies, quantidade de movimento e

energia, métodos e modelos utilizados.

4.1 PRINCIPIOS FiSICOS

Os principios fisicos que norteiam esta pesquisa computacional sdo: 0s principios
de conservacdo de espécies, que inclui a conservacdo das espécies de cada fase,
conservacao de quantidade de movimento e conservacao de energia. Estes principios séo
normalmente encontrados na literatura classica como Aris [65], Slatery [66], Pannala e
outros [67].

4.1.1 Equagdes de Conservagdo em Coordenadas Cartesianas

A seguir sdo apresentadas as Equacdes, (4.1) a (4.15), de conservacdo de espécies
de quantidade de movimento e de energia para sistema multicomponente utilizadas no
problema abordado nesta pesquisa em coordenadas cartesianas. As consideracdes
realizadas foram a utilizacdo de uma malha ndo estruturada, apesar da geometria

cilindrica, e as propriedades das espécies e da mistura variando no tempo e espaco.

As Equacdes (4.1) e (4.2) apresentam as EquacGes do principio da conservacao
das espécies das fases gasosa e solidas (leito e biomassa):

aaig/)ig - _ aaig/)igvigx + aaigpigvigy + 6aigpigvigz +
ot OX oy oz

Dig i pig < + Dig i pig - + Dig 2 pig < + rig
OX OX oy oy oz oz

(4.1)
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aaispis — _[ aOlis/)isvisx + aaispisvisy + aaispisvisz j
(4.2)

ot OX oy oz

onde X, y e z sdo as direcdes dos eixos cartesianos, « € a fracdo volumétrica, p € a massa
especifica, “ig” e “is” refere-se as espécies gasosas e sélidas respectivamente, D é o
coeficientes de difusividade, w é a fracdo massica das espécies gasosas, rg refere-se as
taxas cinéticas de consumo/formacéo das espécies gasosas, r refere-se as taxas cinéticas
e pseudocinéticas de consumo e formacdo das espécies ou componentes das fases, v é
velocidade e t é o tempo.

As Equagdes (4.3), (4.4) apresentam a fragdo de volume das fases. E a Equacao

(4.5) apresenta o balango de volume entres todas as fases:

N
x, = Za,g
i-1 (4.3)
N
ajs - Zals
i=1 (4.4)

N
gy + Zajs =
i1

(4.5)

onde g indica a mistura da fase gasosa, js indica a mistura de cada fase solida e N é o

namero de espécies em cada fase.

As Equacdes (4.6) e (4.7) apresentam as Equac@es do principio da conservacdo de

massa das fases gasosa e solidas:

aagpmg — aagpmgvgx +aagpmgvgy +aagpmgvgz +i".
ot OX oy oz

(4.6)

aaspms — aCZSIL)msst + aaspmsvsy aa /Oms sz ZN:
ot OX oy
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onde “mg” refere-se a média da fase gasosa, “ms” refere-se a média de cada fase sélida,

r é a taxa de formacao/consumo de cada espécie envolvida nas fases sélidas e gasosa.

As Equacdes (4.8) a (4.9) apresentam as Equacdes do principio de conservagdo de
quantidade de movimento na diregdo x das fases gasosa e sélidas:

Oy PrmgV g :_[aagpmgvnggx aOlgfomgvnggy 0%y PrmgVgxV 92]

ot OX oy oz
N 5ngxx N Grmgxy N angxz 8ag ng ZN:|
OX oy 0z 9

(4.8)

aOcspmsvsx — [80( pmsvsx SX 80( pms SXVSV aa pmsvsx szj

at X oy oz
a N
+ az-msxx + TmSXy + az-msxz aas Pms _ Z Isl
OX oy oz

(4.9)

onde o termo da esquerda da equacéo representa a aceleracdo local, o primeiro termo da
direita a aceleracdo convectiva que se trata de um termo néo linear, o segundo € a difusdo
da quantidade de movimento, o terceiro termo € a pressao e 0 quarto termo representa as
forcas de interacdo entre as fases. P € a pressdo, 7 € o tensor tensdo, | é a transferéncia de
quantidade de movimento entre as fases, que ¢ fungdo do coeficiente de arrasto, “gs”

indica a interface gas-solido e “sl” indica a interface solido-outras fases.

As Equacdes (4.10) a (4.11) apresentam as Equacdes do principio de conservacao

de quantidade de movimento na direcdo y das fases gasosa e sélidas:

aagpmgvgy :_(aagpmgvgyvgx aagpmgvgyvgy O pmg gy gzj

ot OX oy oz
ot ot or o P N
moyx moyy mgyz | g'mg | 4+«
( x oy | o j 2 Ve * e Pmaly

(4.10)
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aaspmsvsy . _(aaspmsvsyvsx astpmsvsyvsy o /Oms sy szj

ot OX oy oz
o 0 o N
+ Tmsyx + Tmsyy + Tmsyz aas Pms Z IS| +a pmsgy
OX oy oz oy )

(4.11)
onde o quinto termo do lado direito representa as forcas gravitacionais, e gy € a gravidade.

As Equacdes (4.12) a (4.13) apresentam as Equacgdes do principio de conservacao

de quantidade de movimento na direcdo z das fases gasosa e sélida:

0%y PmgV gz :_(aagpmgvgzvgx aagpmgvgzvgy 0%y PmgV gz QZJ

ot OX oy oz
N 5ngzx N 6ngzy N Grmgzz ﬁag ng il
OX oy oz os!

(4.12)

aaspmsvsz — (aaspms\/sz SX 806 pms Sz sy astlomsvsz sz]

ot ox oy oz
a N
+ az-mszx + Tmszy + az-mszz aOls Pms Z Isl
OX oy oz

(4.13)

As Equac0es (4.14) e (4.15) apresentam as Equacdes do principio de conservagdo

de energia:

O pmngmg mg :_(V Ja pmgcpmg mg +Vv O pmgcpmg mg +V oo pmgcpmg mgj
gx

at ax ay ay ay az
oT oT oT
[ Ok, Tma |, Ofy Cime |, O f} Clmg
ox\ M ox oyl ™ oy oz\ ™ oz
oo P oa P oo P oo P
76{9 mg Vmgx % Tmg +Vmg %o "o +Vm z ag - ZW ZAHQ
ot oX Yoy pry

(4.14)
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(4.15)

onde o termo da esquerda ¢ a taxa de energia, 0 primeiro termo € a taxa de entrada e saida
de energia por convecgdo, 0 segundo termo é a taxa de transferéncia de calor por
conducéo, o terceiro termo € a transferéncia de calor entre as fases, o quarto termo é a
taxa de trabalho devido as forgas gravitacionais, e 0 quinto termo é a energia gerada ou
consumida devido as reagoes. “W” é o termo de transferéncia de calor nas interfaces entre
as fases, que é funcdo da correlacdo de Gunn [60], k é a condutividade térmica, H é a

entalpia e Cp € o calor especifico.

Em Prausnitz e Outros [68] é apresentada as relacdes entre a Entalpia (H) e a
Energia de ativacao (Ea) ou energia livre de Gibbs (G), conforme mostrado nas Equacfes
(4.16) a (4.18) abaixo,

dH = TdS + VdP (4.16)
dG = —SdT + VdP (4.17)
dG =dGy+R-T-In (k) (4.18)

Onde Hé a entalpia, 7¢é a temperatura, Sé a entropia, I’é o volume, Pé a pressao, G
é a energia livre de Gibbs, R é a constante universal dos gases, e k¢ a taxa cinética

de Arrhenius.

As expressdes (4.19) a (4.29) apresentam as condicBes de contorno do problema

abordado nesta pesquisa:

Vyy = 0,05, =0~y = +VRZ —x2 (4.19)

Ve = 0,05, =0 . x = +\/RZ = y%, 2 # 7, (4.20)
Vgz = Vgases <+ 2 =0 (4.21)

Ppg =Pns =P 22=0 (4.22)
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Tmg = Tns = Tparede <+ R = £y/x? + y? (4.23)
Trng = Tns = Tyases =2 =0 (4.24)

Tins = Tsotidos =+ Z = Zent - X = —R (4.25)
Vsx = Usolidos *+ X = —R;Z = Zepy (4.26)
Hsstidos = Zieito =+ Z = Zieito (4.27)

Tngr = Tnsr = Tretorno = Tsaida - Tetorno (4.28)
Vsolidosr = Vgasesr = Umy ++ I€torno (4.29)

onde Tsolidos € & temperatura de entrada dos sélidos, em K, Tqases € @ temperatura de entrada
dos agentes gaseificantes em, K, P é a pressdo de injecdo dos gases, em Pa, Vgases € a
velocidade de entrada dos agentes gaseificantes, em m/s, vsslidos € a velocidade de entrada
dos sélidos, m/s e Hsslidos € a altura inicial do leito de solidos no riser, em m. E no retorno
as temperaturas de gés e sélidos T e a velocidade de gases e so6lidos vy, onde esta ultima

é equivalente a velocidade de minima fluidizag&o dos solidos V.

4.2 CINETICA QUIMICA

Na literatura classica sobre reacdes quimicas, como Fogler [69], estudou-se a taxa
de cinética basica das reac6es quimicas de forma que estas pudessem ser expressas atraves
da Equacéo (4.30):

_rA:kA-CA.CB (430)

onde ra € a taxa de formacdo ou consumo da substéncia A, ka é a taxa cinética da
reatividade da substancia A, Ca € a concentracdo da substancia A, e Cg é a concentracao

da substancia B.
Para uma dada reacdo quimica expressa pela Equacgéo Estequiométrica (O.4) a seguir:

A+B—->C+D (0.4)
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onde A e B séo os reagentes, e C e D séo os produtos.

A taxa cinética k é definida pela equacdo de Arrhenius expressa pela Equacgédo
(4.31) abaixo:

Ea

k(T)=A-e R (4.31)

onde T é a temperatura da reacdo, A é o fator de frequéncia ou fator pré-exponencial, Ea

é a energia de ativacdo da reacdo e R é a constante universal dos gases.

Para representacdo do efeito catalitico do material do leito de magnesita
referenciado por Quitete e Souza [33], a simulagcdo em CFD considerou a ocorréncia de

reacOes e pseudoreacdes tanto no volume quanto na superficie das particulas sélidas.

4.3 METODOS MATEMATICOS

Nesta secdo sdo apresentados 0s modelos matematicos disponiveis no simulador
Fluent [5], que foram utilizados no desenvolvimento do modelo computacional, que foi

aplicado ao problema de gaseificacgéo.

Os modelos matematicos utilizados foram selecionados utilizando as seguintes
premissas: aplicabilidade em problemas de escoamentos do tipo gas-solido, visando a

maior acuracia dos resultados com o menor custo computacional.
Os modelos utilizados para calculo das propriedades dos sélidos séo os seguintes:

- Modelo algébrico para a temperatura granular (6): A temperatura granular para
a fase solida é proporcional a energia cinética do movimento aleat6rio das particulas

conforme Dixon-Lewis [70]. A Equagéo (4.32) apresenta 0 modelo:
1
0 = gvs,ivsll- (432)

onde vs,i é a flutuacdo da velocidade dos sélidos na direcéo i do sistema cartesiano de

coordenadas.

- Coeficiente de restituigdo colisional (ess): valor estipulado em ess = 0.9,

considerando que o choque entre as particulas solidas seja quase elastico, onde ess = 1. A
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Equacao (4.33) mostra a expressao para a determinacéo do coeficiente para colisdo entre

duas particulas € apresentada abaixo:

— YV (4.33)

e
ss T

onde va € a velocidade inicial da particula a, vy € a velocidade inicial da particula b, v’a é
a velocidade final da particula a e v, € a velocidade final da particula b.

-Distribuicéo radial (go): 0 modelo utilizado foi o de Syamlal-O’brien [71] para
melhor se ajustar as demais formulacGes utilizadas também foram de Syamlal O’brien. A
Equacdo (4.34) apresenta o modelo:

1 3(2higy)

gO,kl = (1-ay) + (1—as)2(dj+dk)

(4.34)

- Modelo de Syamlal-O’brien [64] para viscosidade granular: Este modelo
considera tanto a viscosidade cinematica como a viscosidade colisional para escoamentos

granulares.

A expressdo para a viscosidade (lis) é apresentada na Equacéo (4.35):

Us = Us,cot T Us kin (4-35)

onde us é a viscosidade dos solidos, e uscol € a viscosidade colisional, uskin é a viscosidade

devido a energia cinética.
A Equacdo (4.36) apresenta a viscosidade cinematica (s in):

_ asdspsy/Osm

2
Us kin = 6(3—ess) [1 + E (1 + ess)(Bess - 1)“590,55] (436)

A Equacdo (4.37) mostra a viscosidade colisional (s cor):

4 95 1/2
Uscot = Easpsdsgo,ss(l + ess) (_) Uy (4-37)

A

onde as € 0 limite de empacotamento, d é o diametro das particulas, ess € 0 coeficiente de

restituicdo colisional ajustado para cada par de interagcdo de fases.

- Modelo para a viscosidade bulk (volumar - As): aplicavel para meio granular ou

solido que leva em consideracdo a resisténcia das particulas granulares de compresséao e
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expansdo. O modelo utilizado foi formulado por Lun e Outros [72]. A Equacéo (4.38)

apresenta o modelo:

2
/15 :ﬂ'as " Ps 'ds ’ gO,ss '(1+ess)'(gj
3 u (4.38)

- Modelo de Syamlal-O’brien [64] para a pressdo de sélidos (ps): modelo utilizado
para a pressdo dos solidos granulares (ps) para melhor se ajustar as demais formulagGes

utilizadas de Syamlal O’brien. A Equacao (4.39) apresenta 0 modelo:

ps = 2ps(1 + ess)aszgo,ssgs (4-39)

- Modelo de Syamlal-Obrien [64] para o coeficiente de arraste (Cp): Um dos
modelos desenvolvidos para trabalhar em escoamentos densos do tipo gas solido. A
seguir sdo apresentadas as expressdes da forca (f) e coeficiente de arrasto (Cp) nas
Equacdes (4.40) e (4.41):

f=oRests (4.40)

24-v2

onde f € 0o modelo de forca de arrasto, Res € o nimero de Reynolds das particulas sélidas
e Vi é a velocidade relativa entre as fases sélidas e a fase gasosa:
Cp = (0.63 + =22 (4.41)
D . R .

es

onde Cp é a fungdo do coeficiente de arrasto derivada por Dalla Valle [73].

- Modelo de Gunn [60] para a transferéncia de calor s6lido-gas: Para escoamentos
granulares com porosidade entre 0,35 e 1,0 e com ndmero de Reynolds até 10° a

correlacdo de Nusselt ja apresentada na Equacao (3.20).

Os modelos utilizados na solugdo das Equagdes de principios de conservagdo

foram:

- Modelo multifasico Euleriano-Euleriano com trés fases, apresentado em Shi e
Outros [62]: Este modelo é o mais complexo que trata ambas as fases de gas e de sélidos
como meios continuos interpenetrantes, utilizando o método de solucdo implicita dos
problemas de conservacdo de massa, quantidade de movimento e energia, para cada fase,

onde para escoamentos granulares as propriedades sdo obtidas da teoria cinética. Além
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de poder ser utilizado para qualquer faixa do numero de Stokes (relagéo entre o tempo de

resposta das particulas e o tempo de resposta do sistema).

- Modelo viscoso: O modelo utilizado foi o k-¢ padréo, de Launder e Shima [74].
Este € um modelo de 2 equacdes diferenciais de transporte de propriedades turbulentas.
Este tipo de modelo aborda a energia cinética turbulenta, k é a taxa de dissipagdo de
energia cinética turbulenta ou dissipagdo viscosa turbulenta, . Este modelo considera a
combinacdo da relagdo de Boussinesq, mostrada na Equacdo (4.42) que mostra a a
definicdo da viscosidade turbulenta, y,, onde esta ndo é uma propriedade do fluido e sim
do escoamento. Este modelo é tido como robusto, econémico, e com acuracia razoavel

para uma grande faixa de escoamentos turbulentos [5],
kZ
He = pCu— (4.42)

onde t é a viscosidade turbulenta, p é a massa especifica do fluido, C, € uma constante
com valor padrdo de 0,09, k é energia cinética turbulenta e ¢ é a dissipacdo viscosa

turbulenta.

As Equacdes de transporte do modelo turbulento sdo apresentadas nas Equagdes
(4.43) e (4.44):

2 P 2 2
3t (“gpmgkg) T (“gpmgkgvgx) + 2y (“gpmgkgvgy) +, (“gpmgkng) =

a a a aZ(ag#mgtkg) aZ(agumgtk-g) aZ(ag“mgtkg

AgHmg Aghmg Aghmg Ik ok Ik

P + dy + pm + 22 + oy + 972 + OlgGk + Gy +
agpe — Y (4.43)

Onde o primeiro termo é o termo transiente de energia cinética turbulenta, o segundo
termo é o advectivo nédo linear, o terceiro termo é o difusivo, o quarto termo contendo,
Gk, € a geracdo de energia cinética turbulenta devido aos gradientes de velocidade,
Equacéo (4.45), o quinto termo contendo, Gy, € a geragdo de energia cinética turbulenta
devido as flutuacdes de velocidade, Equacdo (4.46), o sexto termo € a destruicdo de
energia cinética turbulenta e o sétimo termo contendo Ym € a contribui¢do da geracdo
devido a dilatacdo da flutuacdo em turbuléncia compressiva, g, =1,0 é 0 numero de

Prandtl turbulento,
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0 009PmgegVgx | 00gPmgEgVgy | 99gPmgEgVgz _ 0%ghmg |, 0%ghmg
—\(da € =
at( 9Pmg 9)+ ax + dy t 0z ox dy +
2 Aghmgteg 2 2ghmgttg 2 Aghmgteg
Qtgting T e ) T e )P0 o ) wnla gy cLG,) -
0z 0x2 oy? 922 kg kT ~e3Hb
€5
cng£2pmg E (4.44)

Onde 0,=1,3 é 0 numero de Prandtl turbulento, Ce1 = 1,44, Ce2 = 1,92, Ce3 = 1,3 s80

constantes [5]. Os termos Gk e Gy s&o apresentados através das Equacdes (4.45 a 4.47):

Gr = —puy (x, )y (x, t)g—z (4.45)
— By, e 0T
Gy = Bgi s (4.46)
—_1(%
p==30), @47)

Os modelos a seguir foram apresentados no manual da Ansys [5].

- Método interativo SIMPLE foi utilizado para o acoplamento pressdao —
velocidade para realizar a obtencdo do campo de pressdo atraveés do campo de massa.
Esquema interativo para: 1- Célculo da presséo a partir dos campos de velocidade; 2-
Correcdo do campo de velocidades a partir do campo de pressdes; 3- atualizacdo dos
dados de pressdo e velocidade; 4- Verificacdo da convergéncia dos campos de pressdo e

velocidade.

- Método de minimos quadrados baseado nas células para o campo de gradientes
(Least Squares Cell-Based Gradient Evaluation [75]): Utilizando este método assume-se

que a solucdo varia linearmente. A expressdo do método é mostrada na Equacéo (4.48):

(V@)co * A1y = (@ci — Peo) (4.48)

onde co é a célula central, ci sdo as células adjacentes, Ar; é a variacao espacial

entre as células e ¢ € a varidvel a ser solucionada.

- Método de 28 Ordem para as equacOes de quantidade de movimento, energia,
transporte de espécies gasosas e transporte de espécies sélidas, a expressao para 0 método

é apresentada na Equacéo (4.49):

Prsou =P + V- 7 (4.49)
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onde as quantidades na face das células sdo computadas usando a reconstrucdo por

aproximacdo linear multidimensional.
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5. METODOLOGIA

Neste capitulo é apresentada a metodologia adotada nesta pesquisa de Tese. Esta
engloba a realizagdo dos seguintes trabalhos: estudos teoricos, laboratoriais,
experimentais em planta piloto e computacionais. Nesta se¢do também é apresentada a

infraestrutura utilizada na realizacédo de todas as atividades.

O trabalho teorico consistiu da proposicdo de um modelo cinético para o processo
de gaseificacdo composto por reacdes quimicas apresentadas por autores da literatura,
como Aarsen [24], Bustamante e outros [28], Nakod [27] e outros, e outros apresentados

no Capitulos 3.

A partir do estudo tedrico dos modelos cinéticos de gaseificagdo foi proposta uma
modificagdo do modelo de devolatilizacdo para carvéo, proposto por Nakod [27], para

aplica-lo ao problema do bagaco de cana-de-agucar.

Os trabalhos laboratoriais consistiram da realizacdo de analises em amostras de

pellets de bagaco de cana-de-acucar e em amostra do leito de solido.

Foram realizadas as analises imediata e elementar em amostras de pellets de
biomassa, para determinacdo da composicdo e experimentos termogravimétricos para a
determinacdo de parametros pseudocinéticos dos processos de secagem e de
devolatilizacdo. Também foi realizada a determinacdo do tamanho médio de particulas

do leito de sélidos.

Os trabalhos experimentais consistiram da realizacdo de experimentos de

gaseificacdo em planta piloto que opera em regime de leito fluidizado circulante.

Os trabalhos computacionais realizados consistiram de simula¢bes utilizando a
técnica de dindmica dos fluidos computacional (CFD), utilizando a geometria do reator
(riser) do gaseificador da planta piloto e proposi¢cbes de modelos dos processos de
gaseificacdo, contendo a modificacdo do modelo de devolatilizagdo citada anteriormente,
para representacdo numérica do processo de gaseificacdo. O Anexo 6 mostra os modelos

utilizados nas simulagdes.
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5.1 INFRAESTRUTURA E MATERIAIS

Os materiais utilizados para a realizacdo desta pesquisa foram:
- Equipamentos de laboratério:

- Equipamento de analise termogravimétrica TGA-DSC 1 StarE Mettler Toledo:
com taxa de aquecimento de até 100 K/min, resolucédo de 0,0002 K, precisao de 0,5 °C e
temperatura méxima de 1600 °C, faixa de medicdo de massa de 1 g, com resolugdo de
1ug. A Figura 5.1 apresenta o TGA-DSC da Mettler Toledo utilizado nos trabalhos

experimentais;
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Figura 5.1. TGA-DSC, retirado de Metteler Toledo [76].

- Cromatografo MicroGC 490 da Agilent [77], para a medi¢do da composicéo do
gas de sintese bruto, o cromatografo apresenta uma precisao de medicdo entre 0,05 a 0,1
+5% em moles dependendo da espécie gasosa. A Figura 5.2 apresenta o cromatografo
Micro GC utilizado;
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Figura 5.2. Micro GC — Agilent, retirado de Agilent [77].

- MasterSizer 2000 da Malvern Instruments [78], para a determinacao do diametro
médio de particulas, o equipamento possui medicdo de 0,02 a 2000 microns;

- Sistema de coleta de dados continuo desenvolvido pela Zeton, empresa que
realizou a construcdo da planta piloto, integrado ao software Pl Process Book;

- Equipamentos dos experimentos da planta piloto:

- Unidade piloto de gaseificagdo de biomassa composta por: reator ascendente
com didmetro de 77 mm e 5,6 m de altura, as reacdes de gaseificacdo ocorrem nesta parte
do gaseificador; ciclone, dispositivo que realiza a separacdo do gas produzido dos sélidos
ndo gqueimados; perna de retorno com didmetro de 54 mm, os sélidos ndo queimados
retornam para a parte inferior por intermédio deste componente; valvula-L (valvula ndo
mecanica que tem a funcéo de controle de recirculacdo de solidos) com didmetro interno
de 54 mm, este dispositivo controla o retorno dos solidos ndo queimados para a parte
inferior do reator; sistema de alimentacdo de sélidos (biomassa e leito), que é composto
por um silo de armazenagem e conjunto de parafusos transportadores com capacidade de
15 kg/h de bagaco de cana-de-acucar.
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A Figura 5.3 apresenta a fotografia da planta de gaseificacdo utilizada nos experimentos;
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Figura 5.3. Fotografia da planta de gaseificacdo de biomassa da PETROBRAS.

- Instrumentos: os sensores de medicao utilizados na planta piloto de gaseificacédo
estdo descritos a seguir:

- Pressdo: foram utilizados medidores de pressdo absoluta (modelo
DS266NSH — M de 6,0 bar, fabricante ABB, erro de + 0,28%) no topo e na base
do riser do gaseificador e medidores diferenciais (modelo DS266DSH — E de
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160mbar, fabricante ABB, erro de £ 0,1%) ao longo do riser e do downcomer do

gaseificador;

- Temperatura: os termopares utilizados foram do tipo K (NiCr-Ni) em
corpo de aco inoxidavel, com faixa de medi¢do entre 0 e 1260°C, do fabricante
WIKA,;

- Medidor de vazdo de gases: os medidores de vazdo de gas utilizados
foram o Promass 83F, do tipo Coriolis (faixa de vazdo massica de gas de 32kg/h,

com erro de 0,5%).
- Equipamentos utilizados nas simula¢des computacionais

- Cluster de computadores com 512 nucleos disponiveis para

processamento em paralelo.

- Ferramentas computacionais: 0s programas utilizados foram o Design Modeler
Ansys® para a confeccdo da geometria, 0 Mesh Ansys® para a geracéo da malha, o Fluent
Ansys® para realizar a simulagdo em CFD do problema do processo de gaseificacdo de
pellets de bagaco de cana-de-agucar no interior do riser e 0 CFD Post Ansys® para

visualizar os resultados gerados nas simulages.
- Materiais:

- Biomassa: pellets de bagaco de cana-de-acUcar, a georeferenciacdo do
Bagaco de cana-de-acgUcar € dada por: nome cientifico de Saccharum officinarum
L. da familia das Poaceaes, em forma pellets, e com proveniéncia da localidade
de Rio das Pedras, Estado de So Paulo, Pais Brasil. Latitude: 22 ° 50 “~ 36 ”S.
Longitude: 47 ° 36 " 22 ”W. Altitude: 625 m. O fabricante dos pellets é a empresa
COSAN Biomassa S.A..
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A Figura 5.4 apresenta os pellets utilizados nos experimentos de

gaseificacdo na planta piloto;

Figura 5.4. Fotografia dos pellets de bagaco de cana-de-agucar utilizados nos
experimentos de gaseificagéo.

- Gases: oxigénio e vapor (gaseificacdo), nitrogénio (inicio da operacao do

gaseificador e testes realizados no TGA).

- Leito do gaseificador: leito de magnesita formado predominantemente de
Oxido de magnésio do fabricante Intocast, com especificacio M-85, de

procedéncia eslovena.
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A Tabela 5.1 apresenta a composicao e as caracteristicas do leito utilizado.

Tabela 5.1. Caracteristicas e composic¢éo do leito de solidos do gaseificador.

Descricao M85
Fabricante Intocast
Procedéncia Eslovaca
Composigéo, % em
massa
MgO 86,65
Ca0o 4,76
SiO2 0,26
Fe,O3 7,57
Al,O3 0,18
Dens[da.\de apargnte 1,09
média, g/cm
Tamanho médio de
] 86
particulas (um)

5.2 ANALISES LABORATORIAIS

Para a realizagdo das anélises imediata e elementar foram utilizados os métodos
ASTM (America Society for Testing Materials) D5373 (CNH) e ASTM D4239 (S). Estes
métodos fazem parte da ASTM 3176 [79], para a realizacdo da analise elementar, a fracdo
de oxigénio é determinada pela diferenca dos demais elementos. Para a medicdo da
umidade foi utilizado o método ASTM D3173 [80], para a medicdo do percentual das
cinzas foi utilizado o método ASTM D3174 [81], para a medi¢do do percentual de matéria
volatil foi utilizado o0 método ASTM D3175 [82], e para a medicao da fracao de carbono
solido foi utilizado o metodo ASTM D3172 [83]. Estas andlises foram realizadas em
laboratdrios do CENPES, centro de pesquisas da PETROBRAS.

Para a determinacéo da distribuicdo granulometrica dos solidos do leito utilizado
no gaseificador, foi utilizado o método BS (British Standards) 2955:1993. Para calcular
o didmetro médio de particula utiliza-se a Equacgéo (5.1):

1

> Vi'd{n_?’ m-n
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onde dp é o didmetro médio de particula, [m], Vi é o percentual em volume, di é o
didmetro médio de uma faixa [um] e i ¢ uma faixa granulométrica, n € o nimero de faixas

granulométricas consideradas e m indica o percentual de corte.

Estas informacOes foram utilizadas para a determinacdo das condigdes
operacionais dos experimentos de gaseificacdo, através do procedimento matematico
apresentado no Anexo 1, e para a determinacdo da equacdo estequiométrica da
devolatilizacdo, através da modificacao arbitraria, apresentada no Anexo 2, do modelo de
devolatilizagdo de carvao de Nakod [27].

5.3 DETERMINACAO LABORATORIAL DOS PARAMETROS
CINETICOS DE SECAGEM E DEVOLATILIZACAO DE PELLETS DE
BAGACO DE CANA-DE-ACUCAR

Através da analise termogravimétrica e métodos como o de Freemann e Carroll
[45] e [46], e métodos que propdem a corre¢do dos parametros cinéticos apresentados por
Elder [48] e Koga e Outros [47], foram determinados os parametros pseudocinéticos de
Arrhenius para o processo de secagem e de devolatilizacdo para os pellets de bagaco de
cana-de-agucar. O método matematico para a determinacdo destes pardmetros é

apresentado no Anexo 3.

O procedimento utilizado para realizar as medi¢fes dos parametros de Arrhenius

segue 0s seguintes passos:

1- Medicdo da massa das amostras (10 mg) no proprio TGA;

2- Realizacdo de aquecimento das amostras até 800 °C no TGA, sob uma corrente
de nitrogénio de 40 ml/min, valor selecionado com base nos trabalhos
apresentados na revisdo bibliogréafica [36];

3- Realizacdo de experimentos com taxas de aquecimento distintas: 5, 10, 15 e 20
°C/min (para verificar a influéncia da taxa de aquecimento sobre o0s resultados);

4- Realizacdo de experimentos de aquecimento do cadinho vazio (ou experimento
branco). Para a minimizacdo da influéncia do aquecimento do cadinho no
processo;

5- Obtencdo das curvas de perda de massa em fungéo da temperatura;
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6- Tratamento dos dados de massa X temperatura atraves dos modelos apresentados
em Vovelle e outros [45], Elder [48], Segal e Fatu [46] e Koga e Outros [47], para
a determinacdo dos parametros pseudocinéticos de Arrhenius, dos processos de

secagem e de devolatilizacéo.

Em um equipamento tipo TGA-DSC, foram colocados dois cadinhos, um
contendo a amostra de biomassa, posicionado sob o disco termelétrico que também age
como balanca. Desta forma foi possivel medir a transferéncia de calor. Para cada condicao
de taxa de aquecimento foi realizado um experimento com o cadinho vazio (referéncia)

de maneira que possa ser retirada matematicamente as influéncias do cadinho vazio.

A Figura 5.5 apresenta o esquema de um forno de equipamento tipo TGA/DSC,
adaptado de Mettler-Toledo [76].
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Afmosfera controlzda
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I Fomo TEADSC Cilincko de gases

Isolamento témmica

Figura 5.5. Esquema de forno de um TGA/DSC adaptado de Mettler-Toledo [76].
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A Tabela 5.2 abaixo apresenta as condi¢des dos experimentos de analise

termogravimétrica em pellets de bagago de cana-de-agucar realizados.

Tabela 5.2. Experimentos no TGA realizados com pellets de bagaco.

Taxa de aguecimento
[°C/min]

rn
x
©

5
5
5
5

10
10
10
15
15
15
20
20
13 20

©O| 0O N| O O | W N|

=
o

-
-

[EEN
N

A vazdo do gas de arraste
para todos os experimentos

foi de 40 ml/min.

5.4 TESTES EXPERIMENTAIS DE GASEIFICACAO DE PELLETS DE
BAGACO DE CANA-DE-ACUCAR EM REGIME DE LEITO
FLUIDIZADO CIRCULANTE

Utilizando os resultados das analises elementar e imediata e as condigOes
operacionais determinadas através da metodologia de calculo apresentada no Anexo 1,
realizou-se os experimentos de gaseificacdo na planta piloto apresentada na Figura 5.1,

que opera em regime de leito fluidizado circulante.
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O gaseificador de leito fluidizado circulante opera com uma carga de 15 kg/h de
pellets de bagaco de cana, e com uma inje¢éo de 15 kg/h de vapor super-aquecido e 4,5

ka/h de oxigénio.

A injecdo de biomassa (durante a fase de operacdo) e do leito de sélidos (durante
a fase de partida) séo realizadas a temperatura ambiente, a uma altura de 350 mm, e a
injecdo de gases é realizada na base do gaseificador, com o vapor a uma temperatura em
torno de 400 °C e o oxigénio a temperatura ambiente. Os gases séo distribuidos atraves

de uma placa sinterizada, que torna o escoamento homogéneo no riser.

A energia inicial do gaseificador é fornecida através de resisténcias elétricas que

impdem uma temperatura inicial de 650 °C no interior do reator (riser).

No processo, a biomassa com tamanho em torno de 2 mm borbulha no fundo do
riser até ser consumida, de forma que o seu tamanho diminui a ponto de ser arrastada

pelos gases, juntamente com o leito de sélidos.

O conjunto de reacOes eleva a temperatura do gaseificador em torno de 850 °C,

de maneira que as resisténcias elétricas podem ser desligadas.

Os sélidos ndo queimados (biomassa) e o leito de Magnesita que alcangam o topo
do riser séo separados pelo ciclone dos gases. Os gases s@o encaminhados para a se¢do
de medicdo dos gases e 0s solidos pesados retornam pela perna de retorno (downcomer),

os sélidos leves carreados pelos gases sdo retidos no filtro quente de particulados.

Os sélidos pesados formam uma coluna no fundo do downcomer, de forma que
impedem o curto circuito do gaseificador, onde os gases gerados nas rea¢fes ascenderiam
através da perna de retorno e ndo seriam separados pelo ciclone, ja que este componente
é mecanico e depende do ponto de entrada no ciclone para que haja a separacdo devido a

forca centripeta imposta pelo escoamento.

A coluna de solidos é sistematicamente retornada para o fundo do riser por uma

injecdo de nitrogénio em torno de 0,1 kg/h.
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O Esquema de medicdo das temperaturas e pressao na planta de gaseificacédo
utilizada é mostrado na Figura 5.6, onde os pontos de 1 a 9 com linhas pontilhadas, sdo
0s pontos de medicdo de pressédo, os pontos de TO a T6 sdo os pontos de medigéo de

temperatura e os pontos L1 e L2 séo os pontos de injecdo de nitrogénio na valvula-L.
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------ 6
Anallse dos gases [ L—_.F_J'
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| b3
| ||
L 9 O T1
Reciclo +——1] %:2
de sélidos |, | =L
Valvula L
| Alimentacdo
de biomassa

Do

Agente fluidizante

Figura 5.6. Esquema da planta piloto de gaseificacdo de biomassa PETROBRAS
indicando os pontos de medigédo de pressao e temperatura.
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A Figura 5.7 apresenta o esquema do sistema de amostragem utilizado para a
medicdo da composicdo do gas de sintese bruto. Os gases saem pelo topo do ciclone.
Durante os experimentos existem dois tipos de medic&o de gas de sintese: a 12 E a quente
em torno de 350°C, utilizando a seringa apresentada na Figura 5.8, para medicdo da
concentracdo de alcatrdo atraves do método SPA apresentado em Brage e Outros [84], 0
trabalho destes indicava que a acuracidade deste método era de 94% e possuia uma
precisdo de 1,7%. O método SPA capturava o gas através da adsor¢do em uma pastilha
de amina. A 22 Forma de medicéo era a frio, onde a corrente de gas era resfriada por um
conjunto de condensadores e depois injetada em um micro cromatografo para medigédo

das demais espécies contidas no gas de sintese.

Valvula

de alta Ponto de
Ponta da sonda temperatura amostragem Piso Sal
(800°C) N do SPA superior | ala para
[_l = ,: %} — | E— e controle andlise
) @ | ] u de gas
T.a (30°C)
o '3
S o condensador condensador bomba
°® filtro de (primario)  (secundaric) de gas
| particulado
com cartucho
ciclone

Figura 5.7. Esquema do sistema de amostragem de gas.

A Figura 5.8 apresenta a seringa de coleta de gas quente para a medicao da concentragao
de alcatrdo na corrente de gas de sintese produzido no gaseificador.

Figura 5.8. Seringa de coleta para medicéo do alcatrao.
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procedimento experimental utilizado para a realizacdo dos testes de

gaseificacdo na unidade piloto utiliza os passos a seguir:

1

2

3
4

5

6

7
8

9

Pré-Aquecimento da Planta na temperatura de 650 °C (através de resisténcias
elétricas ao longo das paredes) necessaria para fluidizar o leito com nitrogénio;
Injecdo de nitrogénio a uma temperatura de 400 °C (aquecido através de um
pré-aquecedor de passagem) para imprimir o regime de leito borbulhante sobre
0 leito;

Injecdo do leito de sdlidos através do sistema de parafusos transportadores;
Mudanca do regime de fluidizacdo do leito através do aumento da vazéo de
gas, para o regime de leito fluidizado circulante;

Mudanca do agente gaseificante de nitrogénio para vapor com o aguecimento
da planta para a temperatura de 700 °C necessaria para fluidizar o leito com
vapor;

Injecdo de biomassa (pellets de bagaco de cana-de-acUcar) através do sistema
de parafusos transportadores;

Injecdo de oxigénio sem pré-aquecimento;

Estabilizacdo da operacao (temperatura e pressdo estaveis no regime de rapida
fluidizacdo ou regime de leito fluidizado circulante), temperatura entre 800 e
850 °C e pressdo relativa em torno de 0,5 bar;

Circulagdo dos solidos: biomassa em regime borbulhante na base do
gaseificador. Quando o tamanho de particula da biomassa diminui devido as
reacOes de gaseificacdo, esta € arrastada pelo fluxo de gases (répida
fluidizacdo). Os gases e sélidos sdo separados no ciclone, onde os solidos
pesados retornam pelo downcomer, os leves séo separados no filtro a quente,

e 0s gases sdo direcionados para os sistemas de medigé&o.

10- Inicio da medicdo da composicdo dos gases: retirada de amostra a quente para

medicdo do alcatrdo através do método SPA (Adsorcdo em fase sélida) [84] e
depois do resfriamento da corrente de gas enviada para analise em

equipamento de cromatografia gasosa.
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A Tabela 5.3 apresenta a programacéo para a realizacao dos testes experimentais

de gaseificacdo com pellets de bagaco de cana-de-agicar.Com a variacdo de A entre 0,25

e 0,29 e com 0 SB variandoem 0,8 e 1,2.

Tabela 5.3 Programacéo para a realizagédo de testes experimentais.

Plano de operacgéo de gaseificacdo

Descricao Vazao de A Vazéo de SB Vazao de vapor
biomassa (kg/h) oxigénio (kg/h) (kg/h)

Teste 1 15 0,25 3,9 1 15
(S7)

Teste 2 15 0,27 4,3 1 15
(S9)

Teste 3 15 0,29 4,6 1 15
(S1)

Teste 4 15 0,25 3,9 0,8 12

Teste 5 15 0,27 4,3 0,8 12

Teste 6 15 0,29 4,6 0,8 12

Teste 7 15 0,25 3,9 1,2 18
(S2)

Teste 8 15 0,27 4,3 1,2 18

Teste 9 15 0,29 4,6 1,2 18
(S3)

onde A é a razdo entre a vazdo de oxigénio real e a vazdo de oxigénio estequiométrico e

SB é a razdo entre a vazao de vapor e a vazao de biomassa. Entre parénteses mostram-se

as respectivas simulacdes em CFD realizadas.

5.5 SIMULACAO EM DINAMICA DOS FLUIDOS COMPUTACIONAL

DO GASEIFICADOR EM LEITO FLUIDIZADO CIRCULANTE COM
PELLETS DE BAGACO DE CANA-DE-ACUCAR

Foi realizada a modelagem em CFD do escoamento turbulento reativo

tridimensional multifasico, com maltiplas espécies, com transferéncia de calor e de massa

do processo de gaseificagéo de biomassa em leito de regime fluidizado circulante.
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A geometria simulada foi o riser do gaseificador contendo a entrada inferior de
agente gaseificante, a entrada lateral de sdlidos, o retorno de sdlidos ndo queimados na
parte inferior e a saida de solidos e gases para o ciclone na parte superior. A simulagdo
apenas do riser, reator ascendente, é justificada visto que a regido onde ocorre 0 processo
de gaseificacdo com todas as reacOes e pseudoreacfes (secagem e devolatilizacdo) € o
riser, e devido ao alto custo computacional da simulacdo numérica do escoamento com

reagdes quimicas.

A simulagéo tridimensional em CFD proposta utilizou a geometria do riser da
planta de gaseificacdo de biomassa em leito fluidizado circulante, em escala real, com

didametro de 77 mm, altura de 5600 mm, e tubulacdes acessorias de 54 mm.

O tamanho de elemento de malha desenvolvida foi de 7,0 .10“m, e se baseou no
calculo da altura da camada limite adimensional de parede, y* igual a 35, para tentar
capturar os efeitos da zona de transigéo e a zona de escoamento turbulento compreender

as subcamadas viscosas [85], apresentada no Anexo 4.

A malha 3-D ndo estruturada, com elementos poliédricos, foi realizada no
programa Mesh e ficou com qualidade ortogonal minima final de 0,63, uma razéo de
aspecto de 19,8, uma quantidade de 1686542 nds e uma quantidade de 295741 células. O
menor volume das células da malha era de 6,04.10°m?, a particula do leito tinha o
diametro médio de 86.10°m e a particula da biomassa tinha o didmetro médio de
5.10°m.

As condigdes de contorno configuradas nas simulagdes sdo as mesmas condicdes
operacionais aplicadas aos experimentos de gaseificacdo, realizados na planta piloto,
apresentadas na Tabela 5.3. Estas foram definidas em funcéo da temperatura e pressdo de

operacao para os testes experimentais, e das caracteristicas da biomassa.
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A Figura 5.9 mostra o esquema do riser simulado como volume de controle. Esta

geometria foi realizada no gerador de geometria Design Modeller.
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Figura 5.9. Geometria do riser do gaseificador.

A simulacdo utilizou os métodos matematicos estudados no capitulo 4 e o modelo
reativo proposto, composto por dados experimentais no que se trata dos processos de
secagem e devolatilizacdo dos pellets de bagaco de cana-de-aclcar e por dados da

literatura técnica, em relacdo as demais reacGes do processo de gaseificacéo.

A simulacdo utilizou um cluster com 512 nucleos de processamento em paralelo,
otimizado posteriormente para funcionar com 250, com passo de tempo de até 4x107°s.
Este valor do passo de tempo foi escolhido porque na fase inicial de ajustes das
simulagfes iniciais passos de tempo com valores maiores acarretaram diversas

divergéncias numéricas, que foram solucionadas com o passo de tempo apresentado.

A simulacdo foi configurada para exportar os resultados em periodos de 10000
passos de tempo no formato do software Fluent, para que pudessem ser tratados
posteriormente e comparados aos resultados experimentais, resultados da literatura e

comparadas entre as simulagdes com modelos reativos diferentes.

Apesar do material do leito de sélidos do gaseificador, magnesita [33], ter efeito

catalitico, nas simulacbes ndo foram consideradas as interacfes cataliticas, mas
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consideraram que as reac0es e pseudoreagdes ocorreram tanto no volume do reator como

nas superficies dos solidos do leito.

O tempo computacional das simulagOes realizadas variou entre 30 (modelo
ajustado) e 90 (modelo inicial) dias, para a realizagdo do tempo aproximado de 9 s reais,

que equivale a aproximadamente 6 tempos de residéncia no riser do gaseificador.
Os trabalhos computacionais realizados consistiram das seguintes simulagdes:

- M1, Simulacdo do modelo proposto, com a cinética de gaseificagdo para bagaco
de cana-de-acucar que sera apresentada na Tabela 6.7, modelo baseado em alteragdes
propostas no Modelo de Nakod [27], para adequacdo da Equacdes Estequiométrica da
devolatilizacdo do carvéo para a biomassa com base no ajuste da composi¢édo das espécies
do hidrogénio e do mondxido de carbono;

- M2, Simulagéo baseada no modelo de gaseificagdo para carvao apresentado por
Nakod [27], apresentado na Tabela A5.3, com 0 processo de secagem apresentado por
Syamlal [17];

- M3, Simulacdo do modelo cinético proposto com a cinética dos processos de
secagem e de devolatilizacdo obtidas da média dos valores apresentados na literatura,
como Huang e outros [42] , Aboyade e outros [43] e Santos e outros [44], apresentado na
Tabela A5.5;

- M4, Simulagdo com o modelo proposto substituindo a reacdo de oxidacéo do
alcatrdo pelo modelo de cragueamento do alcatrdo baseado no modelo de Ledesma e

outros [1], apresentado na Tabela A5.7.

Os modelos cinéticos para o processo de gaseificacdo utilizados nas simulacdes

sdo apresentados no Anexo 5.
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5.6 COMPARACAO DOS RESULTADOS

Os trabalhos computacionais, desta pesquisa de Tese, foram comparados a dados
experimentais gerados no mesmo, a dados experimentos e dados empiricos disponiveis
na literatura [26], gerados a partir de experimentos em um gaseificador de biomassa em

leito fluidizado circulante semelhante ao gaseificador utilizado nesta pesquisa de tese.
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6. RESULTADOS

Nesta secdo séo apresentados 0s seguintes resultados:

- Andlises laboratoriais: Determinacdo da composicdo CNHSO e das fragdes de

umidade, volateis, cinzas e carbono sélido dos pellets de bagaco de cana-de-agUcar;
- Determinacéo do tamanho medio de particulas dos sélidos do leito;

- Andlise termogravimétrica: Determinacdo dos pardmetros cinéticos de
Arrhenius para os processos de secagem e de devolatilizacdo dos pellets de bagaco de

cana-de-acucar;

- Teoricos: Proposicdo do modelo cinético para a representacdo do processo de

gaseificacdo, que foi utilizado nos trabalhos computacionais;

- Experimentais: Determinacdo da composicdo experimental do gas de sintese

bruto da planta piloto de gaseificacdo, que opera em regime de leito fluidizado circulante;

- Computacional: Resultados de todas as simulacdes em CFD realizadas com o

modelo reativo computacional para a gaseificacao.

O resumo dos resultados da composicao do gas de sintese obtidos por simulacdes
computacionais, experimentos de gaseificacdo e dados da literatura utilizadas nas
comparac0es, sdo apresentados no Anexo 7.

6.1 RESULTADOS — ANALISES LABORATORIAIS

Com base nas analises elementar e imediata, realizadas nos pellets de bagaco de
cana-de-agucar, foram determinadas a sua composi¢do elementar (CNHSO) e as suas
fracOes de umidade, volateis, cinzas, e carbono solido. As Tabelas 6.1 e 6.2 apresentam
os resultados da caracterizacao dos pellets utilizados nos experimentos de gaseificacéo e

resultados obtidos da literatura como Gomes e outros [50] e Vieira [49].
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Tabela 6.1 Caracterizacdo dos pellets de bagaco de cana-de-agucar — Analise elementar.

Descricao % %

Anédlise Elementar

Experimental Bagaco de cana

Gomes e Outros

[50]
C 42,9 45,05
N 0,4 0,68
H 55 4,86
S 0.3 3,05
0 50,9 42,71

Tabela 6.2 Caracterizacdo dos pellets de bagaco de cana-de-aguicar — Andlise imediata

Andlise Imediata

Experimental Bagaco in natura Bagaco
Vieira [49] carbonizado Vieira
[49]
Carbono fixo 10,22 0,47 56,42
Volateis 76,54 52,43 38,64
Cinzas 6,97 0,94 491
Umidade 6,27 46,16 6,98

A Tabela 6.1 apresenta o resultado da andlise elementar comparada a resultados
da literatura, mostrando que os pellets possuem uma composi¢do semelhante ao bagaco
in natura. Porém a variacdo da composicdo do bagaco de cana-de-agUcar se deve a

diversos fatores como forma de cultivo, localidade, composi¢édo do solo e outros.

A Tabela 6.2 mostra que os pellets possuem menor quantidade de carbono fixo
que a biomassa carbonizada, onde autores como Spanhol e Outros [86] mostraram que
menores quantidades de carbono favoreceriam a velocidade da queima. Além de possuir

um teor de volateis superior as biomassas carbonizadas e in natura.

Conforme autores como Spanhol e Outros [86], e Garcia [87], 0 processo de

peletizacdo aumenta o teor de volateis de uma maneira geral. O teor de volateis esta
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relacionado ao comportamento da decomposicdo térmica acelerando a combustdo do

combustivel.

Sendo os pellets uma biomassa com maior teor de volateis e menor teor de carbono
solido, esta favoreceria ao processo de gaseificacdo acelerando o processo de
decomposicéo térmica e queima. Esperando assim reacfes mais rapidas do que o bagaco

in natura ou carbonizado.

6.2 RESULTADOS — TAMANHO DE PARTICULAS SOLIDAS DO LEITO

A seguir sdo apresentados os resultados obtidos na determinacgédo do tamanho de
particulas que posteriormente foi utilizado para a determinacdo das condicGes

operacionais do gaseificador e das condic6es de contorno das simulagGes numéricas.

A Tabela 6.3 mostra os calculos para o diametro médio de particulas do leito de

magnesita, utilizando a Equacéo (5.1) apresentada anteriormente.

Tabela 6.3. Diametro médio de particulas do leito.

di, pm Vi di™m3) Vidi™3) di™3 Vidi™®
1 5,80E-03 1,00E+00 5,80E-03 1,00E+00 5,80E-03
20 1,28E-01 5,59E-04 7,17E-05 1,60E+05 2,05E+04
40 1,18E-01 9,88E-05 1,17E-05 2,56E+06 3,02E+05
80 2,17E-01 1,75E-05 3,80E-06 4,10E+07 8,90E+06
105 1,22E-01 8,85E-06 1,08E-06 1,22E+08 1,49E+07
149 1,67E-01 3,69E-06 6,15E-07 4,93E+08 8,21E+07
564 2,42E-01 1,32E-07 3,20E-08 1,01E+11 2,44E+10
Somatorio, 5,89E-03
Vidi™3)
Somatdrio, 2,45E+10
Vidi™®)
Diametro, 85,93
d(0,5), um
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O tamanho médio das particulas do leito de Magnesita utilizado na simulagdo em

CFD do gaseificador de leito fluidizado circulante de biomassa foi de 85,93 um.

6.3 RESULTADOS DA ANALISE TERMOGRAVIMETRICA

Abaixo sdo mostrados os resultados obtidos através de analise termogravimeétrica,

utilizando o equipamento de TGA-DSC.

Conforme apresentado no capitulo 3, a faixa de secagem esta em torno de 100 a
225 °C [13], e indica que a faixa de devolatilizacdo se encontra entre 225 e 550 °C [14].
Quando ocorre a mudanca de inclinagdo na curva isso indica a mudancga de processo que

esta ocorrendo.

As Figuras 6.1 apresenta a curva de perda de massa em funcdo da temperatura,
tracada a partir de um conjunto de dados obtidos durante um dos experimentos de analise
termogravimétrica, com taxa de aquecimento de 5 °C/min. A partir da temperatura em
torno de 115 °C inicia-se a perda de massa através da secagem. Quando ocorre a mudanca
de inclinacdo da curva isto indica a mudanga do mecanismo da perda de massa., indicando

a transicao da secagem para o processo de devolatilizacéo.

Experimento TGA
12

10

M[mg]
(@)

0 100 200 300 400 500 600 700 800 900
T[°C]

Figura 6.1. Experimento TGA de pellets de bagaco de cana-de-agUcar.
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A Tabela 6.4 mostra os resultados da cinética do processo de secagem dos pellets

de bagaco de cana-de-agucar.

Tabela 6.4. Parametros de Secagem de pellets de bagaco de cana-de-agUcar.

Cinetica de secagem

Taxa de
aquecimento Ea
Experimento [°C/min] In(ko) ko [kJ/mol] n

1 5 11,6 1,1.105 59,4 1,3
2 5 10,7 4,4.104 55,4 1,4
5 10 12,3 2,2.10° 55,8 1,6
6 10 8,9 7,0.10° 45,8 1,4
7 10 16,0 9,2.106 66,1 15
8 15 13,6 8,2.10° 59,6 1,5
9 15 13,6 7,8.10° 59,4 15
10 15 13,5 7,0.10° 59,2 15
11 20 15,2 4,1.106 64,2 15
12 20 15,6 5,8.106 65,4 1,4
13 20 14,5 1,9.108 63,1 15

Média 13,2 2,2.10° 59,4 1,4

Desvio

Padrdo 2,2 2,8.106 5,5 0,1

Média + 3
desvio
padrio 19,5 1,1.107 75,8 1,6
Média - 3
desvio
padrio 6,9 -6,4.10° 42,9 1,2

ko ou A sdo calculados pelo exponencial do Ln[ko]. Os valores apresentados mostram

os resultados numéricos validos.
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A Tabela 6.5 mostra os resultados da cinetica da devolatilizacdo de pellets de

bagaco de cana-de-agUcar.

Tabela 6.5. Parametros de devolatilizacdo de pellets de bagago de cana-de-agucar.

Parametros de Ahrrenius devolatilizacdo

Taxa de
aquecimento
Experimento [°C/min] In(ko) Ko Ea [k)/mol] | n
1 5 48,7 | 1,4.10% 238,6 0,1
2 5 16,3 | 1,2.107 113,4 0,6
4 5 15,9 | 8,0.10° 112,3 0,3
5 10 19,1 | 2,1.108 115,2 0,5
6 10 44,9 | 3,1.10% 260,0 1,0
7 10 55,9 | 1,8.10%* 319,3 1,0
8 15 18,7 | 1,4.108 116,2 11
9 15 47,8 | 5,8.10%° 262,6 19
10 15 199 | 4,6.108 122,6 1,0
11 20 18,7 | 1,3.108 116,4 11
12 20 17,1 | 2,8.107 108,6 1,0
13 20 17,9 | 6,1.107 1129 1,0
Média 26,6 | 3,6.10% 158,1 0,8
Desvio Padrio 15,7 | 6,6.10° 78,0 0,4
Média + 3desvio padrio 73,7 | 1,0.10% | 392,2 2,0
Média - 3desvio padrio -20,5 | 1,2.10° -76,1 -0,4

Apesar da variacdo dos dados obtidos, quando se considera o intervalo entre a
média acrescido de 3 desvios padrbes e a média decrescida de 3 desvios padrdes, todos

os valores encontrados foram considerados no calculo das médias.
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A Tabela 6.6 apresenta os resultados obtidos apos tratamento numérico dos dados
gerados atraves dos experimentos com o TGA e a média dos valores, encontrados na
literatura (Tabela 3.12).

Tabela 6.6. Pardmetros pseudocinéticos para a secagem e a devolatilizacdo para pellets
de bagaco de cana-de-agUcar.

Processo A Ea "
pseudocinético [(1/s).(mol/m3)+1] MJ/mol
Secagem - 2,2 10° 59,4 14
experimental
Secagem - média da 82 103 46.98 1
literatura ’ .
Devolatilizagéo - 36 101 158.1 0,8
experimental ’ ’ |
Devolatilizagio - 96 10° 161.15 1

média da literatura

Comparando os valores experimentais calculados a energia de ativagdo dos
processos de secagem e devolatilizacdo séo em torno de 25% e 1%, respectivamente,
superiores em relacdo a média dos valores da literatura e os coeficientes pré-exponenciais
possuem valores de desvios absolutos de 10° para a secagem e 10° para a devolatilizac&o.
Apesar dos valores de energia de ativacdo estarem dentro da faixa da literatura, o fato dos
coeficientes pré-exponenciais serem superiores aos valores da literatura, se deve ao fato
de que os pellets por se tratarem de uma biomassa torrada, moida e prensada com um teor
de volateis, conforme apresentado por Spanhol e Outros [86] e Garcia [87], 0 maior teor
de volateis aumenta a velocidade do processo de decomposicdo térmica, ou seja liberacao

das fracGes de volateis e de umidade.

A Figura 6.2 apresenta a comparacao entre a curva de perda de massa dos pellets
de bagaco de cana-de-agucar durante o experimento do TGA e a curva tragada atraves
dos parametros pseudocinéticos médios, obtidos através do tratamento dos dados do TGA
através do método cinético de ordem n apresentados em Elder [48] e Koga e Outros [47],

para 0s processos de secagem e de devolatilizacéo.
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Figura 6.2. Comparacdo entre a curva de perda de massa por TGA e as curvas de
secagem e de devolatilizacdo dos pellets de bagaco de cana-de-acucar.

Para a realizacdo das simulacbes do processo de gaseificacdo foram
desconsideradas as diferencas entre a moagem dos pellets de bagaco de cana-de-acUcar
para 0s experimentos no TGA em laboratério e a moagem dos pellets realizada pelo

sistema de alimentacdo de biomassa da planta piloto de gaseificacéo.

6.4 RESULTADOS — EQUACAO ESTEQUIOMETRICA
DEVOLATILIZACAO

Durante os trabalhos de simulacdo surgiu a necessidade de se ajustar a equagao
estequiométrica para devolatilizacdo, que era um modelo proposto para o carvao, de

maneira que esta também pudesse ser utilizada para biomassa.

O processo pseudocinético da devolatilizagdo apresentado foi uma modificacao
proposta no calculo dos coeficientes da Equacdo estequiométrica (A.6), apresentada por
Nakod [27], mostrada no Anexo 2, Equacdo (A2.9). A modificacdo foi realizada para

ajustar a formagédo de hidrogénio e mondxido de carbono, formados no processo de
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gaseificacdo, para bagaco de cana-de-aclcar. A Equacdo estequiométrica (A.6) €

mostrada a seguir:

Volateis - aCO + bH,S + cCH, + dH,0 + eH, + fN, + g0, + hAlcatrao
(A.6)

Com base na composicdo dos pellets de bagaco de cana-de-acUcar, a equagéo
estequiométrica do processo de devolatilizacdo foi ajustada, conforme modificacéo
proposta, obtendo a Equacdo (B.6), utilizada no modelo proposto de cinética para

representar o processo de gaseificacdo do bagaco de cana-de-acUcar:

Volateis — 0,0008 Alcatréo + 0,77CO + 0,225CH, + 0,11H,0 +1,21H,

+0,009N, +0,003H,S (B.6)

6.5 RESULTADOS — MODELO CINETICO PROPOSTO

ApOs extensa pesquisa relacionada a cinética do processo de gaseificacdo, a
proposicdo de modelo é composta por 4 reacOes heterogéneas, 8 reacdes homogéneas e 2

processos pseudocinéticos.

A seguir é apresentado 0 modelo proposto, M1, para representar o processo de
gaseificacdo de bagaco de cana-de-aglcar, nas simulacdes, utilizando o método de
dindmica dos fluidos computacional (CFD).
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A Tabela 6.7 apresenta as equagdes estequiomeétricas envolvidas e suas fontes do

modelo proposto (M1). Os demais modelos simulados s&o apresentados no Anexo 5.

Tabela 6.7. Equacdes estequiométricas do modelo cinético proposto (M1).

Descricao Autor Equacao Estequiométrica
Secagem H,0qy = H0(y)
Devolatilizacdo Modificagédo Volateis = 0,0008Alcatrao + 0,77CO
proposta + 0,225CH, + 0,11H,0
+ 1,21H, + 0,009N,
+ 0,003H,S
Oxidacdo do Modificacdo Alcatrao + 3,50, - 7C0O + 4H,
Alcatréo Proposta

Deslocamento de

Bustamante e

CO + H,0.4) > CO, + H,

vapor outros [28]
Deslocamento de Equilibrio CO; + H; = CO + H,0g
vapor reversa
Gaseificacdo a Wau et. al C+ Hy0¢ — CO+H,
vapor [31]
Gaseificacdo a CO> C+C0,- 2C0
Reacéo de
Boudouard
Combustéo parcial C +0,50, - CO
Metanacéo C+2H, » CH,
Formacdo de vapor | Fluent [5] 0,50, + H, > H,04)
Formacdo de vapor | Equilibrio H,0(4 — 0,50, + H,
—reversa
Combustéo de Westbrook CH, + 1,50, — CO + 2H,0
metano and Dryer
[29]
Gaseificacdo de Hou and CH, + H,0 - CO + 3H,

metano

Hughes [30]

Oxidacédo de CO

Westley [18]

CO + 0,50, - CO,

A espécie alcatrdo utilizou as propriedades do composto tolueno (C7Hs).
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A Tabela 6.8 apresenta os parametros estequiométricos das reacbes e
pseudoreacOes utilizadas no modelo proposto (M1) para representar o processo de
gaseificacdo de biomassa.

Tabela 6.8. Pardmetros cinéticos e pseudocinéticos do modelo proposto (M1).

Descricdo Autor Ea A[(1/s).(mol/m3)(1- | N1 | N2
[J/mol] n)]
Secagem Experimental | 5,94.10’ 2,15.106 0,8
Devolatilizagdo | Experimental | 1,58.10° 3,6.101! 1,4
Oxidacdo do | Nakod [27] | 1,0.108 1,0.10% 0,5
Alcatréo
Deslocamento | Bustamante | 2,88.10% 2,35.10%° 05 | 1,0
de vapor etal. [28]
Deslocamento | Nakod [27] | 3,26.108 1,785.10%2 1,0 | 0,5
de vapor
reversa
Gaseificacdo a Wu et. al 1,42.108 42,5 0,4
vapor [31]
Gaseificagdo a 2,2.108 2224 0,6
CO;
Reacéo de
Boudouard
Combustio 1,3.108 300 0,65
Metanagao 1,5.108 1,62 1,0
Formacdo de | Nakod [27] | 3,1.107 9,87.108 1,0 | 1,0
vapor
Formacdo de | Nakod [27] | 2,06.10! 2,728.108 1,0
vapor — reversa
Combustdo de | Westbrook 2,0.108 5,012.10% 0,7 | 08
metano and Dryer
[29]
Gaseificacio de Hou and 2,09.108 5,922.108 05 | 1,0
metano Hughes [30]
Oxidacao de Westley 3,18.10° 2,5.10 0,25| 0,5
co [18]
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6.6 RESULTADOS TERMO-FLUIDODINAMICOS

Esta secdo apresenta 0s resultados de temperatura e pressdao durante o
funcionamento do gaseificador, mostrando que 0 mesmo apresentou um funcionamento
fluidodindmico estavel.

As Figuras de 6.3 a 6.7 apresentam o funcionamento fluidodindmico do

gaseificador com uma massa de leito de solidos inicial com 9kg de magnesita.

A Figura 6.3 apresenta as curvas de velocidades adimensionais e didmetros
adimensionais que sdo utilizadas para a determinacdo do regime de fluidizacao através do
diagrama de Grace (Figura Al.1) [88], além de mostrar um funcionamento estavel
durante a operagédo do gaseificador durante o experimento ao longo do dia (tempo em
horas). Para didmetros adimensionais em torno de 1,5 e com velocidades adimensionais
de operacdo em torno de 1,5, o ponto operacional no diagrama de Grace se aproxima da

regido de rapida fluidizacao.
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Figura 6.3 Parametros adimensionais do experimento.
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A Figura 6.4 apresenta as curvas de temperatura ao longo do riser, mostrando que
estas oscilam entre 830 °C e 840 °C durante a operacdo do gaseificador. As curvas
mostram também que a diferenca de temperatura entre o topo e a base é inferior a 10 °C,
devido as reacOes exotérmicas. E que a temperatura de injecdo dos agentes gaseificantes
(mistura de oxigénio com vapor) oscila em torno de 300 °C. Logo mostrando que as
temperaturas se mantiveram devido as reactes do processo de gaseificacdo ao longo do
dia (tempo em horas), visto que a configuracdo de aquecimento das paredes era entre 650
e 700°C.
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Figura 6.4 Temperatura no interior do riser.
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A Figura 6.5 apresenta a temperatura no interior do riser em funcéo das vazodes de

vapor e oxigénio. As curvas mostram o funcionamento do gaseificador ao longo do dia

(tempo em horas), com uma vazdo de vapor em torno de 15 kg/h, temperatura proxima

dos 850°C e uma vazao de oxigénio em torno de 4,5kg/h.
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Figura 6.5 Temperatura no interior do riser em funcéo da vazdo de agente gaseificante.
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A Figura 6.6 apresenta a pressao diferencial no selo mecénico e a altura do selo
mecanico na valvula-L. Estas mostram o funcionamento do gaseificador ao longo do dia
(tempo em horas), onde o selo mecénico é dindmico oscilando entre 50 e 90 mbar e com
altura aproximada entre 200 e 400mm, sendo a perda de carga no selo proporcional a
altura de solidos na base da perna de retorno (downcomer). Para aumentar a estabilidade
do selo mecénico foi aumentada a massa de leito de magnesita de 8 para 9 kg durante os

experimentos realizados.
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Figura 6.6 Pressdo diferencial e altura de sélidos na valvula-L.
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A Figura 6.7 apresenta as pressodes de topo e de base do riser, a pressao de saida
do ciclone e a perda de carga na placa porosa (injecdo do agente gaseificante). O
comportamento oscilatorio das press@es, ao longo do dia (tempo em horas), se deve ao
fato da continua alteracdo do tamanho de particulas no interior do riser, devido a injecéo
dos pellets de biomassa. Visto que as particulas da biomassa sdo consumidas ao longo do
tempo e quando seu tamanho se reduz, passam do regime borbulhante para o regime
circulante, onde as particulas sdo arrastadas ao longo do riser, separadas no ciclone e

retornam para a base através do downcomer.
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Figura 6.7 Pressdes no riser e na placa porosa.
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Conforme a Tabela 5.3, planejou-se a realizacdo de experimentos de gaseificacdo

na planta piloto Petrobras, para a realizagéo da validagéo das simulagdes em CFD.

A Tabela 6.9 apresenta os resultados da composi¢cdo experimental do gas de

sintese bruto, em base seca e isenta de nitrogénio, dos experimentos 1, 2, 3, 7 e 9

realizados.

Tabela 6.9. Resultados experimentais — composi¢do do gas de sintese bruto e
parametros operacionais.

Descricdo da Teste 1 Teste 2 Teste 3 Teste 7 Teste 9
espécie
Temperatura, °C 839 849 850 839 850
Vazéo Real de 14,2 15,05 14,1 15,1 14,18
vapor, kg/h
Vazao Real de 4,1 4,2 4,5 4,1 4,5
02, kg/h
O2, %molar 0,28 0,24 0,00 1,01 0,00
CO2, Y%omolar 40,63 34,50 42,14 30,76 41,67
CHa, %molar 8,90 9,25 8,31 6,17 8,44
Hidrocarbonetos,
%molar 2,48 5,04 6,32 - 6,21
H2, %molar 28,70 25,13 19,92 38,25 20,04
CO, %molar 19,01 25,85 23,31 20,36 23,64
Alcatréo, -
%molar 0,00333 0,00584 0,0025 0,00345
(g/Nm®) (9,8 (17,2) (7,4) (10,2)
H./CO 1,51 0,97 0,85 1,88 0,85

Valores em % molar. O alcatrdo e seus componentes sdo medidos através do método SPA

(Solid phase adsorption) [84]. Os valores totais obtidos encontram-se na faixa entre 8 a

15 g/Nm3 citado por Corella e outros [16].

Durante os experimentos, devido a problemas operacionais durante a fase de testes

de gaseificacdo, ndo foi possivel a obtencéo de resultados de composigédo do géas de sintese

para os testes 4, 5, 6 e 8.
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Com base nestes resultados experimentais, foram realizadas curvas das espécies
estudadas em funcdo do SB e em funcéo da vazdo de oxigénio, para a operacdo normal
do gaseificador.

A Figura 6.8 mostra a média da temperatura no gaseificador em funcédo da vazéo
de oxigénio e da razdo SB. Como ¢ apresentado, a temperatura se eleva com o aumento
da vazdo de oxigénio. E a mudanca da vazédo de vapor do SB=1 (15kg/h de vapor) para
SB=1,2 (18 kg/h de vapor) ndo influenciou diretamente na temperatura de maneira
significativa (pelo fato das resisténcias elétricas s6 serem desativadas em condicOes
estaveis de operacdo). Porém, influenciou nas reacGes por promover um teor de vapor
maior nas reacdes quimicas do processo de gaseificacdo. E este nivel de vapor foi
suficiente para evitar que as reagfes atingissem niveis mais altos de temperatura no

gaseificador.
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Figura 6.8. Temperatura experimental média no gaseificador em fungéo do SB e da
vazdo de oxigénio.
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A Figura 6.9 apresenta a curva experimental de variacdo da formacao de alcatrdo
em funcdo do SB e da vazéo de oxigénio. A tendéncia dos dados experimentais obtidos
foi 0 aumento de formagéo de alcatrdo com o aumento da vazao de oxigénio, e a redugédo
do mesmo com o aumento da vazao de vapor. Conforme apresentado por Guan e outros
[35], catalisadores a base de ferro, que é o caso do leito utilizado na planta piloto de
gaseificacdo, apresentam alta atividade de reforma a vapor de alcatrédo de biomassa, logo,
com o0 aumento da presenga de vapor ocorreria a diminui¢do da concentracao de alcatréo
na corrente de gases formada. Conforme é apresentado por autores como Kinoshita e
Outros [51] e Herndndez e Outros [52] existe a formacédo de espécies de alcatrdes mais
pesados nas condi¢des em torno de 850°C com valores de A entre 0,2 e 0,3, 0 que poderia

explicar o aumento da formagao de alcatréo.
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Figura 6.9. Alcatrdo experimental em funcdo do SB e da vazao de oxigénio.
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A Figura 6.10 apresenta a curva experimental de variacdo da formacao de CO2 em
funcdo do SB e da vazdo de oxigénio. A tendéncia dos dados experimentais obtidos foi o
aumento de formacdo de dioxido de carbono com o aumento da vazdo de oxigénio, e a
reducdo do mesmo com o aumento da vazéo de vapor. Considerando o aumento da vazao
de O, que consequentemente eleva a temperatura, pode se verificar que: a rea¢do de
Boudouard (Figura 3.5 [8]) reduz a concentracdo de CO., a reagdo de deslocamento de
vapor ou shift (Figura 3.6 [8]) e a reacdo de oxidacdo de mondxido de carbono aumentam
a formacéo de CO.. E considerando o aumento da vazéo de vapor, que consequentemente
reduz a temperatura, mostra-se que: a reacdo de Boudouard consome menos CO., e as
reacOes de shift e de oxidagdo de CO produzem mais CO.. Logo, as reacOes de shift com
a de oxidacéo de CO devem predominar sobre a rea¢do de Boudouard, produzindo CO..
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Figura 6.10. Dioxido de Carbono experimental em funcdo do SB e da vazao de
oxigénio.
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A Figura 6.11 apresenta a curva experimental de variacdo da formacao de CHs em
funcdo do SB e da vazdo de oxigénio. A tendéncia dos dados experimentais obtidos.
Considerando o aumento da vazdo de O, que consequentemente eleva a temperatura,
pode se verificar que: a reacdo de metanacdo (Figura 3.7 [8]), combust&o e gaseificacdo
de metano aumentam o consumo do mesmo, consequentemente reduzindo sua
concentracdo. Considerando o aumento da vazao de vapor, com consequente reducgéo da
temperatura, as reagOes de metanacdo e de combustdo de metano passam a consumir
menos metano, porém a reacdo de gaseificacdo de metano passa a consumir mais metano
proporcionalmente. Logo, a tendéncia de reducdo do metano é vélida tanto para o

aumento de oxigénio como o0 aumento de vapor.
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Figura 6.11. Metano experimental em fung&o do SB e da vaz&o de oxigénio.
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A Figura 6.12 apresenta a curva experimental de variacao da formacéo de CO em

funcdo do SB e da vazdo de oxigénio. Considerando o aumento da vazdo de O», que

consequentemente eleva a temperatura, pode se verificar que: a oxidacdo de alcatréo,

combustdo parcial, combustdo de metano, reacdo de Boudouard (Figura 3.5 [8]) e

gaseificacdo a metano e a vapor produzem CO, e as rea¢des de oxidagédo de CO e de Shift

(Figura 3.6 [8]) consomem CO. E considerando que o aumento da vaz&o de vapor reduz

a temperatura pode se verificar que: as reag0es de Boudouard, devolatilizacdo,

craqueamento do alcatrdo, combustdo parcial, combustdo de metano, gaseificacdo de

metano e de vapor e a reacdo de shift (que passa a produzir mais do que consome)

produzem o CO, e a reacéo de oxidacdo de CO passa a consumir menos CO. Logo, existe

uma tendéncia de aumento do CO com 0 aumento da vaz&o de vapor.
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Figura 6.12. Mondxido de carbono experimental em funcéo do SB e da vazdo de

oxigénio.
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A Figura 6.13 apresenta a curva experimental de variacdo da formacédo de H, em
funcdo do SB e da vazdo de oxigénio. Considerando o aumento da vazdo de O», que
consequentemente eleva a temperatura, pode se verificar que: a reacdo de devolatilizacéo,
oxidacdo de alcatréo, gaseificacdo a metano e a vapor produzem hidrogénio, e a reacédo
de metanacéo (Figura 3.7) consome menos hidrogénio e a reacdo de shift (Figura 3.6)
consome mais hidrogénio. E considerando que o aumento da vazdo de vapor reduz a
temperatura pode se verificar que: as reacOes de devolatilizagéo, de oxidacdo do alcatrao,
de gaseificacdo de metano e de vapor e a reacdo de shift (que passa a produzir mais do
que consome) produzem o Ho, e a reagdo de metanagdo passa a consumir mais Ho. Logo,
existe uma tendéncia de aumento do H, com o aumento da vaz&o de vapor e uma
tendéncia de reducdo de H> com o aumento da vazdo de O.. Onde a reducdo da
concentragdo devido a vazéo do Oz é mais acentuada do que o aumento devido a vazéo

de vapor.
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Figura 6.13. Hidrogénio experimental em fungdo do SB e da vaz&o de oxigénio.
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A Tabela 6.10 apresenta um quadro resumo com as tendéncias observadas nas

curvas das espécies realizadas, com os dados experimentais obtidos nos trabalhos de

gaseificacao realizados nesta Tese.

Tabela 6.10. Tendéncias experimentais de formacéo das espécies.

Descricédo da variavel Vazéo de O Vazéo de vapor
CO Reducdo com o aumento Aumento com o0 aumento
da vazéo da vazéo
CO2 Aumento com 0 aumento Reducdo com 0 aumento
da vazéo da vazéo
H2 Reducdo com aumento da | Aumento com o0 aumento
vazao da vazéo
CHas Reducdo com 0 aumento Reduc¢do com 0 aumento
da vazéo da vazéo
Alcatréo Aumento com 0 aumento Reducdo com 0 aumento
da vazéo da vazéo
Temperatura Aumento com 0 aumento Sem variagao aparente
da vazéo

6.8 RESULTADOS COMPUTACIONAIS

Os resultados computacionais apresentados sdo:

- Ajuste do modelo preliminar proposto com a comparacao de seus resultados com

os outros modelos simulados;

- Simulacéo dos experimentos de gaseificacdo descritos na Tabela 5.3.

6.8.1 Resultados Computacionais — Escolha do Modelo

Um conjunto de simulagdes em dindmica dos fluidos computacional foi realizado

para a verificagdo do modelo ajustado dos resultados de predi¢do da composicdo do gas
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de sintese e a realizacdo da busca por um modelo que melhor representasse a predicéo da

composi¢do do gés de sintese gerado pelo gaseificador em leito fluidizado circulante,

utilizando o bagacgo de cana-de-agucar como combustivel.

Estas simulacOes foram baseadas em um teste experimental de gaseificagéo de

pellets de bagaco de cana-de-acucar, realizado na planta piloto PETROBRAS de

gaseificacdo de biomassa em leito fluidizado circulante. As caracteristicas do

experimento de gaseificacdo séo descritas na Tabela 6.11.

Tabela 6.11 Caracteristicas do Experimento de gaseificacdo

Descricao Valor
Temperatura do reator, °C 850
Pressdo relativa, bar 1,3
Vazdo de biomassa, kg/h 15
SB 1
Vazao de oxigénio, kg/h 4,1
Composicédo do gés de sintese bruto,
%molar
02 1,008
H: 38,24
CO 20,35
CO2 30,75
CH4 6,17
CoH> 2,75
C2oHe 0,332
CsHe 0,372
Alcatrdo 0,0025
Razéo H,/CO 1,87

A Equacéo (6.1) mostra o calculo do desvio numérico em relagéo aos resultados

experimentais,

Rsiy — R
Desvio = Abs[MJ -100 (6.1)
Exp
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onde R sdo os resultados, Sim indicada as simulacGes e Exp indica os resultados

experimentais.

A Equacédo (6.2) mostra o calculo do RMS (Root mean square), utilizado para
comparar a acuracidade dos resultados das simulagfes em relagdo aos resultados

experimentais.

2
RMS = Jﬁm&ﬂm —Xr®) (6.2)

onde X '™ e X EXP 530 as fracdes molares obtidas nas simulacées e nos experimentos,

respectivamente. O subscrito n indica as espécies quimicas.

A partir dos dados apresentados na Tabela 6.11 foram realizadas as simulagdes
descritas na metodologia. Os resultados destas simulacdes sdo apresentados na Tabela
6.12, inclusive os respectivos valores de RMS em relagdo ao experimento de gaseificagdo
utilizado como referéncia. Os valores apresentados na coluna do modelo empirico de

Leite [26] utilizam os valores de SB e de A apresentados na Tabela 5.3.

Tabela 6.12 — Comparagéo entre os resultados das simulagdes preliminares.

Descricao Simulacdes

Espécies EXP M1 M2 M3 M4 Empirico
CO2 30,7 31,8 25,5 75,03 31,1 45,8
CH4 6,1 6,9 3,7 2,54 7,0 1,7
H: 38,2 37,3 32,6 13,67 37,8 28,5
(o{0) 20,4 23,6 28,2 8,68 23,9 13,9

Alcatréo 0,002 0,0025 8,4 0,007 0,0025 -

RMS[%] 1,8 5,6 23,3 1,8 9,8

Os valores apresentados sdo expressos em percentagem de fracdo molar. Onde M1 foi o
modelo proposto baseado na alteracdo do modelo de gaseificacdo para carvéo de Nakod
[27], M2 que foi baseado no modelo de gaseificacdo para carvdo de Nakod [27] e Syamlal
[64], M3 que foi baseado nos valores médios dos parametros cinéticos de devolatilizagdo
e secagem da literatura apresentados na Tabela 6.6 e 0 M4 foi baseado no modelo de
creaqueamento de alcatrdo de Ledesma e Outros [1].
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A Tabela 6.13 apresenta os desvios numéricos dos dados da Tabela 6.12.

Tabela 6.13. Desvios numéricos percentuais em relacdo aos resultados experimentais.

Simulacéo /

Espécies H: CO Alcatréo CHs CO2
M1 2,4 16,1 1,1 11,8 34
M2 14,7 38,4 3,4.10° 39,4 17,1
M3 64 57 192 59 144
M4 1,15 17,7 0,3 13,2 11

Leite [26] 25,6 31,8 - 72,9 49,0

A Tabela 6.14 apresenta os resultados obtidos com a simulacdo M4, para as
espécies adicionadas, ou seja, os demais hidrocarbonetos adicionados ao modelo de

predicao.

Tabela 6.14. Espécies adicionadas devido ao modelo baseado em Lesdesma e Outros [1].

Simulacdo/ | CoHs CoHe CzHs
Espécies
EXP 2.75 0.33 0.37
M4 0 0 0

A selecdo do modelo cinético foi baseado na comparacdo dos resultados
numericos com o experimento com as seguintes caracteristicas: SB=1, lambda=0,25 e

vazdo de biomassa = 15kg/h.

Os resultados apresentaram que os modelos M1 (proposto) e M4(com modelo de
craqueamento de alcatrdo baseado em Ledesma) apresentaram 0S menores desvios
globais RMS de 1,8. Mostraram também o modelo M2, gaseificagdo de carvéo, baseado
em Nakod [27] e Syamlal [17], apresentou um resultado de RMS aproximadamente 3
vezes maior que 0 modelo M1. E que o Modelo M3 (dados médios da literatura para a
secagem e devolatilizagdo do bagaco de cana), como era esperado apresentou um desvio
RMS aproximadamente 13 vezes maior que o do modelo M1. Além de mostrar que o
modelo Empirico da literatura utilizado apresentou um resultado de RMS

aproximadamente 5,4 vezes superior ao resultado do modelo M1 — Proposto.
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Comparando os Modelos M1 e M4, mostraram que estas simulacfes apresentaram
0s menores valores globais de RMS em torno de 1,8, (Tabela 6.12), e que mesmo
adicionando o modelo de craqueamento de alcatrdo com 07 rea¢es quimicas baseadas
no modelo de craqgueamento de Ledesma e Outros [1], houve um aumento do custo
computacional sem incrementos significativos nos resultados em relagdo ao modelo
proposto (M1), onde as trés espécies de hidrocarbonetos (Tabela 6.14) acrescentadas ndo

apresentaram resultados significativos para as novas espécies.

De forma que o modelo proposto (M1) apresentado nas Tabelas 6.7 e 6.8 foi
adotado como o0 modelo cinético para aplicagdo nas simulacdes cujos resultados foram

comparados com os resultados experimentais e com dados disponiveis na literatura.

6.8.2 Resultados Computacionais — Composicao do Gas de Sintese

Com base no modelo cinético do processo de gaseificacdo proposto ajustado (M1)
foram realizadas 09 simulacdes, S1 a S9, em CFD utilizando as condi¢bes de contorno
apresentadas na Tabela 5.3. A Tabela 6.15 apresenta os resultados da temperatura (°C) e
da composicéao do gas de sintese bruto em base seca e isenta de nitrogénio obtidos através

das simulagdes computacionais realizadas.

Tabela 6.15. Temperatura e composicao do gas de sintese bruto em base seca e isenta de
N2 obtidas por CFD.

Descricdo | S1 S2 S3 S4 S5 S6 S7 S8 S9
T,°C 841 | 844 842 842 845 844 838 843 842
02 0,21 | 0,04 | 0,32 | 0,11 | 0,04 | O06 | O,71 | 0,25 | 0,38
CO2 32,1 | 33,29 | 38,11 | 28,48 | 32,45 | 41,05 | 31,09 | 38,54 | 38,81
CHs4 6,86 | 6,79 | 6,25 | 7,27 | 6,87 | 598 | 6,93 | 6,20 | 6,15
Ha 37,1 | 36,59 | 33,80 | 39,20 | 37,09 | 32,30 | 37,42 | 33,62 | 33,43
CO 23,6 | 23,21 | 21,43 | 24,85 | 23,45 | 20,53 | 23,75 | 21,31 | 21,14

Alcatrdo | 2,44 | 2,41 | 223 | 258 | 244 | 213 | 2,46 | 2,21 | 2,19
103 | .10® | .10° | .10% | .10° | .10® | .10° | .10% | .10

H./CO 1,56
7

1,576 | 1,577 | 1,577 | 1,581 | 1,573 | 1,575 | 1,577 | 1,581

Valores expressos em %molar.
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As temperaturas apresentadas na Tabela 6.15 sdo as temperaturas médias

calculadas em cada simulagéo no riser.

Com base nestes resultados foram realizadas curvas das espécies estudadas em
funcéo do SB e em fungéo da vazéo de oxigénio, considerado o ponto de operag¢do normal

do gaseificador.

A Figura 6.14 apresenta a curva numérica de variacdo de temperatura em funcgéo
do SB e da vazdo de oxigénio. Com o aumento da vazdo de oxigénio favorece as reacdes
de oxidacdo que liberam mais energia, esta energia liberada pode ser absorvida pelas
reacOes de reforma, que consequentemente reduzem a temperatura por serem
endotérmicas. As simulacfes realizadas considerando as menores vazdes de vapor
atingem as maiores temperaturas. O aumento da vazdo de oxigénio proporcionaria o
aumento da temperatura, porém os pontos com vazdo de 4,6 kg/h de oxigénio
apresentaram uma reducéo de até 2 °C, em torno de 0,1% do valor total, 0 que pode ser

considerado uma incerteza numérica da simulacdo em CFD.

Temperatura média no riser
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Vazdo de 02 [kg/h]

Figura 6.14. Temperatura numérica em fungdo do SB e da vaz&o de oxigénio.
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A Figura 6.15 apresenta a curva numerica de variacao da formacao de alcatrdo em
funcéo do SB e da vazdo de oxigénio. As curvas mostram uma tendéncia de reducdo da
formacéo de alcatrdo com o aumento da vazao de oxigénio e aumento da vazéo de vapor.
Esta tendéncia € coerente com a tendéncia apresentada em Guan e outros [35], que
mostrou que a reforma a vapor de alcatrdo aumenta com a temperatura e com a presenca
de vapor, mesmo que o mecanismo de reforma de alcatréo n&o tenha sido considerado na
simulacgdo. Pode ser observado que com o aumento do oxigénio, que consequentemente
aumenta a temperatura, a reducéo do alcatrdo é mais acentuada do que com 0 aumento do
vapor, visto que com menos vapor e mais oxigénio € uma situacdo onde se daria a maior

temperatura com o menor teor de alcatréo.
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Figura 6.15. Alcatrdo numérico em funcdo do SB e da vazdo de oxigénio.
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A Figura 6.16 apresenta a curva numérica de variacdo da formacdo de CHgs
(Metano) em funcdo do SB e da vaz&o de oxigénio. As curvas mostram uma tendéncia de
reducdo da formacdo de metano tanto com o aumento da vazao de oxigénio como com o
aumento da vazdo de vapor. Esta tendéncia € coerente com Basu [8], que mostrou que
com o0 aumento da temperatura ocorre a diminuicdo da concentragdo de CH4 (Figura 3.7)
e que o aumento de vapor reduz a concentracdo de CH4 atraves da reacdo de reforma a
vapor de metano.
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Figura 6.16. Metano numérico em funcao do SB e da vazdo de oxigénio.
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A Figura 6.17 apresenta a curva numeérica de variacdo da formacdo de CO:
(Didxido de carbono) em funcdo do SB e da vazédo de oxigénio. As curvas mostram uma
tendéncia de aumento da formagéo de CO; tanto com o aumento da vazéo de oxigénio
como com o0 aumento da vazdo de vapor. Esta tendéncia é coerente com Basu [8], que
mostra que com 0 aumento de temperatura aumenta a formacéo de CO., pois as reacOes
de gaseificacdo se aproximam mais da reacdo de combustéo.
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Figura 6.17. Didxido de Carbono numérico em funcdo do SB e da vazédo de oxigénio.
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A Figura 6.18 apresenta a curva numeérica de variacdo da formacdo de CO em

funcéo do SB e da vazdo de oxigénio. As curvas mostram uma tendéncia de reducdo da

formagdo de CO tanto com o aumento da vazdo de oxigénio. A concentragdo numérica

de CO aparentemente apresenta um comportamento nédo linear em funcdo da vazéo de

vapor.
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Figura 6.18. Monoxido de carbono numérico em funcdo do SB e da vazao de oxigénio.
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A Figura 6.19 apresenta a curva numérica de variacdo da formacdo de Hz em

funcdo do SB e da vazdo de oxigénio. Onde esta mostra uma tendéncia de reducéo da

formacéo de H» tanto com o0 aumento da vazao de oxigénio. A concentracdo numeérica de

H> aparentemente apresenta um comportamento ndo linear em funcéo da vazao de vapor.

Isso se deve ao fato de que no modelo de gaseificacdo possui 06 reacdes produzindo

hidrogénio e 02 reagOes consumindo.
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Figura 6.19. Hidrogénio numeérico em funcdo do SB e da vaz&o de oxigénio.
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A Tabela 6.16 apresenta um quadro resumo, com as tendéncias observadas nas
curvas das espécies realizadas, com os dados numéricos obtidos, nas simulagbes de

gaseificacao realizados nesta Tese.
As divergéncias observadas entre as tendéncias experimentais e numéricas foram:

Tabela 6.16. Tendéncias numéricas de formacdo das espécies.

Descricéo da variavel / Vazéo de O Vazéo de vapor
Espécie
CO Redugdo com 0 aumento Né&o Linear
da vazéo
CO2 Aumento com 0 aumento | Aumento com 0 aumento
da vazéo da vazdo
H> Reducdo com aumento da Né&o linear
vazao
CHas Reducdo com 0 aumento Reducdo com 0 aumento
da vazéo da vazdo
Alcatréo Reducdo com 0 aumento Reducdo com 0 aumento
da vazdo da vazdo
Temperatura Aumento com o0 aumento | Redugdo com o aumento
da vazéo da vazéo

A seguir sdo apresentadas as curvas das espécies principais do gas de sintese em

base Umida, em funcéo da vazdo de oxigénio e da razdo SB ao longo da altura do riser.
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As Figuras 6.20 e 6.21 apresentam a curva da formacdo de alcatrédo ao longo do
riser em fungdo do SB e da vazdo de oxigénio, respectivamente. Como pode ser
observado na Figura 6.20, quanto maior a vazdo de vapor menor o teor de alcatréo ao
final do riser, e considerando o ponto final do riser na Figura 6.21, quanto maior a vazao

de oxigénio menor o teor de alcatrdo formado.
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Figura 6.20. Alcatréo ao longo do riser em funcéo do SB.
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Figura 6.21. Alcatréo ao longo do riser em funcéo da vazao de oxigénio.
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As Figuras 6.22 e 6.23 apresentam a curva da formacédo de CO ao longo do riser
em funcdo do SB e da vazdo de oxigénio, respectivamente. Como pode ser observado na
Figura 6.22, quanto maior a vazdo de vapor menor o teor de CO ao final do riser, e
considerando o ponto final do riser na Figura 6.23, quanto maior a vazdo de oxigénio

menor o teor de CO formado.
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Figura 6.22. Mondxido de carbono ao longo do riser em funcéo do SB.
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Figura 6.23. Mondxido de carbono ao longo do riser em funcéo da vazéo de oxigénio.
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As Figuras 6.24 e 6.25 apresentam a curva da formacao de hidrogénio ao longo
do riser em funcdo do SB e da vazdo de oxigénio, respectivamente. Como pode ser
observado na Figura 6.24, quanto maior a vazao de vapor menor o teor de H» ao final do
riser, e considerando o ponto final do riser na Figura 6.24, quanto maior a vazdo de

oxigénio menor o teor de CO formado.
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Figura 6.24. Hidrogénio ao longo do riser em funcdo do SB.
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Figura 6.25. Hidrogénio ao longo do riser em funcéo da vazao de oxigénio.
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As Figuras 6.26 e 6.27 apresentam a curva da formacdo de CH4 ao longo do riser
em funcdo do SB e da vazdo de oxigénio, respectivamente. Como pode ser observado na
Figura 6.26, quanto maior a vazdo de vapor menor o teor de CH4 ao final do riser, e
considerando o ponto final do riser na Figura 6.27, quanto maior a vazdo de oxigénio

menor o teor de CO formado.
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Figura 6.26. Metano ao longo do riser em funcéo do SB.
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Figura 6.27. Metano ao longo do riser em funcdo da vaz&o de oxigénio.
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As Figuras 6.28 e 6.29 apresentam a curva da formacédo de CO2 ao longo do riser
em funcdo do SB e da vazdo de oxigénio, respectivamente. Como pode ser observado na
Figura 6.28, quanto maior a vazdo de vapor menor o teor de CO: ao final do riser, e
considerando o ponto final do riser na Figura 6.29, quanto maior a vazdo de oxigénio

maior o teor de CO; formado.
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Figura 6.28. Dioxido de carbono ao longo do riser em funcédo do SB.
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Figura 6.29. Dioxido de carbono ao longo do riser em funcéo da vazao de oxigénio.
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A Figura 6.30 apresenta os perfis de fragdo molar das espécies gasosas. O grafico
mostra que h& uma tendéncia de estabilizacdo da concentracdo das espécies no final
superior do riser. A reducdo na formacéo de hidrogénio em torno de 2,5m de altura se
deve ao equilibrio das reacdes de Shift, formacdo de vapor e metanacdo. Enquanto a

reducdo de CO pode ser devido as reacoes de shift e de oxidacdo de CO.
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Figura 6.30 Perfil de fracdo molar das espécies gasosas que compdem o gas de sintese
bruto ao longo do riser.
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A Figura 6.31 apresenta o perfil da fracdo molar do alcatrdo. O grafico mostra ha
uma tendéncia de estabilizagdo da concentragdo do alcatrdo no final superior do riser. A
reducdo na formacdo do alcatrdo em torno de 2,5m de altura se deve as reagdes de reforma
a vapor e craqueamento do alcatrdo, que ocorrem em temperaturas mais elevadas [35]. A
reducdo da temperatura em torno da cota de 1,0m é devido ao ponto de injecdo da
biomassa. E a temperatura alta na base do riser se deve ao retorno dos sélidos nédo
queimados separados no ciclone. E o pico acima de 900°C se deve ao primeiro impacto

da entrada do oxigénio no gaseificador.
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Figura 6.31 Perfil de fracdo molar do alcatréo e da temperatura ao longo do riser.

As demais curvas de formacdo dos compostos do gas de sintese, em base imida,

ao longo do riser sdo apresentadas no Anexo 9.
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6.8.3 Resultados Computacionais — Termo-Fluidodinamica

A seguir sdo apresentadas curvas de temperatura, pressdo, fracdo molar das

espécies e fracdo de volume das fases, obtidas através da simulacdo computacional.

A Figura 6.32 apresenta os perfis de pressao absoluta e temperatura ao longo do

riser. A zona de diminuicdo de temperatura é aproximadamente a regido de entrada de
biomassa no gaseificador. A perda de carga no riser foi de aproximadamente 4700 Pa (47
mbar) entre o topo e a base. Acima do ponto de injecdo de biomassa, as temperaturas das

fases sdo praticamente as mesmas, em torno de 850°C.
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Figura 6.32. Perfis de pressao absoluta e temperatura no riser obtidos através de
simulacdo em CFD.
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A Figura 6.33 apresenta os perfis da fracdo de volume de solidos de biomassa
(pellets) e de magnesita, e da velocidade dos gases ao longo do riser. O grafico mostra a
fracdo de biomassa que é arrastado pelo riser. As particulas de biomassa apresentam o
regime borbulhante na base, enquanto sdo consumidas pelas reacdes. Quando o seu
tamanho diminui o suficiente sdo arrastadas pela corrente de agente gaseificante. O
grafico mostra a fracdo de leito sendo arrastada através do riser, porém mantendo uma
maior concentragdo na base. Mostra também que a velocidade dos gases tem uma

tendéncia a se estabilizar na parte superior do riser.
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Figura 6.33 Perfil de fracdo de volume de solidos e da velocidade dos gases no riser.

6.9 Publicacdo de Artigo em Periddico Internacional

Outro resultado gerado por esta pesquisa de tese foi a publicacdo do seguinte
artigo em um periddico internacional:

- Medeiros, M. R. Q., Cruz, M. E., Leiroz, A. J. K., Reinaldo, R. F., Verissimo,
G. L., “Numerical modeling of the sugarcane bagasse gasification in a fast fluidized bed
reactor”, Journal of Renewable and Sustainable Energy 12, 043101 (2020);
https://doi.org/10.1063/5.0008120.
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7. COMPARACAO DOS RESULTADOS

Nesta secdo sdo apresentadas as seguintes comparagdes entre os resultados obtidos

no Capitulo 6:

- Resultados numéricos e experimentais da Tese e resultados empiricos da

literatura;
- Tendéncias das curvas numéricas e experimentais;

- Resultados numéricos da Tese e resultados experimentais e empiricos da

literatura.

7.1 COMPARACAO — CFD — EXPERIMENTAL — EMPIRICO

A Tabela 7.1 apresenta a comparacéo entre os resultados obtidos por CFD com o
modelo M1, obtidos através dos experimentos, 1, 2, 3, 7 e 9, onde as condicBes
operacionais foram apresentadas na Tabela 5.3, realizados no gaseificador e obtidos
através do modelo empirico da literatura (Leite [26]), além de apresentar os desvios
numéricos, calculados pela Equacdo (6.1) entre os modelos mostrados e os valores

experimentais.

Tabela 7.1 Comparacdo entre resultados numeéricos, experimentais e empiricos.

Descricao
Teste 1 Experimental S7 Empirico

CO2 30,8 31,1 26,0
CHas 6,2 6,9 1,7
H2 38,2 37,4 42,1
CO 20,4 23,7 20,1
Alcatrdo 0,00000 0,00244 0,0
RMS 1,6 3,8




Teste 2 Experimental S9 Empirico
CO; 41,7 38,8 44,6
CH4 8,4 6,1 1,7

H: 20,0 33,4 29,3
CO 23,6 21,1 14,3
Alcatrdo 0,00341 0,00241 0,0
RMS 6,3 7,5

Teste 3 Experimental S1 Empirico
CO2 40,6 32,1 41,4
CH4 8,9 6,9 2,8

H: 28,7 37,1 31,0
CO 19,0 23,6 16,3
Alcatréo 0,005989 0,002227 0,0
RMS 6,5 3,6

Teste 7 Experimental S2 Empirico
CO; 34,5 33,3 42,7
CH4 9,2 6,8 2,8

H: 25,1 36,6 30,1
CO 25,8 23,2 16,0
Alcatréo 0,00256 0,00246 0,0
RMS 54 7,6

Teste 9 Experimental S3 Empirico
CO2 42,1 38,1 25,3
CH4 8,36 6,2 2,8

H: 19,9 33,8 42,1
CO 23,3 21,4 21,4
Alcatréo 0,00354 0,00219 0,0
RMS 6,6 14,2

Valores expressos em %molar.
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Comparando os resultados das simulacbes realizadas, os resultados dos
experimentos de gaseificacdo executados na planta piloto e os resultados do modelo
empirico [26] utilizando as condi¢fes operacionais, os resultados numéricos realizados
nesta Tese, utilizando o modelo proposto (M1) apresentaram o resultado global médio de

RMS de 5,28 enquanto que o modelo empirico apresentou o valor médio de RMS de 7,34.

A Tabela 7.2 apresenta a comparacdo das temperaturas médias calculadas nas

simulagOes e medidas nos experimentos.

Tabela 7.2 Comparacdo entre resultados de temperatura: numéricos e experimentais.

Descricao Modulo Desvio (%)
Teste 1 Experimental S7
T,°C 839 841 0,23
Teste 2 Experimental S9
T,°C 849 844 0,58
Teste 3 Experimental S1
T,°C 850 842 0,94
0,9Teste 7 Experimental S2
T,°C 838 839 0,11
Teste 9 Experimental S3
T,°C 850 842 0,94

Os desvios numéricos para a temperatura média no riser do gaseificador sédo

inferiores a 1% para todos os testes.

7.2 COMPARACAO ENTRE AS TENDENCIAS DAS CURVAS DAS
ESPECIES

Considerando os pontos experimentais obtidos e 0s pontos numéricos calculados

obtivemos as seguintes consideragdes:

- Para a temperatura, os dados numéricos e experimentais tém a tendéncia de

aumentar com a vazao de oxigénio e apesar dos dados numéricos apresentarem uma
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tendéncia a diminuir com o aumento da vazéo de vapor o desvio € inferior a 2 %, enquanto
que os dados experimentais praticamente ndo mostram diferenca, quando comparadas
condicGes de contorno com a mesma vazéo de oxigénio que poderia ser explicada pela

variacdo de até 10°C entre o topo e a base do riser.

- Para o alcatrdo, os dados numéricos e experimentais seguem a tendéncia da
literatura como Guan e Outros [35] quando ocorre o aumento da vazdo de vapor, que
ocasiona 0 aumento da taxa da reacdo de reforma a vapor de alcatrdo, mesmo este
mecanismo néo tendo sido considerado na simulagdo em CFD. Quando ocorre 0 aumento
da vazdo de O, a tendéncia numérica segue a literatura reduzindo a concentracéo de
alcatrdo considerando que o alcatrdo fosse formado predominantemente por tolueno,
enquanto que a tendéncia experimental mostra um aumento do teor de alcatrdo com o
aumento de Oz, que poderia ser explicado através de trabalhos como o de Kinoshita e
Outros [51] e Hernandez e Outros [52] que mostraram que em determinadas condicdes
operacionais, acima de 800°C e valores de A entre 0,2 e 0,3, que é 0 caso desta pesquisa
de tese, poderia haver a formacao de espécies de alcatrfes mais pesadas como naftaleno
e benzeno em paralelo a destruicdo de fragfes mais leves de alcatrdo, onde estes

mecanismos nao foram contemplados nas simulacgdes.

- Para o diéxido de carbono, tanto os dados numéricos quanto os experimentais
seguem a tendéncia da literatura quando ocorre o0 aumento da vazédo de O, que ocasiona
0 aumento da concentracdo de CO». Devido ao numero de reagdes envolvidas no processo
de gaseificacdo a tendéncia de formagdo do CO; devido a variagdo da concentracdo de
vapor ndo pdde ser determinada.

- Para 0 monoxido de carbono, os dados experimentais seguem a tendéncia da
literatura para 0 aumento da vazdo de oxigénio, que € a reducao de CO devido ao aumento
de Oy, pois este tende a promover a reagdo de combustdo completa e a reagdo de oxidagao
do CO. Quando se trata da variacdo devido a vazao de vapor, a concentracdo numeérica
apresenta uma tendéncia nao linear que poderia ser explicado devido aos mecanismos
considerados nas simulagdes, talvez este comportamento pudesse ter sido observado se

todos os experimentos tivessem obtidos medi¢do da composi¢do do gas de sintese.

- Para o hidrogénio, os dados experimentais seguem a tendéncia da literatura tanto
para 0 aumento da vazao de vapor, que indica o0 aumento da concentracdo de hidrogénio,

como para 0 aumento da vazao de oxigénio, que indica a reducdo da concentracdo de Ho.



125

Quando se trata da variacdo devido a vazdo de vapor, a concentragcdo numérica apresenta
uma tendéncia néo linear que poderia ser explicado devido aos mecanismos considerados
nas simulagOes, talvez este comportamento pudesse ter sido observado se todos 0s

experimentos tivessem obtidos medicdo da composicao do gas de sintese.

7.3 COMPARACAO CFD — EXPERIMENTOS LITERATURA

Foram obtidos dados experimentais, de gaseificagdo de biomassa em leito
fluidizado circulante realizados em uma planta piloto semelhante a utilizada nesta
pesquisa de tese, da literatura, Leite [26], para serem comparados com os resultados
obtidos do CFD.

A Tabela 7.3 apresenta a comparacdo entre os resultados de uma das simulacdes
realizadas em CFD (S1) com dados experimentais de gaseificacdo realizadas em uma
planta piloto de gaseificacdo de biomassa da TU Delft (Universidade Técnica de Delft)
[26].

Tabela 7.3. Comparacdo entre os resultados da simulacdo S1 com dados da literatura

[26].
Descrigdo Dados Experimentais e Numéricos
Espécies Corrida 1 Corrida 2 Corrida 3 S1 Emp [26]
[26] [26] [26]
CO2 42,09 40,80 42,31 32,11 41,44
CH4 6,92 6,88 6,04 6,86 2,76
H> 33,33 35,60 37,16 37,07 31,03
CO 17,65 16,71 14,48 23,65 16,35
RMS
Corrida 1 6,1 2,5
RMS
Corrida 2 5,6 3,1
RMS
Corrida 3 6,9 3,6

Valores expressos em %molar. RMS1, RMS2 e RMS3 indicam os valores de RMS em

relacdo aos dados presentes da simulacdo (S1) e dados obtidos atraves do modelo
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empirico em relacdo ao conjunto de dados experimentais da literatura Corrida 1, Corrida

2 e Corrida 3, respectivamente.

Com a finalidade de testar o modelo proposto utilizado nas simulagdes, 0s
resultados da simulacdo realizada nesta pesquisa de tese S1 foi comparada a dados
experimentais de trés corridas da literatura que foram realizadas nas mesmas condicdes
do Teste 3. Comparando os dados numéricos obtidos desta pesquisa de tese com 0s
resultados empiricos e experimentais obtidos por Leite [26], obteve-se que apesar de que
o valor médio de RMS do modelo empiricos de 3,06 ter sido melhor do que o valor médio
de RMS obtido pela simulacdo S1 de 6,2, a simulagdo S1 apresentou resultados melhores

para as espécies de metano e de hidrogénio.

7.4 COMPARACAO CFD — EXPERIMENTOS

A Figura 7.1 apresenta a comparacao entre os perfis de temperatura numérico e
experimental ao longo do riser. A varia¢do numerica da temperatura é devida ao ponto de
injecdo da biomassa, que ndo € pré-aquecida proximo da cota de 1,0 m. A temperatura de
injecdo de gas é semelhante, sendo em torno de 370 °C para o experimental (curva
pontilhada) e em torno de 450 °C para 0 humérico (curva com o marcador tridngulo). E o
rapido aquecimento se da devido a injecdo de oxigénio e o retorno de sélidos nao

gueimados separados pelo ciclone.
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8. CONCLUSOES

Ap0s o término desta pesquisa de tese conclui-se que o modelo cinético proposto
para a representacdo do processo de gaseificacdo de pellets de bagaco de cana-de-agucar
apresentou uma boa aproximacdo global quando comparado com dados experimentais

gerados neste trabalho e com dados obtidos da literatura.

Quando comparados aos dados experimentais da literatura e do modelo empirico
gerado através destes experimentos, os resultados obtidos como o modelo M1 apesar de
ndo apresentar os melhores resultados globais de RMS apresentou os melhores resultados

para as espécies de hidrogénio e metano.

Para o atingimento deste resultado conclui-se também que os resultados obtidos
nas etapas realizadas nesta pesquisa também apresentaram bons resultados.

Quando se tratou da determinacdo dos parametros pseudocinéticos da secagem e
de devolatilizacdo para os pellets de bagaco de cana-de-agUcar, obtidos a partir do
tratamento dos dados medidos, através da analise termogravimétrica, pelo método
cinético de ordem “n”, forneceu os parametros utilizados para concluir o modelo cinético

para o processo de gaseificacao utilizado nas simulagdes em CFD.

A determinacdo da equacdo estequiométrica da devolatilizacdo dos pellets,
proporcionado pelo ajuste proposto no método de determinacdo dos coeficientes
estequiométricos para o processo de devolatilizacdo resultou em valores para a

concentracédo de hidrogénio, CO e CHg4 proximos dos resultados experimentais.

Para a realizacdo de trabalhos numéricos envolvendo o processo de gaseificacdo
de biomassas distintas, € necessaria a etapa inicial para a determinacdo dos parametros
pseudocinéticos dos processos de secagem e de devolatilizagcdo. E também a realizacéo
de andlises imediata e elementar para determinar a estequiometria do processo de

devolatilizacao.

O estudo experimental da planta piloto de gaseificacdo que gerou dados para
comparacdo com os dados numéricos. Outra observacdo foi que as andlises realizadas

foram utilizadas nas etapas tanto tedricas como experimentais.
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Durante este trabalho foi observado também que os dados médios da literatura
para os parametros pseudocinéticos dos processos de secagem e de devolatilizacdo da
literatura para biomassa in natura ndo poderiam ser aplicados a processos de pellets que

se trata de biomassa torrada, moida e depois prensada.

Verificou-se que era necessario ampliar as espécies de alcatréo e ndo utilizar uma
espécie representativa para tentar observar a formacao de alcatrdes mais pesados durante

a simulacdo numérica.

Verificou-se também que o modelo M4 que acrescentava um modelo de
craqueamento de alcatrdo baseado no modelo de Ledesma e Outros [1] precisaria de mais

estudos para fornecer resultados para as espécies adicionais de hidrocarbonetos.

O modelo proposto pode ser aplicado em estudos preliminares de novos
equipamentos de gaseificacdo em fase de projeto, de maneira que poderia gerar
informacdes a respeito do gas de sintese a ser produzido, através de uma simulacdo em

tamanho real.

A partir da predicdo do gas de sintese bruto a ser produzido em uma planta de
gaseificacdo na etapa de projeto, pode-se minimizar as incertezas na parte de limpeza e
condicionamento dos gases a depender da finalidade, seja para a producdo de

combustiveis sintéticos ou a producdo de energia elétrica.

Este tipo de estudo também pode auxiliar no dimensionamento de um novo

gaseificador.
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ANEXO 1 - DETERMINAGCAO DAS CONDICOES
OPERACIONAIS DA UNIDADE DE GASEIFICAGAO

Para a determinacédo das condicGes operacionais do experimento da planta piloto
de gaseificagcéo e das condi¢des de contorno da simulagdo em Dinamica dos Fluidos
Computacional (CFD), sdo utilizadas diversas equacdes apresentadas na literatura
classica, como Basu [8], Fogler [69], Turns [89] , Yang e Outros [90] e Souza-Santos
[12].

Inicialmente precisa-se estipular os solidos a serem arrastados e 0s agentes
gaseificantes. Para este caso sdo: leito de s6lidos (magnesita) e biomassa (bagaco de cana-

de-acucar) como solidos e a mistura oxigénio com vapor como agente gaseificante.

Foi estipulada como a formula quimica ChHmOpNoSq, a0 bagaco de cana-de-
acucar, onde seus componentes (carbono, hidrogénio, nitrogénio e enxofre) podem ser
quantificados através de analises em equipamentos do tipo cromatdgrafos de CNHS e o
oxigénio (O) é quantificado pela diferengca de massa, através de experimentos (analise

imediata e analise elementar).

Em seguida, sdo estipulados os trés parametros principais: Qbio, que é vazdo
massica de biomassa [kg/s], SB, que é a razdo entre a vazdo massica de vapor e a vazado
massica de biomassa e A, que é a razdo entre 0 oxigénio da reacdo da combustdo parcial

ou gaseificacdo e o oxigénio estequiométrico da reacdo de combustido completa.

Para o célculo da quantidade de oxigénio foi definida a reagdo da combustdo de

biomassa apresentada pela Equacéo estequiométrica (A1.A) a seguir,
A CyHmO,N,Sy+ B0, > C-C0,+D-H,0+E-SO, +F-N, (ALA)

onde os parametros “n”, “m”, “p”, “0” e “gq” sdo determinados a partir das anélises
elementar e imediata feitas na biomassa para os elementos carbono, hidrogénio, oxigénio,
nitrogénio e enxofre respectivamente, e da normalizacdo da composi¢ao sem cinzas e sem
umidade em funcéo do carbono, onde n = 1. Os parametros “A”, “B”, “C”, “D”, “E” e
“F” sdo os coeficientes estequiométricos da Biomassa, do oxigénio, do didxido de

carbono, do vapor e do didxido de enxofre respectivamente.
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Os parametros estequiométricos sao calculados a partir das Equacdes (Al.1) a
(AL1.5):

A=1 (AL.1)
p =2l (A1.2)
C=A (A1.3)
D=7 (AL.4)
E=q (AL.5)

onde SR € a razdo entre o oxigénio e o combustivel livre de cinzas da reacdo [kgO/kgdaf
combustivel] e o AR é a razdo entre a quantidade de oxigénio adicionada e a quantidade
de combustivel adicionada livre de cinzas [kgO adicionado/kgdar combustivel

acrescentado.

O calculo de SR é mostrado na Equagéo (A1.6):

_ 16 . Cdaf . Sdaf Odaf
SR=-2- (222 4 05 Hyqp +2- =) (AL.6)

onde Cuqaf, Hdaf, Sdaf, € Odaf SA0 respectivamente os percentuais de carbono, hidrogénio,

enxofre e oxigénio livre de cinzas.
O Célculo de AR ¢é apresentado na Equacédo (A1.7):
AR = 1- SR (AL.7)

O célculo da vazdo massica de oxigénio é feito através da Equacdo (A1.8):

Qoz _ wa AR - [100 (Uml(;i+sz) (A1.8)

onde Qo2 é a vazdo maéssica de oxigénio em [kg/s], Umid e Cinz sdo os percentuais de

umidade e de cinzas na biomassa.

O célculo da vazdo massica de vapor é feito através da Equacgéo (A1.9):
Qvapor = Qpio * SB (AL.9)

onde Quapor € a Vazéo massica de vapor em [kg/s].
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O préximo passo é determinar a distribuicdo granulométrica através da norma BS
2955:1993 [76] para calcular as faixas de didmetros dos solidos e depois determinar o

didmetro de particula médio atraves da Equacdo (A1.10):

1
d., = [Z Vl--d'l.m‘3]m—n
P Zvi.dlﬂ—3

(A1.10)

onde dp é 0 didmetro médio de particula, [um], v é o percentual volumétrico, d é o

diametro médio de uma faixa [um] e i € uma faixa granulométrica.

Ap0s a determinacdo das vazdes massicas, verifica-se se o regime de fluidizacéo
esta coerente com o0s experimentos pretendidos, através das Equacgdes (Al.11) a (A1.21)

que séo mostradas a seguir.

Calculam-se as fragdes méssicas e molares e as vazdes molares do vapor e do

oxigeénio atraves das Equacdes (Al.11) a (A1.16):

_ Q02
f02 - Qvapor+Qo2 (Alll)
f — Qvapor (Al 12)
vapor QvaportQo2 ’
= oz A1.13
mo2 — Mos ( : )
vaapor = Gvapor (Al.14)
Myapor
frnoz = =02 (A1.15)
m QmuvaportQmo2
QMyapor
fmvapor - vaapoermOZ (A116)

onde f é a fracdo maéssica, fm é a fracdo molar, M é a massa molar [g/mol], Qm € vazéao

molar [kmol/s], Oz € a espécie oxigénio e vapor € a espécie vapor.

As propriedades dos gases envolvidos sdo calculadas através das Equacdes
(Al.17) a (A1.19), onde os gases sdo tratados como gases ideais.

P-M;

pi="r (A1.17)
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_ 71,0943+0,527286:T—0,000121429-T2

= Al1.18

Koz 10000000 ( )
0,439286+0,332321-T—0,0000192857-T2

== : - Al1.19

Hvapor 10000000 ( )

onde p é a massa especifica [kg/m®], 1 € a viscosidade dindmica [Pa.s], e R é a constante

universal do gases.

As propriedades da mistura gasosa envolvida so calculadas através das Equagdes
(Al1.20) e (A1.21), onde os gases sao tratados como gases ideais.

Pm = foz " Poz + fvapor * Pvapor (A1.20)

Um = meZ "Hoz + fmvapor " Uyapor (A1-21)

onde pm € a massa especifica da mistura dos gases [Kg/s], € Um € a viscosidade dindmica

da mistura [Pa.s].

O Calculo das velocidades da mistura e das espécies sdo apresentadas nas
Equacdes (A1.22) e (A1.23):

— Qi
Vv, = " (Al.22)
v, = ZZ—mP (A1.23)

onde V é a velocidade [m/s], e A € a area da secc¢do transversal do riser do gaseificador

[m?].

Para se determinar o regime de fluidizacdo sdo necessarios 0s seguintes nimeros

adimensionais:
- O numero de Reynolds de minima fluidizacdo da particula, apresentado na
Equacdo (Al.24):
1
Rempp = (" + €y Arq)* = €4 (A1.24)

onde Remfp € 0 nUmero de Reynolds de minima fluidizacdo da particula, C1 e C2 sdo

constantes com valores de 27,2 e 0,0408, respectivamente.
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- Arg € o numero de Arquimedes que ¢ obtido através da Equacdo (Al1.25):

dp> g pm-(Ps—Pm)
ﬂmz

Arq = (A1.25)

onde g é a aceleracéo da gravidade [m/s?], e s € o indice da fase s6lida a ser arrastada pelo

agente gaseificante.

A velocidade de minima fluidizacdo de particulas, velocidade minima do fluido
para que ocorra o inicio da movimentacgdo de particulas sélidas que sofrem a acéo deste

escoamento do fluido, é calculada através da Equacédo (A1.26):

__ Remsptm

Vg = o (A1.26)

onde Vmep € a velocidade de minima fluidizag&o das particulas [m/s].

O regime de fluidizacédo é observado através do Diagrama de Grace, Figura Al.1.
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Figura Al.1. Diagrama de Grace, adaptado de Grace [88].
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Para definicdo do regime utiliza-se a combinacdo de dois parametros: - diametro
adimensional da particula mostrado na Equacéo (A1.27); - velocidade adimensional da

particula mostrada na Equacdo (A1.28). Ambos apresentados a seguir,

1
dy" = Arqs (A1.27)
2 1
oy [em®
V=t [g-um-(ps—pm)] (A1.28)

onde dp* é o didmetro adimensional de particulas e V* é a velocidade adimensional das

particulas.

Nos casos de regimes como de rapida fluidizacdo e de transporte pneumatico,
pode se avaliar o par@metro denominado de velocidade de minimo transporte de sélidos
para aumentar a confiabilidade de que as particulas solidas estdo sendo transportadas pelo

escoamento dos gases. Este parametro € apresentado na Equacédo (Al1.29),

Ar 0,484
Vones = 1,45 HmATq T

P (A1.29)

onde Vs € a velocidade minima de transporte de solidos [m/s].
Podendo este parametro ter uma variacdo adimensional para ser utilizado no
Diagrama de Grace. Esta variagdo é mostrada na Equacao (A1.30) a seguir,
) 1
* Pm 3
= |tz Al
thS thS [g'ﬂm'(Ps_pm)] ( 30)
onde Vmis* € a velocidade adimensional de minimo transporte de sélidos.
Para o transporte de retorno dos solidos do downcomer para o riser do
gaseificador, a literatura aponta uma velocidade de retorno de, no minimo, 3 vezes a

velocidade de minima fluidizacao de particulas. Esta velocidade de retorno é apresentada

na Inequagéo (A1.31), a seguir
Viet 23 Vingyp (A1.31)

onde Vret € a velocidade de retorno dos sdlidos do downcomer para o riser [m/s].
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ANEXO 2 - ALGORITMO PROPOSTO PARA QUEDA DE
VOLATEIS

O presente algoritmo é baseado no algoritmo de quebra de volateis proposto por
Nakod [27], e tem por finalidade a determinacdo dos coeficientes estequiométricos da
equacao da reacdo quimica de devolatilizacdo da matéria volatil a partir da decomposicéo
de biomassa. A modificacdo foi arbitrada com a finalidade de ajustar a fracdo de

hidrogénio na composicdo do gas de sintese;

O procedimento para a determinacéo dos coeficientes estequiométricos é descrito

a sequir:
1. Realizacdo da andlise elementar: determinacdo das fracGes massicas de
Cm(carbono), Nm(nitrogénio), Hm(hidrogénio), Sm(enxofre) e
Om(oxigénio). Este ultimo calculado pela diferenga;
2. Realizacdo da analise imediata: determinacao das fracbes massicas da
umidade, cinzas, volateis e carbono fixo (Cs);
3. Célculo da fragdo maéssica de carbono efetivo na matéria volatil,

através da Equacdo (A2.1)
Co=Cpm—Cs (A2.1)

onde C. ¢ a fracdo massica de carbono efetivo nos volateis, Crn é a fracdo massica de

carbono da biomassa e Cs € a fragdo massica de carbono fixo biomassa;

4. Converter as fracbes massicas para fragdes molares: C(carbono),
N(nitrogénio), H(hidrogénio), S(enxofre) e O(oxigénio);

5. Normalizar as fragdes molares em fungéo da fragdo molar de carbono
(©);

6. Assumir que todo o nitrogénio (N) forma o gas nitrogénio (N2);

7. Assumir que todo o enxofre (S) forma acido sulfidrico (H.S);

8. Arbitrar o percentual de oxigénio que forma mondxido de carbono

(CO);
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9. As Equacdes de (A2.2) a (A2.5) apresentam a formacdo de CO, e as
quantidades remanescentes de oxigénio (Oi), hidrogénio (H.) e

carbono (C1) apds os itens 6, 7 e 8,

CO=P,-0 (A2.2)

0,=(1-P)-0 (A2.3)

H=H-2-S (A2.4)

¢, =C,—CO (A2.5)

10. Estimar a fracdo de hidrogénio remanescente (H1) que forma metano

(CH4). Depois, calcular a quantidade de carbono remanescente
novamente (Cy);
11. As Equacdes (A2.6) e (A2.7) apresentam a formacdo de CH4 € a

quantidade de carbono remanescente (C>)

P

CH4_ = Iz " H1 (A26)
CZ = Cl - CH4 (A27)
12. Assumir que o oxigénio remanescente (O1) forma vapor;
13. As Equacdes (A2.8) e (A2.9) mostram a formacdo de vapor (H20) e a

quantidade de hidrogénio remanescente (H.) apds os itens 11 e 12,

H,0 = 0, (A2.8)
Hy = Hy —2-Hy0 —=* (A2.9)

onde no algoritmo original seria,
H, = H, —2-H,0 — 4CH, (A2.9.1)

A modificagdo empirica para o ajuste das concentraces de hidrogénio e
mondxido de carbono para o trabalho realizado nesta Tese foi a alteracdo da
Equacgéo (A2.9.1) pela Equacéo (A2.9).



148

14. Os coeficientes estequiométricos do alcatrdo (Caicatrao), do mondxido
de carbono (Cco), do metano (Ccra), do vapor (Chzo), do hidrogénio
(Ch2), do nitrogénio (Cn2) e do &cido sulfidrico (Chzs) sdo apresentados
nas Equacdes (A2.10) a (A2.16) a seguir

Calcatrao = C2 (A2.10)

Cco = CO (A2.11)

Cchs = CHy (A2.12)

Chz20 = 04 (A2.13)

Cyz = Hy (A2.14)

Cnz =N (A2.15)

Chzs =S (A2.16)

15. A Equacdo estequiométrica do processo de devolatilizacdo é

apresentada na Equacéo (A2.17)

VOlatéiS d CTar - Tar + CCO - CO + CCH4— " CH4, + CHZO - H20 + CHZ " H2 +
CNZ - NZ + CHZS " st (A217)

Este procedimento é valido para combinacdes dos coeficientes P1 e P2, com

valores entre zero e um, e onde as variaveis C1 e C, tenham valores acima de zero.
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ANEXO 3 - ALGORITMO PARA A DETERMINACAO DOS
PARAMETROS PSEUDOCINETICOS DOS PROCESSOS DE
DEVOLATILIZAGCAO E SECAGEM

O presente algoritmo é baseado nos modelos de Freemann e Carroll, apresentados
em Vovelle e outros [45] e Segal e Fatu [46], para a determinacdo dos parametros
pseudocinéticos aparentes de Arrhenius, e depois a aplicacdo dos métodos apresentados
em Elder [48], e Koga e outros [47], para determinar os parametros reais a partir dos

pardmetros aparentes.
O procedimento seguido é descrito a seguir:

- Célculo da conversdo de massa a partir da Equacéo (A3.1):

y =2 (A3.1)

mo—mf

onde y é a conversdo da massa, mo € a massa inicial, ms é a massa final e m é a massa

instantanea.

- A Equacdo (A3.2) é a principal equacdo que comp@e o sistema de equacdes
gerado quando se aplica os dados de massa e temperatura a equacdo da taxa de

formacéo/consumo de um produto/reagente de um processo,

Eap

d Agq _=ap
d_;"/ = Tp(l — y)te ’T (A3.2)

onde T € a temperatura, Aap é 0 coeficiente pré-exponencail de Arrhenius aparente, S é a
taxa de aquecimento do experimento de analise termogravimétrica, n € a ordem da reacéo,

R € a constante universal dos gases e Eqp € a energia de ativacéo aparente.

- Para a resolugdo da Equacdo (A3.2) aplica-se 0 método de Freeman e Carroll,

para se obter a Equacdo (A3.3):

pog(GF) _ o Eap  8E)
Alog(1-y) 2,3R Alog(1-y)

(A3.3)

- Forma-se o sistema de Equacdes (A3.4) e (A3.5) para se determinar 0 Eap € 0 n:
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_ . R (Ay
Eqp = s (AT)m (A3.4)

n=1-y)Wsen =1 A3
nzlse(l—ym)=§ (A3.9)

onde m ¢é o ponto de maior conversdo ¢ “e” ¢ o algorismo neperiano.

Para se determinar o Aqp aplica-se os valore de Eap e n encontrados nas Equagdes
(A3.4) e (A3.5), na Equacéo (A3.2).

A partir dos parametros aparentes calculados utiliza-se 0 método apresentado em
Elder [48] e Koga e Outros [47], para determinar 0s parametros reais a partir do sistema
de Equag0es (A3.6) e (A3.7):

Eap

d __ap

= = Aapfap(Y)e T (A3.6)
dy _Ereal
i Arearfrear(y)e BT (A3.7)

onde f é a fungdo da conversdo, ap indica os dados aparentes e real indica os dados reais.

As funcdes de conversdo utilizadas estdo mostradas nas Equacoes (A3.8) e (A3.9):

Jap = 1 =" (A3.8)

frear = 3(1 — y)% (A3.9)

onde fap é a fungédo de conversdo aparente, e freal € a funcdo de conversdo real, para a

determinacdo dos parametros pseudocinéticos da secagem e da devolatilizacao.

Para a determinagéo da energia de ativagéo real utiliza-se a Equagéo (A3.10):

Eap — freal f(;P (A310)

!
Ereal fap freal

onde f"é uma funcéo derivada em relacéo a y da fungdo da conversio f.

Para a determinacdo do coeficiente pré-exponencial real, utiliza-se a Equacéao
(A3.11):

In ( Aap ) — Ereal (frrealfap_fapfreal) (A311)

’
Areal RTm fapfreal
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ANEXO 4 - CALCULO DO TAMANHO DE MALHA PARA A
SIMULACAO EM CFD

Com base na literatura como Fox e McDonald [85], que aborda a camada limite
em mecanica dos fluidos, utilizou-se as EquacOes (A4.1) a (A4.8) para a determinacao do
tamanho do elemento de malha que foi utilizado para gerar a malha ndo estruturada para

esta simulacdo em CFD com escoamento turbulento,

A partir da velocidade meédia do escoamento, determinada pela Equacgédo (Al.22)

do Anexo 1, calcula-se a velocidade da linha de centro [85], através da Equacédo (A4.1):

7 2
= (A4.1)

(n+1)(2n+1)

onde U ¢ a velocidade de centro, V é a velocidade média e n é uma funcdo do nimero de

Reynolds, que é calculada através da Equagdo (A4.2):
n =—1,7 4 1,8LN(Re,) (A4.2)
onde Rey é 0 nimero de Reynolds em funcéo da velocidade de linha de centro.

Para o calculo da perda de carga determinam-se inicialmente os fatores de friccao

inicial, fo (Fator de Muller [85]), apresentado na Equagdo (A4.3),

e -2
fo =025 [LN (% + 20 )] (A4.3)

Rey,%°
onde “e” é a rugosidade e D é o diametro do riser.

O fator de friccdo , f (Fator de Colebrook [85]), é calculado através da Equacdo
(A4.4):

= —2LN (% 4 25 ) (A4.4)

1
Jr Rey /f
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Apos o célculo do fator de friccdo determina-se a perda de carga através da
Equacdo (A4.5),

L V?
onde AP é a perda de carga e L é o comprimento do riser.

A tensdo de cisalhamento na parede é determinada através da Equacéao (A4.6),

== (A4.6)
onde 7 é a tensdo de cisalhamento e r é o raio do riser.
A velocidade de fricgdo é calculada pela Equacdo (A4.7),
Ve = |5 (A4.7)

onde vir é a velocidade de friccéo.

A Equacdo (A4.8) determina o comprimento da camada limite, y, do escoamento
no interior do riser, em funcdo do y+(altura da camada limite adimensional),

_ v
y=2t (A48)

O tamanho minimo da malha foi baseado na altura da camada limite de forma que
simulacdo em CFD pudesse refletir os feitos da zona de transicéo e da zona turbulenta do

escoamento.
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ANEXO 5 — MODELOS CINETICOS PARA O PROCESSO DE
GASEIFICACAO

Com base nos estudos realizados nesta pesquisa de Tese foram testados, através
de simulacdo em CFD, alguns modelos cinéticos para a representacdo do processo de

gaseificacao.

Os modelos simulados sdo apresentados a seguir:
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1°. Simulacdo M1: consiste do modelo proposto neste trabalho de Tese baseado
em modelos da literatura com dados medidos experimentalmente. A Tabela A5.1
apresenta as equagdes estequiométricas do modelo cinético proposto. O Modelo M1 foi
aplicado as simulagdes utilizando os parametros operacionais utilizados nos experimentos

de gaseificacdo realizados na planta piloto (Tabela 5.2).

Tabela A5.1. Equacdes estequiométricas do modelo cinético proposto.

Descricao Autor Equacao Estequiométrica

Hy0¢) = Hz0(g)

Secagem

Devolatilizacdo Modificacdo Volateis — 0,0008Alcatrao + 0,77CO
proposta + 0,225CH, + 0,11H,0
+1,21H, + 0,009N,
+ 0,003H,S
Oxidacéo do Modificagéo Alcatrao + 3,50, - 7C0O + 4H,
Alcatréo proposta
Deslocamento de | Bustamante e CO + Hy0¢4) —» CO, + H,
vapor Outros [28]
Deslocamento de Equilibrio CO; + H; = CO + H,0g
vapor reversa
Gaseificacdo a Wau et. al C+ Hy0. - CO+H,
vapor [31]
Gaseificacdo a CO» C+C0,-2CO0
Combustéo parcial ¢ +0,50, - CO
Metanacéo C+2H, » CH,
Formacdo de vapor 0,50, + H, > H,04)
Formacdo de vapor | Equilibrio H,0(4 — 0,50, + H,
— reversa
Combustéo de Westbrook CH, + 1,50, — CO + 2H,0
metano and Dryer
[29]
Gaseificacao de Hou and CH, + H,0 - CO + 3H,

metano

Hughes [30]

Oxidacédo de CO

Westley [18]

CO + 0,50, - CO,
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A Tabela A5.2 apresenta o0s parametros cinéticos e pseudocinéticos das reacoes e

processos utilizados no modelo proposto para representar o processo de gaseificacdo de

biomassa.

Tabela A5.2. Pardmetros cinéticos e pseudocinéticos do modelo proposto.

Descricéo Autor Ea A[(1/s).(mol/m3AM] | N1 | N2
[J/mol]
Secagem Experimental | 5,94.10’ 2,2.106 0,8
Devolatilizagdo | Experimental | 1,58.10° 3,6.101! 1,4
Oxidacdo do Nakod [27] | 1,0.10® 1,0.10% 0,5
Alcatrdo
Deslocamento | Bustamante | 2,88.108 2,35.10%° 05 | 1,0
de vapor etal. [28]
Deslocamento | Nakod [27] | 3,26.108 1,785.10%2 1,0 | 0,5
de vapor
reversa
Gaseificacdo a Wu et. al 1,42.108 42,5 0,4
vapor [31]
Gaseificacdo a 2,2.108 2224 0,6
CO;
Combustio 1,3.108 300 0,65
parcial
Metanagao 1,5.108 1,62 1,0
Formacao de Nakod [27] | 3,1.10’ 9,87.108 1,0 [ 1,0
vapor
Formagdo de Equilibrio, | 2,06.10* 2,728.108 1,0
vapor —reversa | Nakod [27]
Combustdo de | Westbrook | 2,0.10° 5,012.10% 0,7 | 0,8
metano and Dryer
[29]
Gaseificacdo de Hou and 2,09.108 5,922.108 05 | 1,0
metano Hughes [30]
Oxidagdo de | Westley [18] | 3,18.10° 2,5.10% 0,25 | 0,5

CO
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2°. Simulacdo M2: utiliza dados experimentais e a equacdo estequiométrica da
devolatilizagdo para carvao proposta por Nakod [27], com a secagem de carvéo proposta

em Syamlal [17]. A Tabela A5.3 apresenta as equacdes estequiométricas do modelo
utilizado nesta simulacao.

Tabela A5.3. EquacGes estequiométricas da 22. simulacao.

Descricdo Autor Equacdo Estequiométrica
Secagem H,0@y - H,0(y)
Devolatilizacéo Nakod [27] | Volateis - 0,0004Tar + 0,8CO + 0,199CH,
+ 0,0089H,0 + 0,52H,
+ 0,009N, + 0,0029H,S
Oxidacéo do Modificacdo Alcatrao + 3,50, - 7C0O + 4H,
Alcatréo Proposta
Deslocamento de | Bustamante e CO + H,0(4) » CO; + H,
vapor Outros [28]
Deslocamento de Equilibrio CO; + H, = CO + H,0g
vapor reversa
Gaseificacdo a Wau et. al C+ Hy0. — CO+H,
vapor [31]
Gaseificacdo a CO> C+C0,- 2C0
Combustéo parcial C +0,50, - CO
Metanacéo C+2H, » CH,
Formacdo de vapor 0,50, + H, > H,04)
Formacdo de vapor | Equilibrio H,0(4 — 0,50, + H,
—reversa
Combustéo de Westbrook CH, + 1,50, — CO + 2H,0
metano and Dryer
[29]
Gaseificacdo de Hou and CH, + H,0 - CO + 3H,
metano Hughes [30]
Oxidacédo de CO Westbrook CO + 0,50, = CO,
and Dryer
[29]
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A Tabela A5.4 apresenta 0s parametros cinéticos e pseudocinéticos das reacoes e

processos utilizados no modelo da 22 simulagdo para representar o processo de

gaseificacdo de biomassa.

Tabela A5.4. Pardmetros cinéticos e pseudocinéticos da 22. simulago.

Descricéo Autor Ea A[(1/s).(mol/m3dM] | N1 | N2
[J/mol]
Secagem Syamlal 8,87.10’ 1,1.10° 1,0
[17]
Devolatilizagdo | Nakod [27] | 2,02.10® 2,11.10% 1,0
Oxidacdo do | Nakod [27] | 1,0.108 1,0.10%° 0,5
Alcatrdo
Deslocamento | Bustamante | 2,88.108 2,35.10%0 05 | 1,0
de vapor etal. [28]
Deslocamento | Equilibrio, | 3,26.10% 1,785.102 1,0 | 05
de vapor reversa | Nakod [27]
Gaseificagioa | Wuet.al | 1,42.108 42,5 0,4
vapor [31]
Gaseificacdo a 2,2.108 2224 0,6
CO;
Combustio 1,3.108 300 0,65
parcial
Metanagao 1,5.108 1,62 1,0
Formacao de Nakod [27] | 3,1.107 9,87.108 10 | 10
vapor
Formagdo de Equilibrio, | 2,06.10% 2,728.108 1,0
vapor — reversa | Nakod [27]
Combustdo de | Westbrook | 2,0.108 5,012.10! 0,7 | 0,8
metano and Dryer
[29]
Gaseificacdo de | Hou and 2,09.108 5,922.108 05| 1,0
metano Hughes
[30]
Oxidagdo de | Westbrook | 1,7.10° 2,239.10%2 0,25| 0,5
CO and Dryer

[29]
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3°. Simulacdo M3: utiliza dados médios da literatura para 0s processos de secagem
e de devolatilizacéo e dados da literatura para as demais reacdes e utiliza a modificagéo
proposta para a equacdo estequiométrica de devolatilizacdo, baseada em Nakod [27]. A

Tabela A5.5 apresenta as equacdes estequiométricas do modelo utilizado nesta simulacéo.

Tabela A5.5. EquacOes estequiométricas do modelo cinético da 32 Simulacéo.

Descricdo Autor Equacdo Estequiométrica
Secagem H,0@y - H,0(y)
Devolatilizacéo Modificacdo Volateis — 0,0008Alcatrao + 0,77CO
proposta + 0,225CH, + 0,11H,0
+1,21H, + 0,009N,
+ 0,003H,S
Oxidacéo do Modificagéo Alcatrao + 3,50, - 7C0O + 4H,
Alcatrdo proposta
Deslocamento de | Bustamante e CO + H,0¢4) —» CO, + H,
vapor Outros [28]
Deslocamento de Equilibrio, CO, + H, » CO + H,0(y
vapor reversa Nakod [27]
Gaseificacdo a Wu et. al C + H,0g) > CO + H,
vapor [31]
Gaseificacdo a CO» C+C0,-2C0
Combustéo parcial C +0,50, - CO
Metanacao C+2H, - CH,
Combustéo C+0,-CO0,
Formacdo de vapor | Fluent [5] 0,50, + H, » H,04)
Formac&o de vapor | Equilibrio, H04) — 0,50, + H,
— reversa Nakod [27]
Combustéo de Westbrook CH, + 1,50, — CO + 2H,0
metano and Dryer
[29]
Gaseificacdo de Hou and CH, + H,0 - CO + 3H,
metano Hughes [30]
Oxidagdo de CO | Westley [18] CO + 0,50, - CO,
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A Tabela A5.6 apresenta os parametros cinéticos e pseudocinéticos das reacoes e

processos utilizados no modelo M3 para representar o processo de gaseificagéo.

Tabela A5.6. Pardmetros cinéticos e pseudocinéticos da 3?. Simulacéo.

Descricio Autor Ea A[(1/s).(mol/m3)EM] | N1 | N2
[J/mol]
Secagem Huange | 4,69.10’ 8,2.10° 1
Outros [42]
Devolatilizacdo | Aboyadee | 1,61.108 9,6.10° 1
Outros [43],
Santos e
Outros [44]
Oxidacdo do | Nakod [27] | 1,0.108 1,0.10% 1,0 | 0,5
Alcatrdo
Deslocamento | Bustamante | 2,88.108 2,35.10%0 0,5
de vapor etal. [28]
Deslocamento | Equilibrio, | 3,26.10° 1,785.102 05| 1,0
de vapor reversa | Nakod [27]
Gaseificacidoa | Wuet.al | 1,42.108 42,5 1,0 | 0,5
vapor [31]
Gaseificacdo a 2,2.108 2224 0,4
CO;
Combustio 1,3.108 300 0,6
parcial
Metanag&o 1,5.108 1,62 0,65
Combustio 2,17.108 1,0.10! 1,0
Formacao de Nakod [27] | 3,1.10’ 9,87.108 10 | 1,0
vapor
Formagdo de Equilibrio, | 2,06.10* 2,728.108 1,0
vapor — reversa | Nakod [27]
Combustdo de | Westbrook | 2,0.108 5,012.10% 0,7 | 0,8
metano and Dryer
[29]
Gaseificagdo de | Hou and 2,09.108 5,922.108 05 | 1,0
metano Hughes
[30]
Oxidacéo de Westley | 3,18.10° 2,5.10%2 0,25| 0,5
co [18]
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4°, Simulacdo M4: realizada com modelo proposto, com a substituicdo da equacéo
de oxidacdo do alcatrdo pelo modelo de craqueamento baseado em Ledesma e outros [1].
A Tabela A5.7 apresenta as equacOes estequiométricas do modelo utilizado na 42,

simulacdo.

Tabela A5.7. Equacdes estequiométricas do modelo da 42. simulagéo.

Descricdo Autor Equacdo Estequiométrica

Hy00) = H20(g)

Secagem

Devolatilizacdo Modificagédo Volateis — 0,0008Alcatrao + 0,77C0O
proposta + 0,225CH, + 0,11H,0
+ 1,21H, + 0,009N,
+ 0,003H,S
Craqueamento do | Adaptado de Alcatrao — 5,7CH,
Alcatréo 1 Ledesmae
Craqueamento do outros [1] Alcatrao - 3,28C,H,
Alcatréo 2
Craqueamento do Alcatrao — 3,54C,H,
Alcatrdo 3
Craqueamento do Alcatrao - 3,29C0
Alcatrdo 4
Craqueamento do Alcatrao — 2,08C;Hg
Alcatrdo 5
Craqueamento do Alcatrao - 1,17C4Hg
Alcatrdo 6
Craqueamento do Alcatrao — Alcatrao,
Alcatréo 7
Deslocamento de | Bustamante e CO + H,0¢4 —» CO, + H,
vapor Outros [28]
Deslocamento de Equilibrio, CO, + Hy - CO + H,0(y
vapor reversa Nakod [27]
Gaseificacdo a Wau et. al C + Hy0(4) — CO + H,
vapor [31]
Gaseificacdo a CO» C+C0O,- 2C0
Combustéo parcial C +0,50, - CO
Metanacao C+2H, - CH,
Formacdo de vapor 0,50, + H, » H,04)
Formac&o de vapor | Equilibrio, H,04) = 0,50, + H,

—reversa

Nakod [27]




161

Continuacdo Tabela A.5.7
Descricdo Autor Equacdo Estequiométrica
Combustéo de Westbrook CH, + 1,50, — CO + 2H,0y
metano and Dryer
[29]
Gaseificacdo de Hou and CH, + H,0 - CO + 3H,
metano Hughes [30]
Oxidacdo de CO | Westley [18] €O+ 0,50, - CO,
Combustéo C+0,-CO0,

A Tabela A5.8 apresenta os parametros cinéticos e pseudocinéticos das reacdes e
processos utilizados no modelo da 5% simulagdo para representar o processo de

gaseificacdo de biomassa.

Tabela A5.8. Parametros cinéticos e pseudocinéticos do modelo da 52 simulacéo.

Descricdo Autor Ea A[(1/s).(mol/m*)@M] | N1 | N2
[J/mol]

Secagem Experimental | 5,94.10’ 2,2.106 0,8
Devolatilizacdo | Experimental | 1,58.10° 3,6.10% 1,4
Craqueamento Ledesma e 2,5.108 31,6 1,0

do Alcatrdo 1 outros [1]

Craqueamento 2,2.108 23,1 1,0
do Alcatrdo 2

Craqueamento 3,59.108 89,7 1,0
do Alcatrdo 3

Craqueamento 2,47.108 37 1,0
do Alcatréo 4

Craqueamento 1,93.108 5,61 1,0
do Alcatrdo 5

Craqueamento 2,81.108 50,5 1,0
do Alcatrdo 6

Craqueamento 2,98.108 57,6 1,0
do Alcatrdo 7

Deslocamento | Bustamante | 2,88.108 2,35.10%° 05 | 1,0

de vapor etal. [28]

Deslocamento | Equilibrio, | 3,26.108 1,785.10% 1,0 | 0,5

de vapor Nakod [27]

reversa




Continuacdo Tabela A.5.8
Descricéo Autor Ea A[(1/s).(mol/m3)EM] | N1 | N2
[J/mol]
Gaseificacdo a Wu et. al 1,42.108 42,5 0,4
vapor [31]
Gaseificacdo a 2,2.108 2224 0,6
CO;
Combustéo 1,3.108 300 0,65
parcial
Metanagao 1,5.108 1,62 1,0
Formagdo de | Nakod [27] | 3,1.107 9,87.108 1,0 | 1,0
vapor
Formagéo de Equilibrio, | 2,06.10! 2,728.108 1,0
vapor —reversa | Nakod [27]
Combustdo de | Westbrook | 2,0.108 5,012.101 0,7 | 08
metano and Dryer
[29]
Gaseificacio de Hou and 2,09.108 5,922.108 05 | 1,0
metano Hughes [30]
Oxidacdo de | Westley [18] | 3,18.10° 2,5.10%2 0,25| 0,5
CO
Combustio 1,0.10 2,17.108 1,0

162
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ANEXO 6 — CONFIGURACOES DA SIMULACAO DO MODELO
PROPOSTO NO SOFTWARE FLUENT

Neste Anexo séo apresentadas as configuragdes da simulacdo utilizando o modelo
proposto para a cinética do processo de gaseificagdo. A simulacdo tem a finalidade de
realizar a predicdo da composicdo do gas de sintese, gerado a partir da gaseificacdo de
pellets de bagaco de cana-de-acUcar, utilizando a mistura de oxigénio com vapor, como
agente gaseificante.

A6.1 GEOMETRIA

A geometria realizada para esta simulacdo, é baseada na geometria 3-D do riser
do gaseificador em escala real. A seguir é mostrada a geometria base para as simulacfes

realizadas neste trabalho de Tese. A Figura A6.1 apresenta a geometria utilizada nesta

simulagéo.

Entrada de sé6lidos

. Retorno para o riser )

- PN

7
Entrada de gases

Figura A6.1. Geometria do riser da planta piloto da PETROBRAS - GABI-1.
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A Figura A6.2 apresenta detalhes do corte transversal da malha poliédrica gerada
para realizagcdo da simulagdo em CFD do riser do gaseificador de leito fluidizado
circulante.

Figura A6.2. Corte transversal da malha do riser da planta piloto da PETROBRAS -
GABI-1.

Para a geracdo da malha (representacdo numérica da geometria para calculos

matematicos na simulacdo) foram utilizadas as especificagdes mostradas na Tabela A6.1.

Tabela A6.1. — Especificacdes para a malha da simulacao.

Descricao Valor

Preferéncia fisica Dinamica dos fluidos

Método de geracdo de malha na geometria Automatico
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Os valores obtidos para medir a qualidade desta malha sdo apresentados na Tabela

A6.2.
Tabela A6.2. — Qualidade da malha da simulacéo.
Descricao Valor médio obtido
Razdo de aspecto maximo 19,8
Qualidade ortogonal minima 0,634
Skewness méaximo 0,36

Onde a melhor qualidade ortogonal é 1 e 0 melhor parametro de skewness é zero.

A6.2 MODELOS

Neste item sdo mostrados os modelos utilizados, as propriedades dos materiais, as

condicGes, de contorno e inicial, aplicadas a simulagao.

A6.2.1 Modelo Multifasico

O modelo multifasico utilizado foi o de Euler-Euler. Este modelo utiliza a
formulacdo euleriana-euleriana para definir trés fases continuas, que representam a

mistura gasosa, a biomassa, e o leito de so6lidos dispersos.

A6.2.2 Modelo Viscoso

Conforme a literatura técnica (Freire e outros [91]), foi utilizado o modelo de
turbuléncia viscoso, com turbuléncia k-g padrao que satisfaz as restrigdes matematicas
dos tensores de Reynolds, sendo assim consistente com 0s escoamentos fisicos

turbulentos.
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Em paralelo a0 modelo viscoso turbulento utilizou-se também o modelo
multifasico turbulento, de fase dispersa, por se tratar de s6lidos em suspensdo carreados
por escoamento gasoso e 0 modelo de tratamento avancado nas paredes. Desta forma
mantendo um método de custo computacional mais baixo, para a regido de foco que era
0 centro do gaseificador, regido da ocorréncia majoritaria das reacdes e processos, sem
negligenciar as regiGes mais proximas as paredes, regido onde se era esperado um retorno

de s6lidos mais pesados.

A6.3 PROPRIEDADES DOS MATERIAIS

As propriedades dos materiais tais como densidade, calor especifico,
condutividade térmica, viscosidade, massa molar e entalpia de formacao foram definidas

através do banco de dados do software FLUENT e dados da literatura.

A propriedade de difusividade entre as espécies foi definida como constante, para

minimizar o custo computacional.

A6.4 PROPRIEDADES DAS FASES

As propriedades, da fase continua dispersa, sdo apresentadas a seguir:

Na Tabela A6.3 sdo apresentadas as propriedades da fase do leito de solidos

disperso e 0s seus respectivos modelos empiricos e teoricos.

Tabela A6.3 — Propriedades da fase solida do leito

Descricdo Modelo/Valor
Diametro meédio das particulas, mm 0,086
Viscosidade granular Método de Syamlal-O brien
Viscosidade granular volumar Lun-et-al
Temperatura granular dos sélidos Método algébrico
Presséo dos solidos Método de Syamlal-O brien
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Continuacdo Tabela A.6.3
Descricao Modelo/Valor
Distribuigéo radial Lun-et-al
Modulo de elasticidade Método derivativo
Limite de empacotamento 0,63
Tipo de sélido Granular

Na Tabela A6.4 séo apresentadas as propriedades da fase da biomassa e 0s seus

respectivos modelos empiricos e teoricos.

Tabela A6.4. — Propriedades da fase da biomassa

Descricao Modelo/Valor
Diametro médio das particulas, mm 5
Viscosidade granular Método de Syamlal-O brien
Viscosidade granular volumar Lun-et-al
Temperatura granular dos sélidos Método algébrico
Pressdo dos sélidos Método de Syamlal-O brien
Distribuicdo radial Método de Syamlal-O brien
Mddulo de elasticidade Meétodo derivativo
Limite de empacotamento 0,63
Tipo de sélido Granular

AB6.5 Condicdes de zona das células

O riser foi definido através de uma zona de células da malha gerada através da

geometria apresentada na Figura A6.1, denominada arbitrariamente de I-valve.

O modelo de coeficiente de arraste utilizado para realizar a interacdo entre as fases
solidas e a fase gasosa foi o de Syamlal-Obrien. N&o foi estipulado um coeficiente de

arraste entre as duas fases solidas.
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A6.6 Condicdes de contorno

As condi¢des de contorno do problema de gaseificacdo para as diversas areas do

modelo fisico sdo apresentadas a seguir:

- inlet_riser: condicdo de contorno de injecdo de gases na base do riser, definida
como entrada de fluxo de massa, para a fase de gases. As propriedades desta condicéo de
contorno sdo apresentadas na Tabela A6.5.

Tabela A6.5. — Condigdes de contorno para inlet_riser.

Descrigao Gés Biomassa Inertes | Unidade
Vazao massica 0.00558 0 0 Kg/s
Temperatura 673 673 673 K
Espécies Fracdo massica
vapor 0,747
oxigénio 0,253

O valor da vazdo maéssica de injecdo da mistura gasosa estipulada foi definido
através dos dados experimentais obtidos a partir de experimentos realizados na planta
piloto GABI-1.

- inlet_solids_1 condicdo de contorno de injecdo de biomassa na regido inferior
esquerda do riser, definida como entrada de fluxo de massa, para a fase de biomassa. As

propriedades desta condicdo de contorno sao apresentadas na Tabela A6.6.

Tabela A6.6. — Condicgdes de contorno para inlet_solids_1.

Descrigdo Gés Biomassa Inertes | Unidade
Vazdo massica 0 0,004166 0 Kgls
Temperatura 300 300 300 K
Espécies - Fragdo maéssica
Carbono fixo 0,1022
Umidade 0,0627
Voléateis 0,7654
Cinzas 0,0697
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- inlet_cyclone: condicdo de contorno de saida de sélidos e gases através do topo
do riser, definida como pressdo absoluta de operacdo do teste experimental, para ambas

as fases. As propriedades desta condigédo de contorno sdo apresentadas na Tabela A6.7.

Tabela A6.7. — Condigdes de contorno para inlet_cyclone.

Descrigao Gas Biomassa Inertes | Unidade
Temperatura 1123 1123 1123 K
Fracdo volumétrica de 0,1 0,1
solidos

- return: condicdo de contorno de entrada na regido lateral da valvula L, definida

como vent de entrada, para a fase de gas. As propriedades desta condi¢do de contorno sdo

apresentadas na Tabela A6.8.

Tabela A6.8. — Condicdes de contorno para I2.

Descricao Gas Biomassa Inertes | Unidade
Magnitude da Velocidade 0,03 0,03 0,03 m/s
normal
Temperatura 1123 1123 1123 K
Fracdo volumétrica de 0,1 0,5
solidos
Espécies - Fracdo massica
Nitrogénio 1
Carbono Fixo 0,15
Cinzas 0,85

- wall-valve: condicéo de contorno das paredes do modelo fisico, definidas como
paredes estacionarias, para as zonas definidas na geometria e malha. As propriedades

desta condigéo de contorno sdo apresentadas na Tabela A6.9.

Tabela A6.9. - Condigdes de contorno para wall-valve.

Descricao Unidade
Tipo de parede Estacionaria
Rugosidade 0.5
Temperatura externa 1123 K
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A6.7 Configuracdes dos modelos da solugéo

A Tabela A6.10 apresenta os métodos numéricos utilizados para cada variavel

envolvida no modelo fisico.

Tabela A6.10. - Métodos Numéricos referentes as variaveis fisicas.

Equacdes

Método Numérico

Acoplamento presséo-velocidade

SIMPLE

Discretizacdo Espacial

Gradiente

Green-Gauss bhaseado em nos

Momento

QUICK

Fracao de volumes

Método HRIC modificado

Energia cinética turbulenta

Segunda ordem

Taxa de dissipacdo especifica

Segunda ordem

Energia

Power Law

Espécies da fase gasosa

Segunda ordem

Espécies da fase biomassa

Segunda ordem

Espécies da fase inerte

Segunda ordem

Formulacdo transiente

Primeira ordem implicita

O controle da solucdo se da através dos fatores de atenuacdo implicitos (under-

relaxation factors) da solugdo. Os métodos numéricos tambem utilizam o artificio da

utilizacdo de termos de atenuacdo de alta ordem. Na Tabela A6.11 séo apresentados todos

os fatores de atenuacdo utilizados no exercicio em questao.

Tabela A6.11. - Fatores de atenuacdo das variaveis fisicas.

Descricdo Valor
Fatores de atenuacao implicitos
Momento 0,19
Presséo 0,3
Densidade 0,6
Forca dos corpos 1
Fracdo de volumes 0,35
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Continuacdo Tabela A.6.11

Descricao Valor
Temperatura granular 0,3
Energia cinética turbulenta 0,8
Taxa de dissipacao turbulenta 0,8
Viscosidade turbulenta 0,2
Energia 0,85

Espécies da fase gasosa 0,94
Espécies da fase biomassa 0,85
Espécies da fase inerte 0,9

O monitoramento da solucdo se da pelo calculo dos residuos, com a finalidade de

se obter uma convergéncia satisfatoria na solucao final. Para esta simulacéo foi estipulado

o critério de convergéncia absoluto com a grandeza de 0,001, para checar a convergéncia

em cada interag&o.

As ultimas caracteristicas da simulacéo sdo: o passo de tempo; 0 nimero de passos

de tempo; e 0 nimero maximo de interacdes permitidas para tentar se atingir a

convergéncia. Estas sdo apresentadas na Tabela A6.12.

Tabela A6.12. Configuracdo do tempo de simulacao.

Descricao Valor Unidade
Passo de tempo 4x107° S
Numero de passos de tempo 2000000
para a simulacao
NUmero méaximo de interacdes 40 Int/s

por passo de tempo




172

ANEXO 7 - RESUMO DOS RESULTADOS DA COMPOSICAO DO
GAS DE SINTESE

Neste Anexo sdo apresentados os resumos dos resultados da composicao do gas
de sintese, obtidos das simula¢fes numéricas e dos testes experimentais na planta piloto.

A Tabela A7.1 apresenta os resultados da composi¢do do gas de sintese das
simulagoes utilizadas para o ajuste do modelo cinético para o processo de gaseificacao.

Tabela A7.1. Resultados para o ajuste do modelo proposto

Espécie EXP | Proposto | Baseado em | Literatura Baseado em
Nakod [27] Ledesma e outros [1]
CO; 30,7 31,8 25,5 89,1 31,1
CHa 6,1 6,9 3,7 0,7 7,0
H: 38,2 37,3 32,6 2,9 37,8
CO 20,4 23,6 28,2 0,4 23,9
Alcatrdo | 0,002 | 0,0025 8,4 0,009 0,0025

Valores expressos em %molar.
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A Tabela A7.2 apresenta os resultados da composicdo experimental do gas de

sintese bruto, obtidos a partir dos experimentos na planta piloto da PETROBRAS.

Tabela A7.2. Composicao experimental do gas de sintese bruto

Espécie Teste 1 Teste 2 Teste 3 Teste 7 Teste 9
CO2 40,63 34,50 42,14 30,76 41,67
CHs 8,90 9,25 8,31 6,17 8,44
Hidrocarbonetos 2,48 5,04 6,32 0,00 6,21
Ho 28,70 25,13 19,92 38,25 20,04
(6{0) 19,01 25,85 23,31 20,36 23,64
Alcatréo 0,00333 0,00584 0,0025 0,00345
(g/Nm?) (9,8) (17,2) (7,4) (10,2)
H./CO 1,51 0,97 0,85 1,88 0,85

Valores em % molar. O alcatrdo e seus componentes foram medidos através do método

SPA (Solid phase adsorption), Brage e Outros [84]. Os valores totais obtidos encontram-

se na faixa entre 8 a 15 g/Nm?, citada por Corella e Outros [16].

A Tabela A7.3 apresenta os resultados da composicdo do gas de sintese bruto,

obtidos a partir das simulagcdes em CFD (S1 a S9), com a finalidade de serem validados

a partir dos resultados experimentais.

Tabela A7.3. Composicdo do gas de sintese bruto das simulacdes em CFD.

Espécie S1 S2 S3 S4 S5 S6 S7 S8 S9
CO2 32,11 | 33,29 | 38,11 | 28,48 | 32,45 | 41,05 | 31,09 | 38,54 | 38,81
CHa 6,86 | 6,79 | 6,25 | 7,27 | 6,87 | 598 | 693 | 620 | 6,15
H2S 8,86 | 872 | 806 | 935 | 873 | 7,69 | 899 | 8,02 | 8,07

.102 .102 .102 .102 .102 .102 .102 .102 .102

H2 37,07 | 36,59 | 33,80 | 39,20 | 37,09 | 32,30 | 37,42 | 33,62 | 33,43
CO 23,65 | 23,21 | 21,43 | 24,85 | 23,45 | 20,53 | 23,75 | 21,31 | 21,14
Alcatrdo | 2,44 | 241 | 223 | 258 | 244 | 2,13 | 2,46 | 2,21 | 2,19
10 | .10° | .10% | .10° | .10% | .10° | .10% | .10° | .10°

Valores expressos em %molar.
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A Tabela A7.4 apresenta os resultados da composicdo do gas de sintese bruto,

obtidos a partir de modelo empirico e experimentos de gaseificacdo encontrados na

literatura, Leite [26].

Tabela A7.4. Composigdo do gas de sintese bruto da literatura, Leite [26].

Descricdo da Modelo Exp. 01 Exp. 02 Exp. 03
Espécie Empirico
CO2 41,44 42,09 40,8 42,31
CHs 2,76 6,92 6,88 6,04
Ho 31,03 33,33 35,6 37,16
CO 16,35 17,65 16,71 14,48
Alcatrdo - - - -

Valores expressos em %molar. Valores retirados de Leite [26].
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ANEXO 8 — RESUMO DOS RESULTADOS DAS ANALISES
TERMOGRAVIMETRICAS

Neste Anexo s@o apresentadas as curvas de reducdo de massa em funcdo da
temperatura obtidas durante os experimentos realizados com o equipamento do tipo TGA.

As Figuras A8.1 a A8.13 mostram as respectivas curvas dos experimentos 1 ao 13.
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Figura A8.1 Experimento 1 — TGA.



massa [mg]

massa [mg]

12

10

o]

12

10

Cco

100

100

Experimento 2 - TGA

200 300 400 500 600
T[°C]

Figura A8.2 Experimento 2 — TGA.
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Figura A8.3 Experimento 3 — TGA.
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Figura A8.4 Experimento 4 — TGA.
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Figura A8.5 Experimento 5 — TGA.
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Figura A8.6 Experimento 6 — TGA.
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Figura A8.7 Experimento 7 — TGA.
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Figura A8.8 Experimento 8 — TGA.
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Figura A8.9 Experimento 9 — TGA.
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Figura A8.10 Experimento 10 — TGA.
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Figura A8.11 Experimento 11 — TGA.
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Figura A8.12 Experimento 12 — TGA.
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Figura A8.13 Experimento 13 — TGA.
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ANEXO 9 — RESUMO DOS RESULTADOS DAS SIMULACOES EM
CFD

Neste Anexo sdo apresentadas as curvas de formacao das espécies CO, CHs, COz
e Ho, ao longo da altura do riser, obtidas através das simula¢des em CFD, utilizando o
modelo proposto nas Tabela 6.7 e 6.8 e das condi¢cGes operacionais apresentadas na
Tabela 5.3. Também é apresentada uma curva contendo a formacéo do alcatréo ao longo
do riser em todas as 09 simulacdes realizadas. As Figuras A9.1 a A9.9 mostram as fragdes

molares das espécies CO2, CO, H; e CHa.
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Figura A9.1 Simulagédo CFD S-1.
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Figura A9.2 Simulagéo CFD S-2.
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Figura A9.3 Simulagdo CFD S-3.
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Figura A9.4 Simulagéo CFD S-4.
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Figura A9.5 Simulagdo CFD S-5.
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Figura A9.6 Simulagéo CFD S-6.
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Figura A9.7 Simulagdo CFD S-7.
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Figura A9.8 Simulagéo CFD S-8.
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Figura A9.9 Simulagdo CFD S-9.
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A Figura A9.10 apresenta as fragdes molares de alcatrdo, obtidas a partir das 9
simulacdes em CFD, realizadas com as condi¢des operacionais dos experimentos de
gaseificacdo, realizados na planta piloto.
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Figura A9.10 Teor de Alcatrdo.



