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Resumo da Dissertacdo apresentada a COPPE/UFRJ como parte dos requisitos
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ESTUDO COMPUTACIONAL DA PIROLISE DE BAGAGO DE CANA-DE-AGUCAR E
MADEIRA EM REATOR DE LEITO FLUIDIZADO

Filipe Leite Brand&o

Outubro/2015

Orientadores: Albino José Kalab Leiroz

Manuel Ernani de Carvalho Cruz

Programa: Engenharia Mecanica

O presente trabalho apresenta um estudo computacional do processo de
pirélise de bagaco de cana-de-agucar e de madeira em um reator de leito fluidizado
utilizando uma abordagem Euler-Euler. Inicialmente, modelos cinéticos para pirélise
disponiveis na literatura sdo estudados e testados. Estes modelos variam desde
mecanismos genéricos, que ndo levam em conta a composi¢cdo da biomassa, até
mecanismos mais detalhados que consideram a decomposicdo dos componentes
celulésicos da biomassa. A implementacdo dos modelos foi realizada através do
cédigo MFIX (Multiphase Flow with Interphase eXchange). Quando disponiveis, dados
experimentais sdo comparados com o0s resultados numéricos obtidos. No caso de
pirdlise de madeira, € estudada ainda a influéncia do regime de escoamento na
composicao dos produtos e nas taxas de reacdo. Para a pirélise de bagaco de cana-
de-acucar, o comportamento dos modelos cinéticos disponiveis em uma faixa de
temperatura operacional do reator é estudado. Além disso, o efeito da variagdo da
velocidade de injecao do agente fluidizante sobre a composi¢cédo dos produtos também
€ investigado. Essa abordagem permite que se obtenha uma combinacdo entre
velocidade de injecdo e temperatura operacional para a otimizacdo dos gases, char e
bio-6leo produzidos pelo processo. O impacto de diferentes modelos de arrasto da
fase sdlida e de transferéncia de calor entre fases nas predi¢des das taxas de reacéo

e composigao dos produtos é ainda avaliado.
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In this work, a computational study of the pyrolysis process of sugarcane
bagasse and wood in a fluidized bed reactor employing an Euler-Euler approach is
presented. Initially, chemical kinetic models available in the literature are studied and
tested. These models vary from generic models that do not take into account the
composition of the biomass to more detailed models, that include mechanisms for the
decomposition of the three components of biomass. The implementation of the models
was carried out in the MFIX (Multiphase Flow with Interphase eXchange) code.
Experimental data are compared with the numerical results when available. In the
wood pyrolysis case, the influence of the flow modeling as laminar or turbulent over the
composition of the products and the reaction rates is also studied. In the sugarcane
bagasse pyrolysis case, the behavior of the kinetic models within an operational
temperature range is investigated. In addition, the effect of varying the injection speed
of the fluidizing agent over the composition of the products is verified. The present
approach allows us to obtain a combination of injection speed and operational
temperature necessary to maximize fuel gas, char and bio-oil. Finally, the impact of
different models for drag and heat transfer between phases on the predictions of

reactions rates and composition of products is studied.
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1.Introducao

1.1. Visao geral

Com a crescente industrializacdo, a demanda por energia se multiplicou. Com
a Primeira Crise Mundial do Petr6leo em 1973 aumentando substancialmente o preco
do barril de petroleo, 0 mundo comecou a perceber que ndao poderia depender para
sempre do petréleo e de seus derivados, e comecgou a pesquisar e buscar solugbes

alternativas para mover suas industrias e diversificar sua matriz energética. Aliado a

Q-

estes fatores, a preocupacdo cada vez maior com a questdo ambiental devido
intensificacdo do efeito estufa e o derretimento das calotas polares, intensificou a
busca por energias alternativas e limpas (PINHO, 2012).

Devido a estas preocupacdes, explorar fontes de energia renovaveis de fontes
neutras de carbono com simultanea reducdo das emissdes de gases nocivos ao meio
ambiente e o desenvolvimento de tecnologias para o0 uso, se tornou de especial
importancia para a seguranca energética e para reduzir a dependéncia do petréleo
estrangeiro (AHMED e GUPTA, 2012). Estas preocupacdes motivaram tanto o setor
industrial quanto o académico, a examinar e estudar a viabilidade da utilizacdo desses
combustiveis em larga escala em projetos nacionais e internacionais. A biomassa,
dentre outras, tem se tornado uma fonte atrativa.

Biomassa é um termo para todas as matérias organicas que derivam de algum
tipo de organismo vegetal ou animal no qual a energia solar fica estocada em ligagbes
guimicas. Também inclui gases e liquidos derivados da decomposicdo de matérias
organicas biodegradaveis e ndo fésseis (BASU, 2010). Quando essas ligacdes entre
carbono, hidrogénio e oxigénio sdo rompidas por combustdo ou decomposicdo, essas
substancias liberam energia quimica. Se a biomassa é processada eficientemente
extraindo essa energia armazenada nas ligacdes para combina-la com oxigénio, o
carbono é oxidado para produzir CO, e agua. Porém, o cultivo de organismos vegetais
para utilizacdo da biomassa assegura que este didoxido de carbono produzido seja
absorvido, reiniciando o ciclo (MCKENDY, 2002). Na verdade, a quantidade de CO,
produzido durante a combustdo desses combustiveis € semelhante a quantidade
absorvida durante o crescimento desses organismos (MUNIR et al., 2009).

A conversao da biomassa em formas Uteis de energia pode ser via processos
termoquimicos e bioquimicos. O termoquimico € dominante devido a alta eficiéncia
desse processo em transformar a biomassa em produtos sélidos, liquidos ou gasosos

sob condic¢des térmicas (MUNIR et al., 2009). Esses processos a altas temperaturas



tém algumas vantagens incluindo o fato de todos os componentes da matéria-prima
(celulose, hemicelulose e lignina) serem utilizados. Os tipos possiveis de processos
termoquimicos diferem de acordo com as condigbes operacionais, tipos de reatores e
biomassa. Eles sdo usualmente classificados entre combustéo, pirélise e gaseificacéo
(LEDE, 2012). Os produtos da conversdo termoquimica s&o divididos em uma fragéo
de volateis consistindo de gases, vapores de bio-6leo, e um residuo sélido rico em
carbono. J& os processos bioquimicos sao baseados na conversdo de biomassa em
alcoois ou produtos oxigenados através de atividade biologica (YAMAN, 2004).

A pirélise € a degradacao térmica de matéria organica na auséncia de oxigénio.
Os produtos primarios da pirélise sdo usualmente vapores de bio-6leo, gases volateis
e carbonizado ou char. A pirdlise é tipicamente classificada em fungédo do tempo de
residéncia em que ocorre podendo ser rapida ou lenta dependendo do tipo de produto
desejado. A pirdlise lenta tem sido empregada pra a produgéo de char enquanto que a
rapida € a opcao usada na sintese dos chamados bio-6leos (LIN et al., 2009).

Gaseificagdo pode ser entendida como um processo termoquimico limpo e
eficiente que converte materiais que possuem algum teor de carbono em combustiveis
gasosos e matéria-prima para outras aplicagdes. O processo de gaseificagcdo pode ser
aplicado tanto ao carvdo mineral quanto em matéria-prima de origem vegetal (BASU,
2010). A gaseificacdo da biomassa além de fornecer biogas para ser usado nos
motores de ciclo Otto, pode ser aplicada junto a pequenas plantas de geracédo de
energia elétrica de ciclo combinado. Produz também o chamado gés de sintese que é
uma 6tima matéria-prima para a industria quimica.

No Brasil a producdo de etanol da cana-de acgucar tem como subproduto o
bagaco de cana. Este bagaco tem sido majoritariamente queimado em caldeiras de
ciclos a vapor. Porém a gaseificacdo deste bagaco € um processo mais eficiente do
que a combustédo direta (MIRANDA, 2009). Tal fato incentiva o desenvolvimento de
estudos baseados em simulac6es numéricas e experimentais. Esses estudos sao Uteis
na otimizagao do gaseificador tendo como objetivo os menores custos possiveis.

Os modelos matematicos usados para tal sdo classificados em trés grupos:
modelos de equilibrio termodindmico, de cinética quimica, ou de fluidizacdo, e de
dindmica dos fluidos computacional (CFD) multifasica. A grande vantagem das
técnicas de CFD é a obtengcdo de dados sobre todas as variaveis envolvidas no
processo, ao contrario do que acontece em um experimento, onde é dificil e caro
medir algumas poucas variaveis, além da multiplicidade de aplicacoes.

Dentre os modelos de dindmica dos fluidos computacional, os modelos Euler-
Euler e Euler-Lagrange constituem os modelos mais utilizados para se investigar os

fendbmenos quimicos e de mecéanica dos fluidos dos reatores. A principal diferenca
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entre os dois modelos é como a fase solida é tratada matermaticamente. No modelo
Euler-Euler, também conhecido como modelo de dois fluidos, a fase solida é tratada
como continua penetrando e interagindo com a fase gasosa. Para o modelo Euler-
Lagrange, a trajetéria, temperatura, massa, composicdo e velocidade de cada
particula da fase soélida sdo rastreadas no espaco e tempo, através da integracéo das
equagles conservativas de quantidade de movimento, massa e energia para cada
particula do sistema (OEVERMANN et al., 2009).

1.2. Motivacgéo e Objetivos

Motivado por um melhor entendimento dos processos de pirélise do bagaco de
cana e de madeira dentro de um reator de leito fluidizado, este trabalho tem os trés
objetivos principais a seguir.

e Modelagem do processo de pirGlise segundo cinéticas disponiveis na
literatura que levam em conta os componentes lignocelulésicos da
biomassa e segundo cinéticas genéricas que nao levam em conta a sua
composicao.

e Avaliar a utilizacdo de diferentes modelos da pirélise na composi¢éo
final dos produtos da pirélise de madeira e de bagaco.

¢ Investigar o efeito de parametros operacionais, como temperatura do
reator e velocidade de fluidizacdo, na distribuicdo dos produtos da
pirélise de bagaco de cana, de forma a obter uma combinacédo que
maximize a producéo de cada produto.

Somado a estes objetivos, existem questdes relevantes na modelagem
fluidodindmica de escoamentos multifdsicos onde ndo h& um consenso. Essas
guestdes dizem respeito a hipétese de regime laminar ou turbulento em simulacdes de
reatores de leito fluidizado borbulhante, além do modelo de arrasto e de transferéncia
de calor ideais. Assim, sdo acrescentados mais dois objetivos ao trabalho:

e Estudar a influéncia da hipdtese de regime laminar ou turbulento na
pirdlise.

e Avaliar os efeitos dos modelos de arrasto e correlagdes de transferéncia
de calor sobre a distribuicdo dos produtos.

A simulagd@o desses processos é feita em uma ferramenta de CFD de cddigo
aberto chamado MFIX (Multiphase Flow with Interphase Exchanges). O objetivo final &
determinar modelos cinéticos de pir6lise que melhor representem os dados da pirdlise

de bagaco de cana-de-acUcar e madeira.



2. Fundamentos Teodricos

2.1. Biomassa

Biomassa pode ser genericamente definida como qualquer material que
consiste principalmente de carbono, hidrogénio, oxigénio e nitrogénio. Fontes de
biomassa incluem varios materiais organicos tais como madeira, bagaco, residuos
agriculturais e industriais, residuos municipais e produtos animais. (YAMAN, 2004).
Em comparacdo com o carvao, a biomassa possui mais umidade e concentragdo de
volateis (NEVES et al., 2011).

A biomassa, assim como outros biocombustiveis, pode ser usada como
substituta dos combustiveis fosseis na geracao de calor e eletricidade, na criacdo de
produtos quimicos, além de trazer alguns beneficios como sustentabilidade,
crescimento econdmico regional, desenvolvimento social e agricultural, reducdo da
emissao de gases toxicos ao ambiente e ser uma fonte regular de energia (PEREIRA
et al., 2012).

Algumas vantagens da utilizagdo de biomassa consistem na sua
disponibilidade mundial, a qual assegura um suprimento ininterrupto de matéria-prima
para a industria além de ser menos sensivel as flutuagdes de mercado e as incertezas
nas importagbes de combustiveis. Assegura também uma maior autonomia e
liberdade em relagdo aos paises exportadores de combustiveis fosseis e gera
empregos nas areas rurais (PRAKASH e KARUNANITHI, 2008).

Em 2006, a demanda interna de energia no Brasil foi de 226 milhBes de
toneladas equivalentes de petréleo, ou 1,12 toneladas por habitante. Desse total,
27,2% veio da biomassa (PEREIRA et al., 2012). No ano de 1991, a biomassa
forneceu 14% de toda energia mundial, o equivalente a 25 milhdes de barris de
petroleo por dia. Mais de 80% do seu uso ocorre em paises desenvolvidos onde a
biomassa responde por 35% do total de energia produzida. S6 os EUA obtém o
equivalente a 1,5 milhées de barris de petrdleo por dia vindo da biomassa, incluindo
9000 MW de eletricidade (HALL, 1992).

Cada pais tem sua fonte de biomassa ideal para geracao de energia. No geral,
as caracteristicas que fazem uma certa biomassa ser a ideal sdo: a maxima producéo
por hectare, uma baixa energia para sua producdo, um baixo custo de producdo, uma
composicdo com menos contaminante e menos caracteristicas nutritivas. Também
depende das condi¢des de solo e do clima local (MCKENDRY, 2002).



Diferentemente de combustiveis liquidos ou gasosos, a biomassa ndo pode ser
armazenada ou transportada facilmente. Consequentemente, a biomassa sélida
precisa ser convertida em combustiveis liquidos e gasosos através de processos
bioquimicos e termoquimicos (MUNIR et al., 2009). O principal fator que determina a
rota a ser seguida na conversdo da biomassa é a quantidade de umidade presente.
Biomassas com alto teor de umidade sofrem conversdo biolégica tal como a
fermentacgdo, ja biomassas com menor teor de umidade sdo mais economicamente
vidveis de sofrerem pirdlise, combustdo ou gaseificagcdo. O fato de se usar a
conversao biolégica em tipos mais Umidos é porque a energia necesséria para a sua
secagem € muito maior se comparada a energia disponivel no produto formado
(MCKENDRY, 2002).

Outras caracteristicas de interesse da biomassa que sdo decisérios para
escolha do processamento ideal que ir4 sofrer sdo o poder calorifico, as propor¢des
entre carbono fixo e volateis, a quantidade de cinzas, residuos e metais alcalinos, a
razdo celulose/lignina (MCKENDRY, 2002) além das razbes atdbmicas O/C e H/C
(BASU, 2010).

A quantidade de volateis é a por¢do da biomassa que se transforma em gas
apos o0 aquecimento da mesma, ja o carbono fixo € a massa que sobra apos esse
aguecimento excluindo-se as cinzas e umidade. O poder calorifico pode ser expresso
de duas formas, o poder calorifico superior PCS (High Heating Value) ou inferior PCI
(Lower Heating Value). O PCS é a energia total liberada quando o combustivel &
gqueimado com ar, incluindo o calor latente contido no vapor d’agua e representa o
maximo de energia potencialmente recuperada de uma dada biomassa (MCKENDRY,
2002; JENKINS et al.,, 1998). Como a biomassa pode possuir teores de umidade
elevados e, portanto, se utiliza uma parcela de energia liberando-a sob a forma de
vapor, o poder calorifico inferior € o ideal para se avaliar a viabilidade da biomassa
para um determinado uso.

A guantidade de cinzas presente na biomassa afeta o0 custo de processo na
conversdo da biomassa além de reduzir significativamente a energia disponivel.
Durante a conversdo termoquimica, a composicdo quimica das cinzas pode
representar problemas operacionais, especialmente para a combustdo (MCKENDRY,
2002). A concentracdo de cinzas pode variar de 1% em madeiras até 15% em
biomassas herbaceas e residuos agricolas (YAMAN, 2004).

A biomassa vegetal € composta praticamente por trés constituintes: celulose,
hemicelulose e lignina como mostrado na Fig. 2.1. A celulose ocupa geralmente 50%
da biomassa enquanto a lignina e a hemicelulose ocupam 25% cada, em geral. A

vantagem de saber a proporcdo entre esses constituintes é que se pode prever o

5



comportamento da biomassa durante a pirdlise (BASU, 2010). A celulose é um
homopolisacarideo que pode ser composta por fases cristalinas e amorfas, depedendo
do grau de organizacdo de sua estrutura. A hemicelulose € um heteropolisacarideo
cuja composi¢ao varia dependendo do tipo de biomassa e é constituida apenas por
uma fase amorfa. J& a lignina é um polimero amorfo composto de estruturas
tridimensionais aromaticas complexas (COLLARD e BLIN, 2014). A celulose é o
principal componente estrutural das células da biomassa. A lignina funciona como uma
cola e fornece a resisténcia compressiva necessaria nas paredes celulares. A
hemicelulose une a celulose e a lignina criando uma complexa rede e fornecendo
resisténcia estrutural (ZHANG et al., 2011). Além destas caracteristicas, a
hemicelulose possui um grau de polimerizagdo muito inferior ao da celulose (SHEN et
al., 2010).

Hemicelulose

Regiao
Cristalina
Regido =
Amorfa

Lignina Celulose

Figura 2.1 — Estrutura da biomassa. Adaptado de ZHANG et al. (2011).

Outro dado interessante € a composicdo elementar da biomassa e a razao
atbmica entre seus componentes elementares. Em comparacdo com o0 carvao, a
biomassa possui uma maior propor¢cdo de oxigénio e hidrogénio e menos carbono, o

que reduz o seu poder calorifico (MUNIR et al., 2009), como mostrado na Fig. 2.2.
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Figura 2.2 - Classificagdo dos combustiveis sélidos pelas raz6es hidrogénio/carbono e
oxigénio/carbono (PINHO, 2012).

2.2. Conversao Termoquimica

A conversao termoquimica da biomassa usa calor e catalisadores para
transformar matéria vegetal em combustiveis, energia e matéria-prima para a industria
guimica, em contraste com a conversdo bioquimica que utiliza enzimas e
microorganismos para a mesma finalidade. Apesar do processo bioquimico estar
sendo amplamente estudado por ser considerado promissor, o termogquimico é
considerado uma técnica mais madura sem necessidades de muitas melhorias, e
portanto ainda € o mais utilizado (BROWN, 2011). Dentre as técnicas mais utilizadas
tem-se o0 processo de gaseificacdo que engloba a secagem, pirélise, gaseificacédo e
combustdo. Em um gaseificador h4 a combinacdo desses quatro processos. A Fig. 2.3

mostra os tipos de processos termoquimicos.



Processos Termoquimicos |

Combustdo | | Gaseificagéo Pirlise Rapida Processamento Hidrolise
Hidrotermico
\_Pnrténcia || Sintese |_[Fermentagéo do || Conversdo
eletrica Catalitica Vapor LCatalitica
|_|Fermentacao| | |Hidro- ] L Fermentagdo |
do Syngas | processamento
_Poténcia Elétrica Poténcia Elétrica ==

Figura 2.3 — Tipos de conversao termoquimica e processos posteriores. Adaptado de
BROWN (2011).

2.2.1. Secagem

Independentemente de ser feito todo o processo de gaseificacdo ou apenas o
de pirélise, a secagem € 0 processo inicial e ocorre assim que a biomassa entra no
gaseificador recebendo calor dos gases da combustdo que porventura possa estar
ocorrendo, ou da corrente de gas fluidizante.

Durante o aquecimento, a umidade contida na biomassa é convertida em vapor
d’agua o qual pode reagir com a propria biomassa e com os volateis liberados durante
a pirélise e combustdo (BROWN, 2011). Cada quilograma de umidade na biomassa
leva no minimo 2260 kJ de energia extra do gaseificador para se vaporizar. Essa
energia ndo é recuperavel, sendo um problema para fins energéticos (BASU, 2010).
Estudos afirmam que o aumento da umidade na biomassa em 40% reduz o poder
calorifico do gas de sintese em 1 MJ/m® além de reduzir a quantidade de CO e
aumentar a de CO, (PEREIRA et al., 2012).

Para evitar estas perdas, um pré-aquecimento se faz necessério para que a
biomassa ja entre seca no gaseificador. A secagem ocorre na temperatura de
evaporagdo da agua, 100 °C na pressao atmosférica, o que é relativamente baixo se
considerarmos a temperatura em que 0S outros processos ocorrem. Portanto alguns
autores como, por exemplo, VAN DE WEERDHOF (2010) consideram que nessa
temperatura a particula é quimicamente inerte, 0 processo é instantaneo e, portanto,

ndo ha uma contribuicdo para os termos fontes na modelagem matematica. Para a



producdo de um gas combustivel com poder calorifico razoavel, a biomassa deve
conter em torno de 10% a 20% de umidade (BASU, 2010).

2.2.2. Pir6lise

Pirélise € a decomposicao térmica da biomassa na total auséncia de agentes
oxidantes ou com um suprimento limitado que ndo permita que a gaseificacdo e a
combustdo ocorram. Além das reacdes quimicas, a pirélise envolve transferéncia de
calor e massa e mudancas de fase. Durante a pir6lise ocorrem mudancas dramaticas
no volume especifico dos reagentes aos produtos causando a saida dos produtos
volateis a uma alta velocidade (BRIDGWATER et al., 2001).

A pirGlise resulta em trés componentes principais: mistura gasosa, mistura
liquida, que é conhecida como bio-6leo, e char, que é o residuo solido da pir6lise
conhecido como carbonizado. Comparado ao carvao, a pirélise da biomassa produz
uma quantidade 18 vezes maior de volateis (VAN DE WEERDHOF, 2010). A
proporgdo entre cada um desses produtos na composicdo final depende de alguns
fatores como taxa de aquecimento, velocidade da reacdo, tempo de residéncia dos
produtos e tamanho das particulas. A pirélise lenta é tradicionalmente usada para
obtencdo de char. J& a pirdlise rapida, que ocorre em tempos de residéncia muito
curtos, porém com uma temperatura moderada ou alta e elevadas taxas de
aquecimento, é usada para obtencdo de uma grande quantidade de bio-6leo (YAMAN,
2004).

O bio-6leo é uma mistura de vapores de hidrocarbonetos condensaveis,
altamente viscosos que condensam nas regifes de baixa temperatura de um
gaseificador (BASU, 2010) e possuem um poder calorifico de aproximadamente
metade do valor de um 6Gleo derivado de combustivel féssil (BROWN, 2011). A sua
composi¢do depende da temperatura de reagéo, do tipo de matéria-prima, do tempo
de residéncia do vapor e da presenca de char (DI BLASI, 2008). Apesar da sua
composicao ser de dificil obtencao, NEVES et al. (2011) coletou diversos dados da
literatura para diversas biomassas e concluiu que a composi¢cdo acumulada do bio-
Oleo é bem parecida com a da biomassa que lhe deu origem, com uma maior
concentracdo de oxigénio. Ainda segundo ele, a concentracdo de oxigénio diminui com
0 aumento da temperatura enquanto que as de carbono e hidrogénio aumentam.
Segundo DI BLASI (2008), vapores mais oxigenados sdo associados a temperaturas
de operacdo abaixo de 673-773 K, enquanto que 0S que possuiam mais
hidrocarbonetos estavam relacionados com temperaturas de operacdo até 1123 K. Ja

para valores maiores, eram encontrados compostos aromaticos.



Embora a producéo de bio-6leo seja um dos objetivos do processo de pirdlise,
em operacgOes tipicas de gaseificacdo a sua presenca € indesejada, devido aos
problemas operacionais ocasionados dependendo da aplicacdo do gas de sintese
(BASU, 2010; KIEL et al., 2004). Adicionalmente, a presenca de cinzas no bio-6leo
pode causar erosdo, corrosao e incrustacdes quando utilizado em turbinas a gas
(GARCIA-PEREZ et al., 2002). Portanto, muitos estudos estdo sendo realizados sobre
0s mecanismos da pirélise do bio-6leo (ANTAL, 1983; HOSOYA et al., 2008a;
HOSOYA et al., 2008b; HOSOYA et al., 2008c) e a sua cinética (BRANCA e DI BLASI,
2006; CUOCI et al., 2007; NORINAGA et al., 2013).

Ja4 o char € um material poroso que apresenta uma estrutura aromatica
policiclica (COLLARD e BLIN, 2014). Geralmente é considerado que o char é
composto apenas de carbono, porém como ele é o residuo da pirélise, comumente
também possui outros componentes (VAN DE WEERDHOF, 2010). Taxas de
aguecimentos mais lentas acopladas com altas pressdes e longos tempos de
residéncia do bio-6leo sdo as condigbes principais para se maximizar a producdo de
char (DI BLASI, 2008). O char pode ser posteriormente utilizado como combustivel
sélido e, na forma de carbono ativado, como um sorvente de carbono para melhorar a
fertilidade do solo (CARRIER et al., 2013).

Segundo COLLARD e BLIN (2014), a pir6lise primaria ocorre via trés
processos: formacado de char, despolimerizacdo e fragmentacdo. Na formacao de char,
anéis de benzeno se combinam em estruturas policiclicas através de rearranjos intra e
intermoleculares 0s quais resultam em uma elevada estabilidade térmica. Esses
rearranjos normalmente também resultam na liberacdo de agua e gases néo-
condensaveis. A despolimerizacao consiste na quebra das ligagcdes entre as unidades
de mondmeros dos polimeros, resultando em moléculas volateis condensaveis na
temperatura ambiente. Essa etapa néo introduz nenhuma mudanca na composicao da
particula, mas modifica propriedades fisicas, como a porosidade (DI BLASI, 2008). Por
ultimo, a fragmentacéo consiste na quebra das ligac6es covalentes dos polimeros e
resulta na formagéo de gases ndo-condensaveis.

Se as condi¢des do reator sdo favoraveis, 0s compostos condensaveis podem
sofrer reagBes secundérias como craqueamento ou recombinacao/repolimerizagdo. O
craqueamento consiste na quebra das ligagbes quimicas do bio-6leo resultando na
formacdo de moléculas de baixa massa molecular. J& a recombinacdo consiste na
combinacdo de compostos volateis resultando em moléculas de elevada massa
molecular e char (BOROSON et al., 1989 e COLLARD e BLIN, 2014). Segundo VAN
ROSSUM et al. (2010), o char formado pelas reacdes de repolimerizacdo € mais leve

e macio do que o formado pela pirélise primaria. Quando a taxa de aquecimento &
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muito alta, essa reacdo de repolimerizacdo do bio-6leo em char € inibida (VAN
ROSSUM et al., 2010).

Dependendo da presséo interna e temperatura interna da biomassa, o bio-6leo
gerado permanece acumulado nos poros das particulas formando uma camada liquida
intermediaria chamada “metaplasto”. Quando o bio-6leo ndo consegue escapar pelo
poros da particula para o ambiente, a reacdo de recombinagdo leva a formacéo de
mais char. Esse escape do bio-6leo depende da pressdo e temperatura dentro da
particula de biomassa, podendo levar a uma sobre-presséo se a taxa de producao dos
volateis for mais rapida do que a taxa com esses produtos escapam para o ambiente
através dos poros da biomassa (DUFOUR et al.,, 2011). Essa sobre-presséo interna
pode gerar uma ruptura na particula pré-pirolisada da biomassa gerando particulas
menores. Esta ruptura aumenta a velocidade de conversédo da biomassa e aumenta a
producdo de bio-6leo, pois diminui o tempo de residéncia dos vapores condensaveis
dentro dos poros da particula, o que reduz o seu craqueamento (PARK et al., 2010).

Cada componente tem um comportamento proprio durante a pirélise. Segundo
YANG et al. (2007), a hemiceluose é facil de ser degradada e sua pirélise ocorre numa
faixa de temperatura de 220-315 °C. J& a pirélise da celulose ocorre numa faixa acima,
de 315-400 °C, enquanto que a pir6lise da lignina cobre uma enorme faixa de
temperaturas de 150-900 °C. A pirdlise da lignina é primeira a comegar e a Ultima a
terminar. Além disso, para temperaturas abaixo de 500 °C, a pirélise da hemicelulose
e a da lignina sdo exotérmicas, enquanto que a de celulose é endotérmica. Porém
para temperaturas mais elevadas a situagdo € o inverso. As faixas de temperaturas
baixas na qual a pirélise da hemicelulose ocorre € atribuida a sua estrutura amorfa que
leva a baixas energias de ativagdo, e a extensa faixa com qua a pirélise da lignina
ocorre é atribuida a sua estrutura complexa de moléculas aromaticas que produzem
uma maior estabilidade térmica (YANG et al., 2007; STEFANIDIS et al., 2014).
Segundo ORFAO et al. (1999) e QU et al. (2011), ha ainda um quarto componente
chamado “extrativos” que engloba gorduras e proteinas e que sofre pirdlise de maneira
semelhante a lignina.

Ha uma clara diferenca também entre os produtos formados pelos
componentes da biomassa. Enquanto a pir6lise da celulose produz uma maior
quantidade de bio-6leo com uma menor fragdo de umidade, a pirdlise da hemicelulose
produz uma elevada quantidade de gases permanentes e bio-0leo rico em umidade.
Ja a pirélise da lignina produz moderadas quantidades de bio-6leo, baixas quantidades
de gas e bastante char (STEFANIDIS et al., 2014). Esse bio-0leo possui grupos de
componentes como carboidratos, fendis, aldeidos, &lcoois, ésteres e outros. Quando

produzido pela celulose, o bio-6leo é rico em carboidratos e quando produzido pela
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lignina € composto praticamente de fenois, chegando até uma proporcédo de 75%. J4 o
bio-6leo produzido pela hemicelulose possui quantidades proximas de fendis, acidos e
aldeidos dentre outros (QU et al., 2011).

O fenbmeno da pirdlise da biomassa envolve dois mecanismos: efeitos
difusivos de calor e massa e a cinética quimica. Os modelos de estudo séo divididos
em duas principais categorias: microparticulas e macroparticulas. A pirdlise das
microparticulas envolve a decomposicdo térmica da biomassa de tamanho
suficientemente pequeno de tal forma que os efeitos difusivos se tornam despreziveis
e a pirdlise pode ser considerada cineticamente controlada. Ja para as
macroparticulas a pirélise é caracterizada por grandes efeitos difusivos que afetam a
sua evolugdo devido a gradientes de temperatura internos e externos, inércia térmica
devido a resisténcia térmica na particula e variagbes de temperatura devido as
reagcOes endotérmicas e exotérmicas (MILLER e BELLAN, 1997).

BELDEROK (2007) e CARRIER et al. (2013) apresentam uma maneira de
determinar se o modelo devera ser tratado como de microparticulas ou
macroparticulas. Segundo ele, h4 trés numeros adimensionais importantes para tal

verificagdo. Um deles é o numero de Biot da particula,

Bi = Z‘QLL (2.1)
biom

onde y,,, € o coeficiente de transferéncia de calor por convecgéo entre a fase gasosa
e a fase sdlida da biomassa e é definido mais adiante, x;;,,, € a condutividade térmica
da biomassa, L € o comprimento caracteristico da particula, tal que um regime
cineticamente controlado acontece para Bi < 0,1. Entretanto, outros autores como
BRYDEN e HAGGE (2003) afirmam que o regime pode ser considerado cineticamente
controlado para Bi < 0,2. Os outros dois numeros adimensionais importantes sdo os

nameros interno e externo de pirélise. O ndmero interno de pirdlise, P,, € a medida da

relagdo entre a conducgédo de calor interna e as taxas de reacdo quimica:

P = Kpiom
Y kjpbiom CpLZ (2.2)

onde pyiom € @ massa especifica da biomassa, C, € o calor especifico e k; € a
constante de reacdo quimica. O nimero externo de pirdlise, P, € o produto entre os

nameros de Biot e niumero interno de pirdlise, e representa a razdo entre a taxa de

convecgéao de calor e a taxa de reacéo,
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Ygm

p,=——
Y kjpbiomeL (2'3)

onde para altos valores de P’,, temos uma pirélise controlada pela cinética quimica.

Alguns autores estudaram os processos fisicos envolvidos na pirGlise de
macroparticulas. Segundo ANTAL (1985), além da transferéncia de calor para a
particula por conveccado e radiacdo e a conducdo interna de calor, esses processos
fisicos envolvem a difusdo dos gases através de camadas ainda nado pirolisadas,
reacdes quimicas intra e extra-particular, homogéneas e heterogéneas entre os
produtos primarios da pir6lise, dentre outros.

DI BLASI (1994) modelou matematicamente a transferéncia de calor por
conducao, convecgdo e radiacdo, a difusdo de massa e as variagcdes de pressao e
velocidade dentro das particulas porosas de celulose. Mais tarde, MILLER e BELLAN
(1997) expandiram a modelagem para a composicdo superposta de celulose,
hemicelulose e lignina. Os trabalhos de PAPADIKIS et al. (2008; 2009a; 2009b)
apresentam os fendbmenos da pirélise de macroparticulas como difusdo de calor e
massa com uma abordagem lagrangeana em uma ferramenta de dindmica dos fluidos
computacional. Suas conclusGes sdo mostradas adiante.

Tanto para a pir6lise cineticamente controlada quanto para a que posSui
fendbmenos difusivos, a modelagem da cinética quimica se faz bastante necessaria
para uma melhor abordagem do processo de pirdlise e do posterior processo de
gaseificacdo. Dentre os mecanismos de cinética disponiveis na literatura, temos o0s
mecanismos de reacdes globais de passo Unico, mecanismos de rea¢cdes competitivas
e 0s mecanismos de reacdes paralelas. Além desses mecanismos, muitos trabalhos
de simulacéo de gaseificacdo (PINHO, 2012; XIE et al., 2012; VERISSIMO, 2014) tem
considerado a pirélise como instantanea, levando a resultados aceitaveis. Porém, para
a utilizacdo dessa abordagem, sé&o necessarios dados experimentais dos produtos da
pirélise para serem utilizados como dados de entrada da simulacdo. Esse requisito é
invidvel para biomassa pouco estudadas e, também, para simulacdes em condi¢cdes
operacionais diferentes da experimental.

BLONDEAU e JEANMART (2011) listam quatro caracteristicas desejaveis para
gue um modelo de pirdlise seja aplicavel:

e ter uma pequena dependéncia da matéria-prima, pois o modelo deve
ser aplicavel para varios tipos de biomassa;
e permitir a predicdo da variagcdo entre a proporcdo dos produtos de

acordo com as condicdes de operacao;
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e levar em conta as reacbes secundarias de craqueamento do bio-6leo,
de forma a prever a influéncia do tempo de residéncia dentro das
particulas sobre os produtos formados;

e ser simples, para que possa ser incluido em modelos dimensionais.

O modelo global de passo Unico foi muito usados durante os estagios iniciais
da modelagem do processo de pirdlise e € mostrado na Fig. 2.4 onde k representa a
constante de velocidade da reagdo com a taxa de formacdo dos produtos sendo
representadas pelas Egs. (2.4) e (2.5):

k
Biomassa —P Volateis + Char

Figura 2.4 — Mecanismo global de passo Unico.

d[VOoL
d[char] k[biom]
T (2.5)

A principal desvantagem desse modelo é que ndo se consegue determinar a
distribuicdo dos volateis entre gases e bio-6leo (GR@NLI, 1996; MORF, 2001). Além
disso, a propor¢do entre char e volateis € fixa, ndo variando com o aumento da
temperatura (DI BLASI, 2008).

GRONLI (1996) propds um aperfeicoamento do modelo separando-o entre a
celulose, hemicelulose e lignina que se degradavam independentemente, utilizando
coeficientes estequiométricos para separar o bio-6leo e os gases. Porém segundo o autor,
esse modelo continua com as mesmas desvantagens, pois 0s coeficientes
estequiométricos tinham que ser previamente decididos.

O modelo de reagbes competitivas mais classico € o apresentado na Fig 2.5 com

as taxas de formacao dos produtos sendo apresentadas pelas Egs. (2.6) até (2.8):
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Char

Biomassa Bio-Oleo

Gas

Figura 2.5 — Mecanismo de rea¢gdes competitivas.

d[bi
% = k¢[biom] (2.6)
d[char] k. hi

G lclbiom] (2.7)
dla

[iis] = kg[biom] (2.8)

Esse modelo foi inicialmente desenvolvido para a madeira, porém modelos
mais recentes estdo sendo adaptados para os principais componentes da biomassa
(VAN DE WEERDHOF, 2010). Os modelos de reagbes competitivas utilizam
coeficientes de reacdo para a producdo de cada um dos produtos, o que possibilita
contabilizar o efeito da temperatura sobre a quantidade de bio-6leo, gases e char
formados. O tratamento matematico usado na determinacdo dos coeficientes para o
modelo de reacdes competitivas afeta significativamente os valores das energias de
ativagdo, principalmente para taxas de reacdo a altas temperaturas (DI BLASI, 2008).
E necessario observar ainda que esta abordagem possibilita que, sob determinadas
condi¢cbes, ocorra a conversdo total da biomassa em apenas um dos produtos, em
detrimento dos demais, o0 que entretanto ndo é verificado experimentalmente (MORF,
2001; VERISSIMO, 2014).

Os modelos com reacgdes paralelas consideram as reacdes de decomposicdo
para os trés principais constituintes da biomassa: celulose, hemicelulose e lignina e é
mostrado na Fig. 2.6 com as taxas de formagdo dos produtos mostradas nas Eqgs.
(2.9) e (2.10). Estes componentes, por possuirem estruturas moleculares diferentes
entre si, possuem cinéticas de pirélise bastante distintas, assim como temperaturas
nas quais se inicia o processo de pirélise (COLLARD e BLIN, 2014). A principal
vantagem atribuida ao modelo de reacdes paralelas € que os coeficientes cinéticos
ndo dependeriam da biomassa utilizada, ou seja, esse modelo poderia ser aplicado a

qualquer biomassa, desde que se conhecesse a quantidade de cada um dos seus trés
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constituintes essenciais. Porém eles ndo levam em conta a interacdo entre os trés
constituintes principais, como observado por HOSOYA et al. (2007) e COUHERT et al.
(2009), e nem a influéncia de materiais inorganicos presentes nas cinzas da biomassa
como estudado por RAVEENDRAN et al. (1995).

k .
Celulose =1 Char + Volateis
k>
Hemicelulose —»= Char + Volateis
K3

Lignina ——=—— Char + Volateis

Figura 2.6 — Mecanismo de reacdes paralelas (VERISSIMO, 2014).

d[voL
[dt | = kq[celu] + k,[hemi] + k3[lign] (2.9)
d[cgfr] = ky[celu] + kyo[hemi] + ks[lign] (2.10)

Para todas os modelos cinéticos de pirdlise mostrados daqui em diante, as

taxas de reacdo seguem o mesmo formato das mostradas nas Eqs. (2.4) até (2.10).

2.2.3. Gaseificacéo

Gaseificacdo € definida como a conversdo térmica de matéria organica em
gases combustiveis através de reacbes com oxigénio em condicdes sub-
estequiométricas (BROWN, 2011). O processo de gaseificacdo ocorre mediante dois
tipos de agentes gaseificadores: oxigénio ou vapor. O oxigénio pode ser utilizado puro
ou fornecido através do ar atmosférico. A gaseificagdo com vapor oferece como
vantagem uma alta formacédo de hidrogénio e uma auséncia de nitrogénio no gés de
sintese. Além disso, favorece a reducéo ou eliminacdo da producgéo de char e bio-6leo
e, simultaneamente, aumenta a quantidade de gas de sintese produzido (AHMED e
GUPTA, 2012). Caso 0 agente seja oxigénio, poderemos ter tanto a formacdo de
monoxido de carbono ou dioxido de carbono dependendo do excesso ou ndo de
oxigénio no processo de combustdo (BASU, 2010). Para a gaseificacdo com ar,
teremos a presenca de nitrogénio no gas de sintese, o que reduz o seu poder
calorifico (AHMED e GUPTA, 2012).
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O poder calorifico e a composicdo dos gases produzidos sdo fortemente
dependentes do tipo e da quantidade de agente gaseificante. Considerando o ar como
agente gaseificante, é obtido um gas com poder calorifico baixo, valor ideal para uso
em fornos, motores e turbinas. Gaseificagdo com vapor ou oxigénio puro produzem um
gas com poder calorifico alto, valor ideal para producdo do gas de sintese, que € uma
mistura de CO e H, (GOMEZ-BAREA e LECKNER, 2010).

Como grande parte das reacbes de gaseificacdo sao endotérmicas, €
necessario que haja uma fonte de calor para que essas reac¢des ocorram. O calor
pode ser fornecido as reacdes de duas formas, subdividindo a gaseificagdo em
autotérmica e alotérmica. Na gaseificacdo autotérmica ou direta, o calor € liberado
através das reagdes de combustéo do char e dos gases permanentes quando se usa
oxigénio ou ar como agente gaseificante. Na alotérmica ou indireta, o agente
gaseificante € o vapor e o calor é obtido através de fontes externas ao gaseificador
(GOMEZ-BAREA e LECKNER, 2010). Segundo PINHO (2012), as principais reacdes
de gaseificacdo que ocorrem em um reator s&o mostradas a seguir.

- Reacéo de gaseificagdo com vapor

C+H,0 < CO+H, % = —k,[H,0] +131 kJ/mol (2.11)
- Reacéo de Bouduard

C+ CO, & 2CO % = —k,[CO,] +172 kJ/mol (2.12)

- Reacéo de formacao do metano

C+ 2H, & CH, ﬁi] = —k3[H,]? -74,8 kJ/mol (2.13)

- Reacdo de deslocamento da agua

d[cO]
CO + H,0 T {[CO][HZO]
2 _
& CO, + H, N [ CO,][H,] 41,2 kd/mol (2.14)
0,0265 * ¢(3958/Tg)

- Reacéo de reforma do metano com vapor:
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CH, + H,0 d[CH,]

= —ks[CH,][H,0] +216 kJ/mol (2.15)

Segundo NEVES et al. (2011), as constantes de velocidade das reagdes (2.11)
e (2.12) de gaseificacdo do char sdo ordens de magnitude inferiores as da pirolise

primaria, o que limita a conversao do char durante a liberacdo dos volateis.
2.2.4. Combustéo

Devido ao fato de que as reacdes de secagem, pirélise e algumas de
gaseificacdo serem endotérmicas, ha a necessidade de fornecer energia ao sistema e
essa energia pode vir através das reacdes de combustdo dos gases e char produzidos
na pirélise. A combustdo da biomassa é fortemente influenciada pelas suas
propriedades e pelas condi¢cdes de reagdo. A quantidade de calor liberado durante a
combustdo depende, além da quantidade de energia contida no combustivel, da
eficiéncia de conversédo do reator (BROWN, 2011). Segundo JENKINS et al. (1998),
para a combustdo se manter continua, ou seja, sem precisar de fonte externa de calor,
ha um limite de 65% de umidade. Acima disso, a energia liberada pela combustéo é
insuficiente para compensar o processo de evaporacao da umidade.

Segundo BASU (2010), a gaseificagdo e a combustdo ou oxidacdo, sdo dois
processos termoquimicos bem semelhantes, mas com diferencas essenciais. A
gaseificacdo guarda a energia em ligacdes quimicas nos gases dos produtos,
enquanto que a combustdo quebra essas ligacoes liberando a energia. O processo de
gaseificacdo produz gases com altas razfes entre as quantidades de hidrogénio e
carbono (H/C), enquanto que a combustdo oxida o hidrogénio em agua e o carbono
em dioxido de carbono. As reac¢des de combustdo também séo mais rapidas do que as
de gaseificacéo, sob as mesmas condicdes, em torno de uma ordem de magnitude.

A combustdo ocorre na fase gasosa com a queima dos volateis quase que
instantaneamente assim que sdo liberados na pirélise, e na fase sélida com a
oxidacdo mais lenta do char (BROWN, 2011). As principais rea¢cfes de oxidacdo sdo
mostradas a seguir.

- Oxidacéo do carbono

d[C] [k6 + kd] (0, ]
dt ~  lkgrkgl' 2

Sh =2+ 0,6 Re,"/*Sc'/3

- Oxidacao parcial do carbono
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d[c
C+0.50, & CO % = —k,[0,]%° -111 kJ/mol (2.17)

- Oxidacdo do mondxido de carbono

€O +0.50, & CO, % = —kg[CO[0,]%25[H,0°5 -283kJmol  (2.18)

- Oxidacdo metano

CH, + 20, d[CH,] _ 0,7 0,8 -
o €O, + 2H,0 —% - —ko[CH,4]*7[0,] 803 kJ/mol (2.19)
- Oxidag&o hidrogénio
H
Hy+050, 0 B0 Wl o, 242 k3imol (2.20)

2.3. Tipos de Reatores

As etapas descritas anteriormente podem ter sua ordem alterada ou ocorrerem
simultaneamente de acordo com o tipo de reator utilizado. Os reatores podem ser de
leito fixo, de leito de arraste e de leito fluidizado. Cada tipo de reator possui a sua
peculiaridade que influencia no produto final. A seguir sera descrito o reator de leito
fluidizado, pois sera o reator utilizado no trabalho. Para detalhes sobre o leito de
arraste e o fixo, sugere-se as referéncias QUAAK et al. (1999), BASU (2010), GOMEZ-
BAREA e LECKNER (2010), BROWN (2011).

2.3.1. Reatores de leito fluidizado

O leito fluidizado é formado pelo material sélido geralmente inerte que fica em
estado suspenso, ou fluidizado, pela passagem do agente gaseificante em uma
velocidade apropriada para vencer o peso das particulas. Esses reatores possuem
uma o6tima uniformidade da mistura e da temperatura devido a alta turbuléncia e ao
contato entre sdlidos e gas (BASU, 2010). Em comparagdo com 0s reatores de leito
fixo, os de leito fluidizado possuem temperaturas inferiores, em torno de 750 a 900°C.
Devido a alta taxa de mistura entre os componentes, o que favorece a transferéncia de
calor e de massa e as reac¢des quimicas, é obtida uma pir6lise mais rapida. Assim, o
tamanho do reator pode ser reduzido em relagdo ao de leito fixo, porém as

temperaturas mais reduzidas prejudicam a conversao do bio-6leo e a queima completa
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do char (QUAAK et al.,, 1999) quando a gaseificacdo é o objetivo final. Outra
caracteristica decorrente da alta taxa de mistura é que, 0s processos de secagem,
devolatilizacdo, combustdo e gaseificagcdo ocorrem simultaneamente e sem regides
definidas.

Apesar de temperaturas mais elevadas resultarem em maiores conversoes de
bio-6leo e char na gaseificacdo, ela deve ser mantida abaixo da temperatura de fusao
das cinzas, de forma a evitar que as particulas do leito se aglomerem prejudicando o
estado fluidizado do reator (BROWN, 2011). A temperatura também influencia a
composicao do gas produzido. O aumento da temperatura reduz a producéo de CO,
CO, e CH, e aumenta a de H, (PEREIRA et al., 2012).

Os reatores de leito fluidizado podem ser do tipo borbulhante, mostrado na Fig.
2.7, ou circulante, mostrado na Fig. 2.8. No borbulhante ha duas zonas principais: o
leito, que é a parte inferior onde ocorre a mistura dos sélidos com o gas e o freeboard,
que é uma area para aonde os solidos sao carregados através da expanséo do leito e
se separam do gas. As particulas mais pesadas retornam ao leito enquanto que as
mais leves sdo arrastadas para fora do reator pelo gas (SOUZA-SANTOS, 2004). H4
também uma zona chamada “zona de splash” entre as duas outras, que é
caracterizada pela ruptura das bolhas e pelo retorno dos soélidos que foram
arremessados para cima pela expansao do leito (GOMEZ-BAREA e LECKNER, 2010).

Saida do gas e de
particulas leves

Freeboard

Leito Bolhas

Entrada de gas

Figura 2.7 — Reator de leito fluidizado borbulhante. Adaptado de SOUZA-SANTOS (2004).
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Figure 2.8 — Reator de leito fluidizado circulante (PINHO, 2012).

No reator de leito borbulhante o gas € injetado pela parte inferior com uma
velocidade superficial controlada para manter o estado de fluidizacdo, denominada
velocidade minima de fluidizagdo. Na parte superior, a area do reator costuma
aumentar de forma a diminuir a velocidade do gas para abaixo da velocidade de
minima fluidizacéo, tal que as particulas sdlidas retornem ao leito e para que aumente
0 tempo de residéncia do gas, permitindo que a pir6lise ocorra completamente
(BROWN, 2011). Esse gas é transportado por todo o leito através das bolhas
formadas, que ajudam na mistura, permitindo que o reator borbulhante atinja
temperaturas essencialmente uniformes (BASU, 2010).

No estado de fluidizacdo, a perda de pressdo por unidade de comprimento
permanece praticamente constante. Aumentos na velocidade de injecdo do agente
fluidizante levam a expanséo do leito e aumentam o tamanho das bolhas até que elas
ocupem todo a area do leito, dando origem a um regime chamado escoamento
pistonado. Esse escoamento causa instabilidades na operacdo (SOUZA-SANTOS,
2004).

Nos reatores de leito circulante o agente fluidizante é injetado com uma alta
velocidade fazendo com que os sélidos fiquem dispersos por todo o reator. Os so6lidos
gue atingem o topo s&o capturados por um ciclone e retornam para a base do reator
permitindo um maior tempo de residéncia do gas e das particulas (BASU, 2010). A
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hidrodindmica dos reatores circulantes torna dificil diferenciar o leito do freeboard e
portanto é dito que o reator trabalha em regime fludizado turbulento (BROWN, 2011).
Segundo BASU (2010), a principal vantagem do reator circulante em relacdo ao
borbulhante se d& pelo fato de que no primeiro a particula de char percorre um loop
retornando ao inicio do reator. Esse percurso permite que o char seja completamente
gaseificado, aumentando a eficiéncia da gaseificacdo. De forma diferente, no leito
borbulhante muitas vezes as particulas menores de char sdo carregadas para fora do
reator pelo gas. Além disso, a difuséo de oxigénio das bolhas para a fase de emulséo

€ muito lenta, o que diminui a eficiéncia da combustao nos leitos borbulhantes.

2.4. Modelos Matemaéticos

Os experimentos no processo de pirélise e gaseificacdo costumam ser caros e
complicados, principalmente em reatores de larga escala. Assim, torna-se necessario
dispor de um ou mais modelos de simulacdo de forma a se poder prever e/ou otimizar
0 processo de interesse. Além disso, 0s processos de pirdlise, gaseificacdo e
combustdo em um gaseificador sdo parte de um sistema de escoamento multifasico
envolvendo o escoamento de uma mistura gas-sélido densa e reativa com efeitos de
transferéncia de calor e massa. Para tal, € necessario um bom entendimento dos
processos fisicos e quimicos.

Os modelos podem ser Uteis no projeto do reator, na predigdo das condi¢des
de operagédo, inicio e desligamento, além do comportamento quando se muda o
combustivel, a vaz&o ou outros perametros. A escolha do modelo ideal depende dos
objetivos e das informagfes de operagdo disponiveis. Modelos mais avancados sdo
mais Uteis quando se quer uma grande quantidade de variaveis do processo e se tem
todos os dados de entrada. Caso contrario, modelos mais simples podem ser mais
apropriados apesar de suas limitacdes (GOMEZ-BAREA e LECKNER, 2010).

BASU (2010) classifica os modelos entre modelos de equilibrio termodinamico,
modelos cinéticos ou de fluidizacdo, modelos de dindmica dos fluidos computacional e
modelos de redes neurais. Ja SOUZA-SANTOS (2004) os classifica de acordo com a
guantidade de variaveis presentes, podendo ser zero-dimensional até tri-dimensional,
transiente ou permanente. Aqui sera tratado apenas o modelo de dinamica dos fluidos
computacional, pois é o foco do trabalho. Para detalhes sobre os outros modelos,
sugere-se uma letura das referéncias BASU (2010), GOMEZ-BAREA e LECKNER
(2010), PUIG-ARNAVAT et al. (2010), SINGH et al. (2013).
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2.4.1. Modelo de Dindmica dos Fluidos Computacional

Os modelos de CFD envolvem a discretizacdo no dominio das equacgfes de
conservacdo de massa, quantidade de movimento e energia com as condigbes de
contorno e iniciais. O seu uso tem sido essencial para a otimizacdo dos reatores de
leito fluidizado, permitindo uma melhor predicdo da concentracdo de material inerte,
eficiéncia na mistura do combustivel, perfil de temperatura das fases sélidas e gasosa
e fluxo de calor. Logo, tem substituido cada vez mais os modelos empiricos e semi-
empiricos de fluidizacdo em processos de larga escala (SINGH et al., 2013).

Dentre os modelos utilizados tem-se o Euler-Euler e Euler-Lagrange. Em
ambos, a fase gasosa é descrita como um meio continuo com adicdo de termos
referentes as interagées com a fase solida.

No método Euler-Euler, também chamado de método de dois fluidos, a fase
s6lida também é tratada como continua, interpenetrando e interagindo com a fase
gasosa. As equacdes de conservacdo de massa, quantidade de movimento e energia
para ambas as fases geram incégnitas (como arrasto e tensdo), que necessitam de
outras equacfes para o fechamento do sistema. A teoria cinética de escoamentos
granulares fornece equacgfes constitutivas para a fase soélida e a iteracdo entre gas e
particula (OEVERMANN et al., 2009). Apesar do modelo Euleriano, com a teoria
cinética de escoamentos granulares, ter possibilitado que a simulacdo em leitos
fluidizados fossem computacionalmente menos onerosas (PAPADIKIS et al., 2008),
ele possui problemas quando se tem multiplas fases, pois o fechamento das equacdes
de conservac@o nem sempre é valido (OEVERMANN et al., 2009).

No modelo Euler-Lagrange, a fase gasosa é tratada como continua, sendo a
sua equacao de transporte resolvida pelas equacdes de Navier-Stokes. A fase soélida
tratada como dispersa e é resolvida por integragdo numérica das equacdes de
movimento das particulas, computando assim a trajetéria de um grande ndamero de
particulas através do campo (SINGH et al., 2013). Essa técnica também é conhecida
como método de elementos discretos, ou DEM.

Para descrever as colisbes entre as particulas e para prever a frequéncia de
flutuacdo de presséo, formacédo de bolhas e segregagdo da particula, o método de
elementos discretos é utilizado com base na simulacdo de esfera dura ou macia, onde
a simulacdo de esfera macia envolve coeficientes empiricos de restituicdo e atrito,
enquanto que a de esfera dura utiliza a concepcdo semelhante ao de molas para
determinar empiricamente o seu coeficiente de rigidez (GOMEZ-BAREA e LECKNER,
2010). Esses modelos de esferas permitem, além da simulacdo do contato entre as

particulas, uma melhor descricdo da fisica do sistema (OEVERMANN et al., 2009). A
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principal vantagem de se utilizar o método de elementoa discretoa € a possibilidade de
se calcular a difusdo de calor e massa dentro da particula durante a pirélise, que néo
pode ser considerada cineticamente controlada.

Devido ao maior tempo computacional envolvido na formulagéo lagrangeana, a
euleriana tem sido mais utlizada, e fornece resultados suficientemente compativeis
Ccom 0S casos experimentais.
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3. Revisao Bibliografica

Como o objetivo deste trabalho é simular os processos de pirélise em um reator
de leito fluidizado borbulhante em uma ferramenta de CFD, neste capitulo é feita uma
revisdo sobre os trabalhos experimentais e de modelagem computacional. A pir6lise a
ser estudada sera considerada cineticamente controlada, portanto as particulas sao
pequenas o suficiente para que os efeitos de difusdo de calor e massa dentro delas

sejam desconsiderados.

3.1. Pirolise de biomassa: Experimentos e mecanismos cinéticos

BRADBURY e SHAFIZADEH (1979) observaram que inicialmente a celulose
apresenta um estagio de ativagdo antes de se degradar em char, bio-0leo e gases. O
mecanismo desenvolvido por eles leva em conta a formagédo desse composto ativado
e duas reagbes competitivas; uma predominante a baixas temperaturas produz char e
gas e a outra predominante a altas temperaturas produz bio-6leo (PRAKASH e
KARUNANITHI, 2008). Esse mecanismo conhecido como “Brodo-Shafizadeh” é o mais

amplamente aceito e é mostrado na Fig. 3.1.

k, » Bio-Oleo

ki celulose
Celulose ——
Ativa

Ke “»Gas + Char

Figura 3.1 — Mecanismo de Brodo-Shafizadeh. Adaptado de VAN DE WEERDHOF (2010).

BOROSON et al. (1989) estudaram a pir6lise de madeira com foco na pirélise
secundaria do bio-6leo, para identificar e quantificar os produtos e obter os parametros
cinéticos das reacdes. Pelos experimentos foi observado que o CO, era o principal gas
produzido pela pirélise primaria, enquanto que o CO era o principal produto do
craqueamento do bio-6leo. Eles obtiveram constantes cinéticas para a producédo de
cada gas permanente produzido na pir6lise do bio-6leo, tanto para modelos de
reacdes de primeira ordem quanto para 0 modelo de energia de ativacao distribuida
(Distributed Activation Energy Model ou DAEM). Segundo os autores, o modelo DAEM

reproduzia melhor os valores experimentais. Por fim, os autores sugerem que o char
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ndo € um produto da pirdlise primaria da madeira, e sim que é formado por reacdes de
repolimerizagdo de um composto intermediério de baixa volatilidade entre a madeira e
o0 bio-6leo.

AIMAN e STUBINGTON (1993) investigaram a pirolise de bagaco de cana-de-
acucar a baixas taxas de aquecimento de forma a obterem as contantes cinéticas. As
taxas estudadas foram 5, 10, 20 e 50 °C/min. A pirélise foi descrita por modelos
globais de passo unico de primeira ordem e de ordem n, como mostra a Fig. 2.4. Para
as reacodes de ordem n foi obsevado que essa ordem variava entre 0,8 e 1,6. Porém, o
modelo de primeira ordem representou melhor os dados experimentais. Além disso, foi
observado que as contantes obtidas para o modelo de primeira ordem eram
independentes da taxa de aquecimento e da umidade da particula.

No ano seguinte, STUBINGTON e AIMAN (1994) estudaram a pirélise de
bagaco de cana a altas taxas de aquecimento. As taxas estudadas variaram de 200-
10000 °C/s. Foi observado que os produtos principais dessa pir6lise eram bio-6leo,
vapor d’agua e CO, e que a reagdo secundaria do bio-6leo gerava apenas gases
combustiveis. Os autores observaram também que a umidade contida na biomassa
influenciava na sua decomposicéo, produzindo mais char e gas e menos bio-6leo do
gue na particula seca. Ja o contato da particula com vapor d’agua nao influenciava a
pirélise primaria, porém aumentava a taxa de pir6lise secundaria gerando mais gases.

DIEBOLD (1994) montou um mecanismo de pirélise para celulose com sete
reagOes, baseado em estudos anteriores, como mostrado na Fig. 3.2. Esse
mecanismo envolve reacdes de desidratacdo, em que ha formacao de char e liberacao
de agua. Essas reacdes competem com reacdes de vaporizacdo e de quebra das
ligacdes intramoleculares, em que ha a formacgao de volateis. J& os volateis sofrem
reacOes de desidratacdo, descarboxilacdo e descarbonilacdo e se transformam em
gases e bio-6leo secundario. Segundo o autor, esse bio-6leo secundario era similar ao
6leo oriundo do carvao em varios aspectos e uma parte dele poderia ser originado por
reacbes de polimerizacdo dos gases secundarios, seguido por reacdes de
aromatizacdo. Ainda segundo o autor, a celulose ativa era um material bastante
reativo que tinha uma tendéncia muito forte a se degradar formando char.

RAVEENDRAN et al. (1995) estudaram o efeito da retirada de cinzas e de
matéria mineral da biomassa na pirolise. Eles verificaram que, ao retirar as cinzas, a
temperatura inicial de decomposi¢cdo e a taxa de pirdlise aumentavam, e maiores
quantidades de bio-6leo e menores quantidades de gases permanentes eram obtidas.
Além disso, o poder calorifico do bio-6leo e do char, e a area superficial do char

também aumentavam. Segundo eles, o potédssio presente nas cinzas agia como um
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forte catalisador das reacdes de gaseificacdo do char com CO, e H,O, aumentando as
quantidades dos gases CO e H, e reduzindo a de char.

Gases Secundarios

kug

k .
Celulose e— Celulose Ativa

Figura 3.2 — Mecanismo de DIEBOLD (1994).

"y it .
\Viapores Primariog == Bio-Oleo Secundario

DI BLASI (1996) expandiu o mecanismo de trés reagbes competitivas
acrescentando reagfes secundarias de cragueamento do bio-6leo em gases e char
como mostrado na Fig. 3.3. Segundo ele esse cragueamento esta fortemente
relacionado a tranferéncia de calor e massa no meio reativo. E suposto que essas
reacfes ocorrem apenas na fase de vapor dentro dos poros da biomassa e suas taxas
séo proporcionais a concentragdo de bio-6leo.

k Gases Gases

Combustivel )
Solido k

» Bio-Oleo

s

Char Char

Figura 3.3 — Mecanismo de DI BLASI (1996). Retirado de VERISSIMO (2014).

MILLER e BELLAN (1997) expandiram o mecanismo de Brodo-Shafizadeh
através de uma reacao secunddria para a converséo do bio-6leo em espécies gasosas
de baixo peso molecular. Além disso eles implementaram o mecanismo que leva em
conta a formacdo do composto ativado e duas reagbes competitivas para a
hemicelulose e lignina ao modelo, possibilitando que este modelo seja usado para
gualguer biomassa em termos dos seus constituintes.
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Os autores dividiram as particulas em dois grupos, as microparticulas com
didametro menor do que 1 mm, e as macroparticulas com didmetros maiores do que 1
mm. Para as particulas maiores, a transférencia de calor por condug¢ao, conveccao e
radiacdo, a difusdo de massa e as variagcbes de pressdo e velocidade dentro das
particulas porosas foram modeladas matematicamente. Segundo eles, a producgéo de
char aumentava com o0 aumento do tamanho da particula, e para temperaturas
elevadas do reator, a pir6lise dentro da particula ocorria a temperaturas menores. Ja
para temperaturas baixas do reator ocorria 0 oposto. Esta caracteristica ocorria porque
a producdo de char é exotérmica e para temperaturas baixas, a sua producdo €&
favorecida.

ka

,c _w Bio-Oleo —» Gés
Celulose S
ativa

klc
Celulose ————»

kac “a Xe char + (1-xc)Gas

_y Bio-Oleo ke, Gas

k2h
Hemicelulose kﬂ» Hemicelulose < 4

ativa
ka,h\m. X char + (1 - x»)G4as
i0-C ka _
- Lignina ka ¥ Bio-Oleo ——» Gas
I -
Lignina ————» ignin -

kai “a xi char + (1-x)Gas

Figura 3.4 — Mecanismo de MILLER e BELLAN (1997).

ORFAO et al. (1999) estudaram o comportamento da pirdlise dos trés
componentes da biomassa sob ambientes contendo nitrogénio e ar. Foi observado que
ao utilizar o ar como agente fluidizante, a taxa de decomposi¢cdo é mais rapida e que a
presenca do oxigénio promove a formacdo de volateis e a gaseificacdo do char.
Também segundo os autores, um modelo de reacao global de passo Unico de primeira
ordem pode representar bem a cinética de pirélise da celulose, porém é incapaz de
descrever adequadamente a decomposi¢cao da hemicelulose e da lignina.

MINKOVA et al. (2001) estudaram o efeito que a utilizacdo de vapor d’agua
teria na pirdlise de biomassa. Os autores notaram que a quantidade de bio-6leo
aumentava em detrimento da quantidade de gases e char. Segundo eles, esta
observacéo era devida a habilidade do vapor em penetrar o material sélido e ajudar na

adsorcao e remocao dos volateis sem apresentar modificagbes em sua estrutura. Além
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disso, o0 vapor € um agente reativo que reage com o0s produtos da pirélise gerando
mais volateis. Eles observaram que o char apresentava maiores teores de hidrogénio
e oxigénio e menores de carbono e que a quantidade de compostos alifaticos e
aromaticos do bio-6leo também era menor ao ser utilizado vapor. Por fim, afirmam que
0 vapor contribuia para a formacdo de um char com maior area superficial e boa
capacidade de adsorcao.

GARCIA-PEREZ et al. (2002) estudaram a pirdlise a vacuo do bagaco de cana-
de-agucar para producdo de bio-6leo de boa qualidade. Segundo os autores,
particulas muito pequenas do bagaco devem ser descartadas, por possuirem
quantidades muito altas de cinzas. Para que o bio-6leo seja utilizado em turbinas a
gas, a sua quantidade de cinzas deve estar abaixo de 0,1% em peso. Nos
experimentos realizados, o bio-6leo produzido atendia aos requisitos necessarios para
sua utilizacdo em turbinas a gas, como baixa quantidade de cinzas, baixa viscosidade
e alto poder calorifico.

No mesmo ano, SHENG e AZEVEDO (2002) adaptaram o método CPD
(Chemical Percolation Devolatilization), inicialmente desenvolvido para o carvao, para
os trés componentes da biomassa. Esse método considera multiplos mecanismos,
incluindo quebra das ligacdes entre as moléculas, rearranjo dessas ligagdes e outros.
Os autores também desenvolveram uma correlacdo empirica para se determinar a
gquantidade de celulose e lignina na biomassa a partir da razdo molar H/C e O/C e da
guantidade de material volatil.

BRYDEN e HAGGE (2003) utilizaram um modelo computacional
unidimensional para avaliar o impacto da umidade e da reducdo de volume de
particula sobre o processo de pirélise de biomassa para diferentes tamanhos de
particulas. Os resultados sugerem que para particulas muito pequenas, nas quais a
conducao de calor no interior da particula pode ser desprezada (numero de Biot Bi <
0,2), os parametros investigados nao influenciaram o processo de pirélise. Por outro
lado, para particulas maiores tanto a umidade presente nas particulas quanto a
reducdo das particulas com a pirdlise influenciaram a duragdo dos produtos do
processo de pirolise.

HOSOYA et al. (2007) estudaram os efeitos da interacdo entre celulose e
hemicelulose e entre celulose e lignina durante a pirélise. Para tal, eles pirolisaram
misturas celulose-hemicelulose e celulose-lignina e compararam com valores obtidos
pela pirdlise individual dos componentes. Eles concluiram que a interacdo entre
celulose e hemicelulose ndo era muito significativa na proporcao entre char, gas e bio-
Oleo produzidos, porém os produtos volateis proprios da celulose tendem a diminuir

enquanto os da hemicelulose aumentam. Este fendmeno ocorria porque durante a
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pirélise, a hemicelulose derretia formando uma camada por cima da celulose, inibindo
a formacdo dos seus volateis. Ja a interacdo entre celulose e lignina era mais
acentuada. Apesar da lignina individualmente ser o composto que mais produzia char,
essa quantidade diminuia ao ser pirolisada com celulose, enquanto que a de bio-6leo
aumentava. Os autors concluiram que a presenca da celulose inibia a reagdo de
repolimerizagéo dos volateis gerados pela lignina em char, e favorecia a formagéo de
compostos préprios da lignina, enquanto que a lignina inibia a repolimerizacdo do
levoglucosano, principal produto da celulose, favorecendo formag&o de compostos de
baixo peso molecular.

RANZI et al. (2008) desenvolveram uma cinética para os trés componentes da
biomassa baseados no modelo de MILLER e BELLAN (1997), porém mais complexo
como mostrado na Fig. 3.5. Este modelo considera que a decomposi¢éo da celulose
possui inicialmente duas reacdes concorrentes, a formagdo de uma celulose ativa
(polimerizacdo) e a formacdo de char e bio-6leo, similar a proposta por DIEBOLD
(1994). Apos a polimerizacdo, a celulose ativa se degrada a partir de duas reacdes
competitivas que formam, respectivamente, (i) volateis e char, e (i) um tipo de agucar,
levoglucosano (LVG). Uma das grandes vantagens desse modelo é que ele é capaz
de fornecer informagdes sobre a composicéo dos gases e do bio-6leo, uma vez que o
modelo leva em conta algumas reacdes intermediérias para a formagéo dos principais
grupos de bio-6leo e para os gases permanentes normalmente produzidos no
processo de pirdlise.

O processo de polimerizagdo da hemicelulose envolve o aparecimento de dois
monoémeros ativos, HCEAL1 e HCEAZ2, os quais representam as reacdes intermediarias
na matriz sélida sujeita a sucessivos estagios de vaporizacdo e degradacdo. A
decomposicdo de HCEA1L é similar a da celulose, porém ao invés de LVG é formado
um outro tipo de agucar, xilose (XYL). Ja HCEA2 se decompde apenas em volateis de
baixo peso molecular e char. Por fim, devido a grande complexidade da estrutura da
lignina, o0 modelo de Ranzi considera a existéncia de trés tipos de lignina: LIG-C (rica
em carbono), LIG-H (rica em hidrogénio) e LIG-O (rica em oxigénio). LIG-O e LIG-H se
decompdem formando gases e 0 mesmo composto intermediério, LIG-OH, o qual se
degrada em volateis, char e um novo composto intermediario, LIG. O composto LIG
sofre duas reagbes que competem entre si para formar (i) um tipo de fenol,
sinapaldeido (FE2ZMACR) e (ii) volateis e char. Finalmente, LIG-C se transforma em
volateis, char e um novo composto intermediario, LIG-CC, que produz volateis e char.
Neste trabalho € desenvolvida também uma formulagdo para quantificacdo da
celulose, hemicelulose e dos trés tipos de lignina do seu modelo. Essa formulacdo é

feita admitindo uma proporcéo entre celulose e hemicelulose, outra entre LIG-H e LIG-
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C e uma terceira entre LIG-O e LIG-C. Por ultimo, essas trés proporcdes sao utilizadas

para um balango de espécies C, H e O, obtendo-se os cinco componentes.

Volateis
ka ¥ e A
k1 Celulose ) char  Volateis
— :
Celulose - s < LVG K16 o c4s + Char
k " ks“ LVG MNYL
2 char + Hz0 FE2MACR
k7 Y
HCEA1 ——> XL
Hemicekinse + ks —* Gases permanentes + char
HCEAZ Tﬁ- Gases permanentes + char
LIG-C k—gb Gases + char + LIG-CC
) Volateis
k12 +
Lignina —— char
LGH —K1 5 Volateis + LIG-OH Voldteis
kis
5 s S8 K1y v FE2MACR
LIG-0 —» Volateis + LIG-OH LG < L
Volateis
— kis™a 4+
char

Figura 3.5 — Mecanismo de RANZI et al. (2008).

MANYA e ARAUZO (2008) apresentam um novo modelo cinético para a
pirélise de microparticulas de bagaco de cana em condi¢des isotérmicas com e sem a
presenca de cinzas, com base na superimposicdo dos principais constituintes da
biomassa. Para tal, os experimentos foram realizados de forma a minimizar a
transferéncia de calor dentro das particulas e as interacdes entre as particulas e os
vapores condensaveis. O agente fluidizante utilizado foi o gas hélio, pois reduzia o
gradiente de temperatura dentro do reator. Segundo 0s autores, para experimentos de
termogravimetria a altas taxas de aquecimento, h4 um atraso térmico inerente. Eles
sugerem que um aumento nos valores dos fatores pré-exponenciais, mantendo as
energias de ativagdo constantes, deve ser considerado como uma maneira eficiente
de contornar esse atraso. O modelo cinético foi comparado com o modelo de MILLER
e BELLAN (1997) obtendo-se melhores resultados. A explicacdo para estes resultados
€ de que os coeficientes cinéticos foram obtidos para cada uma das amostras de
biomassa, com e sem cinzas. Logo o efeito catalitico da matéria inorganica esta

intrinseca ao modelo.
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HOSOYA et al. (2008) estudaram a reatividade do bio-6leo e do char derivados
da celulose e da lignina. Segundo os autores, a reatividade desses componentes
influencia na taxa de gaseificacdo posterior. Para tal, tanto o bio-6leo quanto o char
foram pirolisados com nitrogénio. Foi observado que a reatividade do bio-6leo da
celulose € bem maior do que a reatividade do bio-6leo da lignina e do char de ambos
0s componentes. Essa observagéo era devida ao fato de que o bio-6leo da celulose
possuia uma natureza alifatica, enquanto que o bio-6leo da lignina e o char de ambos
eram mais aromaticos. Devido a essa diferanca de reatividade, a gaseificacdo da
lignina era muito menos eficiente do que a da celulose. Como a celulose produz mais
bio-6leo do que char, a sua gaseificacdo ocorre principalmente pela gaseificacdo do
bio-6leo. Ja para a lignina, que produz mais char do que bio-06leo, a sua gaseificagdo é
mais afetada pela gaseificagdo do seu char. Os autores afirmam ainda que a formacao
de um char secundario oriundo das reagbes de repolimerizagdo diminui a taxa de
gaseificacdo, pois possui baixas reatividades.

MUNIR et al. (2009) realizaram experimentos de termogravimetria com
algumas amostras de biomassas em ambientes inertes contendo apenas nitrogénio e
em ar. Eles concluiram que em uma atmosfera oxidativa a degradacdo acontecia mais
rapidamente e que as amostras com uma maior concentracdo de volateis e uma
menor concentragdo de cinzas possuiam uma maior taxa de degradacdo.

COUHERT et al. (2009) estudaram, para diferentes biomassas, os efeitos da
interacdo entre celulose, hemicelulose e lignina dentro da particula e a interacdo entre
os produtos de cada componente fora da particula na formacdo dos gases
permanentes. Para o estudo dos efeitos dentro de particulas, eles trituraram os
componentes e misturaram formando uma particula maior. Ja para estudar os efeitos
gue ocorriam fora das particulas, a pirélise foi realizade de forma que apenas o
contato entre os produtos ocorria. Além disso, eles quiseram estudar os efeitos das
cinzas dentro e fora das particulas. Segundo os autores, o processo de extracdo de
cinzas da biomassa acaba retirando também quantidades de extrativos e de
hemicelulose. Eles concluiram que quanto maior a interacdo entre 0s componentes
dentro da particula, maior a quantidade de CO, produzida. Foi concluido também que
0S minerais presentes nas cinzas favoreciam a formacéo de CO, e inibiam a producédo
de CO e CH.,.

HOSOYA et al. (2009) investigaram as interacbes entre 0s componentes e 0s
produtos condensaveis da pirdlise de celulose e lignina dentro e fora da particula. Para
este objetivo, eles realizaram dois experimentos. No primeiro, os dois componentes
eram pirolisados juntos, e no segundo experimento era pirolisados de forma que

apenas seus produtos volateirs entrassem em contato. Eles observaram que durante a
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pirélise primaria, a interacéo entre a particula solida e o condensavel inibia a producdo
de char, vapor d’agua e metano, e estimulava a de bio-6leo. Ja quando havia interagcéo
apenas entre os produtos volateis, havia uma reducdo das substancias do bio-6leo
oriundo da celulose e um aumento das substancias do bio-6leo originado pela lignina.
Segundo os autores, uma explicacdo para essas observagfes era de que os produtos
da celulose agiam como doadoras de hidrogénio enquanto que os produtos da lignina
agiam como receptores de hidrogénio. Além disso, no experimento em que havia
interacdo entre as fases solidas dos componentes, a producdo de metano era muito
inferior a produzida pelo experimento em que o contato era apenas entre os produtos
volateis. Eles concluiram que, talvez, a celulose inibia a producdo de metano pela
lignina.

Em PATWARDHAN et al. (2010) foi estudada a influéncia da presenca de sais
inorganicos e das cinzas de biomassa sobre os produtos da pirélise primaria da
celulose, mais especificamente sobre a composi¢do do bio-6leo resultante. Os autores
identificaram uma grande reducédo na quantidade de LVG produzida com a presenca
de todos os sais minerais testados e das cinzas de biomassa. Para os demais
compostos, tais como &cido férmico e acetol, os diferentes sais produziram efeitos
distintos. Os autores avaliam que o papel dos sais minerais e das cinzas presentes na
biomassa é reduzir a energia de ativacdo das reacdes primarias, levando a formacao
direta de espécies de baixo peso molecular a partir da celulose. Adicionalmente, os
autores também demonstram a grande sensibilidade do processo de pirdlise em
relacdo a temperatura.

SHEN et al. (2010) investigaram o comportamento da pirélise da hemicelulose
e da formacdo dos principais componentes do bio-6leo e dos gases permanentes.
Além disso, propuseram mecanismos para representar a pirélise das trés principais
unidades da hemicelulose. Pelos resultados dos produtos, os autores sugeriram que
havia combinacéo entre reacdes competitivas e consecutivas na formacgao do bio-6leo
e dos gases permanentes. Na analise do bio-6leo eles notaram que o aumento da
temperatura resultava no aumento de furfural e metanol e na reducédo de &cido acético,
0 que poderia ser explicado por reagcbes competitivas favorecendo uns e inibindo
outros componentes a altas temperaturas. Pela andlise dos gases permanentes, 0s
autores observaram que o CO, era o principal elemento e que sua quantidade
permanecia estavel com o aumento da temperatura, o que indicava que sua producao
era na pirélise priméria. Ja a quantidade de CO aumentava bastante com o aumento
da temperatura, sendo principal produto da pirélise secundaria.

JIANG et al. (2010) estudaram o comportamento da pir6lise de lignina de

diferentes biomassas, obtidas através de diferentes métodos de extracdo. O método
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diferencial de Kissinger foi utilizado para determinar os coeficientes cinéticos da
decomposi¢cdo térmica das diferentes amostras de lignina estudadas. Uma das
grandes contribuicdes deste trabalho € mostrar que as ligninas de biomassas variadas
podem apresentar taxas de decomposicao térmica diferentes. Também €é mostrado
que o proprio método de obtengdo da lignina pode afetar suas taxas de pirolise,
alterando os coeficientes cinéticos que descrevem a reacdo. Por fim, os autores
sugerem que a hip6tese de que a pirdlise de lignina pode ser representada por uma
reacdo de primeira ordem nem sempre é verdadeira, de modo que para alguns tipos
de lignina a reacdo de devolatilizacéo € de ordem n.

SANTOS et al. (2010) propuseram um modelo de reacdes paralelas para a
pirélise do bagaco de cana. Neste modelo, assim como nos outros, cada componente
(celulose, hemicelulose e lignina) se degrada como se ndo houvesse interacdes com
0s outros. Portanto, na curva de termogravimetria diferencial as condi¢fes finais e o
tempo de conversédo de cada componente sédo utilizados como condigfes iniciais para
a leitura de outro componente. Segundo os autores, para diferentes taxas de
aquecimento, a ordem de reacéo para a pirdlise da hemicelulose é em torno de 2, para
a celulose em torno de 1 e para a lignina ha uma variagdo grande, dependendo da
taxa de aquecimento.

HUGO (2010) realizou experimentos de pirélise de bagago de cana-de-acucar
e comparou os resultados das pirélises lenta, rapida e a vacuo. Segundo ele, a pirélise
rapida produz a maior quantidade de bio-6leo e com uma qualidade melhor, ou seja,
maior poder calorifico e menor umidade. Ja a pirélise lenta produz mais char com
gualidade superior e com poder calorifico mais elevado do que nos outros processos.
Porém, a pir6lise a vacuo produz um char com maior area superficial, que é um fator
importante na utilizacdo do char como carbono ativado em determinadas areas da
inddstria.

PARK et al. (2010) estudaram a pirdlise de madeira experimentalmente e
teoricamente desenvolvendo um mecanismo de pirélise baseado no modelo de Kilzer-
Brodo. Os autores analisaram o comportamento da temperatura no centro da particula
e em sua superficie durante a pirélise e notaram que a curva de temperatura no centro
possuia uma certa planura na faixa entre 610-640 K, o que indicava reacbes
endotérmicas. Porém, ela aumentava bruscamente a partir dessa faixa devido ao inicio
de reacOes exotérmicas. Eles tentaram atribuir essa exotermicidade a fatores como:
craqueamento do bio-6leo secundario e decomposicdo de um solido intermediario.
Depois de comparar os seus resultados experimentais para o perfil de temperatura da
particula com a taxa de decomposicdo, concluiram que essa exotermicidade era

explicada pela decomposicdo de um solido intermediario gerando char, e que a reacéo
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de formacéo desse sélido intermediario era competitiva com a producédo de volateis.
Portanto, os autores propuseram 0 mecanismo mostrado na Fig. 3.6. Neste
mecanismo, a madeira € pirolisada via trés reacdes competitivas gerando gases, bio-
O0leo e o0 solido intermediario. O bio-6leo sofre craqueamento gerando gases, e
repolimerizagdo gerando char. Ja& o solido intermediario sofre reagdo exotérmica
gerando mais char.

Também segundo os autores, para baixas temperaturas, a particula € aquecida
lentamente e o gradiente de temperatura ao longo da direcao radial é pequeno. Este
fenbmeno resulta em uma ampla zona de pirdlise na direcdo radial. Como a
permeabilidade da biomassa ndo pirolisada € menor do que a do char e ela esta
aumentando devido a pir6lise parcial, existe um gradiente de permeabilidade na zona
de pirdlise. Logo, como a taxa de formacédo de volateis € pequena, o pico de presséo
dentro da particula € devido a baixa permeabilidade. JA para o caso a altas
temperaturas em que a formacgdo de volateis € alta, a zona de pirdlise ao longo da
direcdo radial é mais fina e a permeabilidade na superficie € maior do que no centro
da particula. Logo o pico de presséo é resultado da grande quantidade de fluxo de

volateis dentro do char e da biomassa parcialmente pirolisada.

gases

solido
intermediario

—p Char
K

Figure 3.6 — Mecanismo proposto por PARK et al. (2010). Retirado de VERISSIMO (2014).

(

ZHANG et al. (2011) realizaram experimentos de pirélise em reator de leito
fluidizado utilizando os gases N,, CO,, CO, CH,; e H, como agente fluidizante. Pelos
resultados, os autores concluiram que quando utiliza-se CO como o agente fluidizante,
obtem-se as menores quantidades de bio-6leo, devido as reacdes dos vapores
condensaveis com esse gas gerando gases permanentes. A utilizacdo tanto do gas

CO quanto do CO, como o agente fluidizante, aumenta a producdo de cetonas e
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acidos e reduz a de fendis e aclcares no bio-6leo. Os autores perceberam também
que quando era utilizado CO,, menos char era produzido pois a reacdo de
gaseificacdo do char era potencializada gerando mais CO. Por ultimo, quando
utilizaram N, na fluidizacdo obtiveram um bio-6leo com o menor poder calorifico, e
quando utilizaram H, obtiveram o bio-6leo de maior poder calorifico.

DUFOUR et al. (2011) estudaram os tempos caracteristicos dos principais
fendmenos intra-particulares que ocorriam durante a pirélise para desenvolver um
novo mecanismo para modelagem de pir6lise intra-molecular, mostrado na Fig. 3.7.
Esses fendbmenos sdo: reacdo quimica, difusdo e convec¢do de liquidos e gases
dentro dos poros da particula e transferéncia de calor interna. Segundo os autores, 0
bio-6leo se encontra na forma liquida dentro das particulas porosas e, a partir da sua
difusdo através de bolhas para os poros da particula, se evapora. Portanto o modelo
desenvolvido contemplou este fenbmeno ao adicionar a espécie liquida do bio-6leo.
Esse bio-6leo liquido sofre duas reacdes competitivas entre a lei de evaporagéo de
Clasius-Clayperon gerando o bio-6leo em forma de vapor, e reacdes secundarias de

craqueamento e repolimerizagcdo que ocorrem dentro das particulas.

. 1 2
Biomassa ——> Intermediario ——> xGas + (1-x)Char

31
. 5 L
Bio-Oleo liquido &——= Bio-Oleo
6 evaporado
4l

yGas + (1-y)Char

Figura 3.7 — Mecanismo proposto por DUFOUR et al. (2011).

Em QU et al. (2011) foi investigada a pir6lise rapida de celulose, hemicelulose
e lignina individualmente. Uma das conclusdes obtidas é de que o bio-6leo produzido
pela celulose sofria a pirdlise secundaria mais rapidamente do que o bio-6leo
produzido pelos outros componentes. Também concluiram que para temperaturas
acima de 450 °C, o char apresentava em torno de 70% de grupos aromaticos em sua
composicdo. Ja com relacdo aos gases permanentes, a celulose era o principal
responsavel pela producdo de CO devido a alta quantidade de carbonil, enquanto que

a hemicelulose era a que mais produzia CO, devido a alta quantidade de carboxil. Ja a
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lignina era o componente que mais produz CH,; devido ao alto teor de metoxil
presente. Por fim, a presenca de minerais nas cinzas favorecia a producdo de gases e
char.

ZHANG et al. (2011) estudou a interagéo entre celulose, hemicelulose e lignina
focando nas ligacdes quimicas que os uniam. Segundo eles, a ligacdo de hidrogénio
era a mais importante conexao entre a celulose e a hemicelulose. Ja a hemicelulose e
a lignina esté@o conectadas por ligacdes de alfa-éteres e alfa-ésteres. Portanto, durante
a pirlise, a interacdo entre hemicelulose e lignina seria menos estavel. Ainda segundo
0S autores, as partes amorfa e cristalina da celulose possuiam taxas de degradacédo
diferentes.

Em BLONDEAU e JEANMART (2011) foram propostas modificacdes no
modelo de MILLER e BELLAN (1997) de modo a possibilitar a sua aplicacdo em
situacBes com temperaturas elevadas, como combustdo de biomassa em caldeiras.
Os autores adicionaram uma reacdo de decomposi¢cdo de char ao modelo e uma
reacdo de evaporagdo da &gua, a qual foi suposta instantédnea originalmente. O
conjunto de modificagbes também incluiu a variagdo do tamanho de particula. Os
resultados obtidos se mostraram em concordancia com os dados experimentais.
Entretanto, para implementacdo desta metodologia em um modelo de CFD, os autores
tiveram que fazer algumas simplificacdes, tal que o tempo de pirdlise acabou sendo
subestimado.

No ano seguinte, BLONDEAU e JEANMART (2012) identificaram que o0 modelo
de RANZI (2008) subestima a quantidade de bio-6leo formado quando o método é
aplicado para altas temperaturas. Dessa forma, foram propostas duas alterages para
0 método ilustrado na Fig. 3.5, de maneira a aproximar a estimativa de bio-6leo
daquela obtida experimentalmente. Uma dessas modificacdes foi utilizar a energia de
ativacao e o fator pré-exponencial do modelo de MILLER e BELLAN (1997) para todas
as reacbes que coincidem nos dois modelos. A segunda modificacdo foi incluir
reacfes secundarias de craqueamento térmico de bio-6leo que ocorre dentro das
particulas. Os autores utilizaram uma mesma energia de ativagdo e um mesmo fator
pré-exponencial para as reacdes secundarias de todas as 10 espécies de bio-6leo
consideradas no modelo de Ranzi. Os autores relatam que as modificagbes propostas
conseguiram aproximar os resultados numeéricos dos resultados experimentais, porém
a composicao do bio-6leo continuou divergindo dos valores medidos. Essa divergéncia
foi atribuida ao fato das reacdes secundérias terem sido modeladas arbitrariamente
com as mesmas constantes cinéticas.

A influéncia da presenca de vapor sobre o processo de pir6lise da biomassa

também foi estudada por KANTARELIS et al. (2013). Os autores realizaram diversos
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experimentos com diferentes raz8es de vapor e biomassa (S/B) em um reator de leito
fluidizado borbulhante e compararam os produtos da pirdlise destes casos com um
experimento realizado com N, apenas. Os resultados mostraram que a presenca de
vapor durante a pirélise afeta tanto a distribuicdo quanto a composi¢cao dos produtos,
de modo que o vapor pode ser considerado um agente reativo durante 0 processo.
Adicionalmente, a quantidade de char produzida foi reduzida com o aumento da fragcédo
de vapor, enquanto que uma tendéncia diferente foi observada para as fragbes de
liquidos e de gases. O vapor também aparentou inibir as reagbes de decomposicdo de
acucares em furanos, uma vez que o aumento da razdo S/B aumentou a quantidade
de levoglucosano presente no liquido produzido. Por fim, a composicdo dos liquidos
produzidos sugere que a presenca de vapor afeta mais a decomposicéo de celulose e
hemicelulose do que a de lignina.

CARRIER et al. (2013) realizaram experimentos de pirdlise de algumas
biomassas em reator de leito fluidizado borbulhante para investigar o efeito da
propor¢do entre seus componentes nas propriedades e nas quantidades produzidas
de char e bio-6leo. Pelos resultados, os autores conseguiram definir uma relagéo
matematica que prescrevia a quantidade de char, bio-6leo e vapor produzido através
da quantidade de hemicelulose e lignina presentes. Segundo eles, havia uma
interagdo entre hemicelulose e lignina de tal forma que, uma razéo entre eles igual a 1
favorecia a formacdo de bio-6leo. Foi observado que a quantidade de hemicelulose
estava diretamente relacionada com o pH da superficie do char e que a quantidade de
celulose influenciava na condutividade elétrica do char. Ja& a capacidade de troca de
cations, que é um importante indicador da habilidade do char de ser usado para
melhorar a fertilidade do solo, diminuia com o0 aumento da quantidade de hemicelulose
e aumentava com o0 aumento da quantidade de celulose.

URIAS et al. (2014) estudaram a cinética de pirélise de bagaco de cana
empregando o modelo de reacdes paralelas independentes reparametrizado. Segundo
0s autores, a equacdo de Arrhenius ndo possui linearidade paramétrica e, portanto,
ndo garante a confiabilidade estatistica da estimag¢édo de parametros. Apds eliminarem
a dependéncia entre os parametros cinéticos, foi possivel observar que a energia de
ativacdo dos trés componentes principais tende a diminuir com o0 aumento da taxa de
aguecimento.

STEFANIDIS et al. (2014) estudaram a pirélise rapida dos trés componentes da
biomassa em um reator onde o leito era de catalisadores e um outro leito com material
inerte. Além disso, eles também realizaram andlises de termogravimetria da pirélise de
cada componente individualmente e em misturas. Eles obtiveram faixas de

decomposi¢cédo de cada componente similares as observadas por YANG et al. (2007).
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Segundo os autores, a decomposicdo da hemicelulose ndo era alterada quando
misturada aos outros componentes, porém para a celulose, a faixa de temperatura em
gue ocorria a sua decomposicdo era maior e 0 pico de decomposicdo acontecia a
temperaturas maiores. Ao observarem os produtos individuais de cada componente,
notaram que o bio-6leo da celulose era formado praticamente por levoglucosano e
outros agucares, o da hemicelulose era formado majoritariamente por fendis, cetonas
ciclicas, hidroxiacetona e outros &cidos. Ja o bio-6leo da lignina era rico em fendis. Ao
utilizar o leito catalisador, eles notaram que 0s gases permanentes, vapor e o char
aumentavam enquanto que o bio-6leo diminuia. Para a composicdo do bio-6leo da
celulose foi observado que a quantidade de levoglucosano reduzia drasticamente
enquanto que fendis, furanos e hidrocarbonetos aromaticos eram formados. No bio-
Oleo da hemicelulose, houve um aumento consideravel da producdo de
hidrocarbonetos arométicos e fenois, enquanto que a producgédo de &cidos e cetonas foi
reduzida. Porém o bio-6leo da lignina ndo sofreu mudancgas significativas.

SHARMA et al. (2014) desenvolveram um modelo intra-particular
unidimensional para descrever a pirélise de madeira, levando em conta o impacto
combinado de alguns paradmetros do processo, tais como teor de umidade e reducao
do tamanho de particula. A alteracdo das propriedades fisicas das particulas com o
decorrer da reacdo também foi levada em conta. A reacdo de pirdlise é descrita
utilizando um modelo de reacdes competitivas. Este modelo, como pode ser visto na
Fig. 3.8, é semelhante ao modelo de PARK et al. (2010). Contudo os autores
consideraram a existéncia de um bio-6leo primario, que sofre craqueamento térmico, e
a de um bio-6leo secundario, que esta submetido a reacdo de recombinacdo. Os
resultados obtidos no trabalho foram compativeis com os experimentos. Além disso,
as simulacdes mostraram que particulas com didmetros maiores do que 1 mm
possuem gradiente de temperatura relevante entre a superficie e o centro da particula,

mostrando a necessidade de se levar em conta esse fato para particulas grandes.
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Figure 3.8 — Mecanismo de pirélise proposto por SHARMA et al. (2014).

ANCA-COUCE et al. (2014a) obtiveram constantes cinéticas para a
decomposicéo térmica de celulose, hemicelulose e lignina provenientes de biomassas
variadas, utilizando métodos diferentes de ajuste de curva, i.e., 0s métodos
isoconversionais KAS e Kissinger e o método dos minimos quadrados. Os autores
compararam seus resultados com os obtidos na literatura em diferentes estudos e
observaram uma grande diferenca nas constantes cinéticas. Estas diferengas foram
atribuidas a trés fatores: limitagbes de transporte, reacdes secundarias e/ou analise
incorreta dos dados. Contudo, em relacéo a lignina, deve ser ressaltado que o tipo de
biomassa e o método de sua extracdo influenciam no processo de pirélise deste
componente, como mostrado em JIANG et al. (2010). Logo, é possivel que este
também seja um fator responsavel pela diferenca nos dados disponiveis na literatura
referentes a pirdlise da lignina. Por fim, os autores também questionaram o fato da
maioria dos modelos de reagles paralelas considerar que todos 0s componentes se
decompdem através de reacdes de primeira ordem. Os resultados obtidos pelos
autores sugerem que esta hipotese pode ndo ser sempre valida, assim como também
sugerido por JIANG et al. (2010) em relagdo a lignina. Desta forma, os autores indicam
gue a ordem da reagcdo de pir6lise ndo deve ser estimada a priori, mas sim
determinada pelo método de ajuste dos dados.

Ainda no mesmo ano, ANCA-COUCE et al. (2014b) propuseram uma alteracao
ao modelo de Ranzi, de modo a incluir as rea¢gBes secundéarias de recombinacéo de
bio-6leo. Essas modificacdes foram feitas a partir da inclusdo de alguns paréametros,
como mostrado na Fig. 3.9.

Para a celulose foi considerado que ela se decomp®fe diretamente em gases,
volateis e char, sendo que uma parte é devida as reacdes secundarias. Neste caso,
um parametro x1, dependente do tempo de retencdo do bio-6leo no interior da

particula, da presséo parcial, da presenca de minerais e da temperatura, é utilizado
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para determinar a dominancia da reacdo de decomposicdo priméaria ou das reacdes
secundarias. As constantes cinéticas desta reacdo correspondem as constantes da
reacdo de ativacdo da celulose do modelo de Ranzi. A formacdo de LVG é
desprezada, uma vez que a presenca de minerais reduz a producdo de LVG
drasticamente, como ja demonstrado por outros autores (e.g., PATWARDHAN et al.,
2010; JIANG et al., 2010; COLLARD e BLIN, 2014).

Em relagdo a hemicelulose um procedimento semelhante foi adotado. No
modelo de Ranzi a hemicelulose possui dois compostos ativos, HCEA1 e HCEA2. O
processo de decomposi¢cdo térmica de HCEAL é idéntico ao da celulose, de maneira
gue o passo de ativacdo é suprimido para a formagédo de uma reacao que considera a
decomposicdo de HCEAL, reagbes secundarias e a formacdo de HCEA2. A formagéo
de XYL a partir de HCEAL é desprezada sob a mesma justificativa adotada para
desconsiderar a formagéo de LVG. Os produtos da decomposi¢cdo de HCEA1 e das
reacbes secundarias sdo entdo considerados de acordo com um parametro x5, que

depende das mesmas variaveis que o parametro x1.
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Figura 3.9 — Modificagdes propostas por ANCA-COUCE et al. (2014b)

Quanto a lignina, as altera¢des foram propostas nas rea¢fes de decomposicao
de LIG-CC e de LIG-OH. Parametros x12 e x13 foram definidos com os mesmos
objetivos dos demais parametros. Contudo, a formacgéo de agucar (FE2MACR) durante
a decomposicéo de LIG-OH n&o foi desprezada, uma vez que, segundo os autores, 0

efeito catalitico dos minerais da biomassa aumenta a formagdo desse composto.
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Desta forma, é utilizado um outro parametro y13, dependente apenas da temperatura,
para contabilizar a quantidade de FE2ZMACR produzida. Os autores sugerem uma
expressao para o calculo do parametro y13.

Os autores testaram o0 modelo para particulas de 1 mm em um reator de leito
fixo para biomassas e temperaturas diferentes, utilizando um valor de 0,3 para todos
0s parametros x. Os resultados obtidos com a modelagem sugerida foram comparados
com dados experimentais e com 0 modelo de Ranzi. A metodologia proposta obteve
resultados mais acurados do que o modelo de Ranzi no que tange as quantidades
totais de sodlidos, vapor de &gua, carbonilas, &lcoois e aclcares, enquanto que o
modelo de Ranzi foi mais acurado na predicdo das quantidades totais de gases
permanentes e de fendis. Testes com outros valores para 0s parametros X também
foram realizados, contudo para os casos estudados os melhores resultados foram
obtidos com os valores dos parametros iguais a 0,3 e 0,4. Segundo 0s autores, essa
margem de valores para o parametro é recomendada para a pirélise lenta em reator
de leito fixo com tamanho de particula da ordem de centimetros. Por fim, os autores
avaliam que uma escolha mais apropriada desses parametros pode ajudar a

aproximar os resultados do modelo aos resultados experimentais.

3.2. Simula¢cdes em CFD

LATHOUWERS e BELLAN (2001) simularam o processo de pirélise de
biomassa em um reator de leito fluidizado utilizando uma abordagem Euler-Euler para
descrever as fases solidas e gas, e o modelo cinético de MILLER e BELLAN (1997)
para descrever o processo de pirélise. Segundo os autores, uma analise detalhada
indica que a transferéncia de calor entre particulas durante sua colisdo pode ser
considerada desprezivel. Como as equacdes das reacdes quimicas envolvem tempos
de escalas diferentes, sao classificadas como rigidas ou stiff. Portanto neste trabalho
foi utilizado um método em que o passo no tempo é dividido. Primeiro sdo calculadas
as equacbes de conservacdo com termos fontes nulos e a solucdo gerada é usada
como condicao inicial para o balanco de massa, espécie e energia das fases gasosas
e sélidas. Os autores avaliam que o parametro mais importante para a producédo de
bio-6leo é a temperatura de do agente fluidizante. Avaliam também que a segregacao
entre o material inerte e a biomassa é prejudicial para a producdo de bio-6leo.
Ademais, é concluido que o modelo captura as principais caracteristicas do processo
de pirdlise e constitui uma ferramenta de otimizacdo para a geometria de reatores e

para operacdes de controle.
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PAPADIKIS et al. (2008) modelaram a fluidodindmica em reatores de leito
fluidizado borbulhante utilizando modelagem euleriana 2D e 3D para analisarem o0s
efeitos do arrasto no movimento de uma Unica particula de biomassa injetada no
reator utlizando a ferramenta FLUENT 6.2. O leito € formado por areia como material
inerte, e nitrogénio € utilizado como agente fluidizante. Um dos dados que eles
observaram foi em relagdo entre a forca de arrasto, a forca de massa vitual e a
velocidade e posicéo da particula. A forca de massa virtual é a inércia adicionada a um
corpo ao ser carregado por um fluido e é dependente dos gradientes de velocidade
entre as fases. Segundo eles, o maior arrasto € produzido quando a particula de
biomassa se encontra em contato com a areia, enquanto que é diminuido
drasticamente quando a particula se encontra dentro de uma bolha. Além disso, a
forca de massa virtual é aumentada quando a biomassa € injetada no reator devido ao
alto gradiente de velocidade que é formado, e é reduzida quando a particula se
encontra em regides de alta concentracdo de areia. Ao modelarem o0 mesmo caso em
3D, eles observaram que a formag¢do das bolhas perde sua simetria, pois o leito
também se expande em mais uma diregao.

PAPADIKIS et al. (2009a) deram continuidade ao trabalho do ano anterior
acrescentando o processo de pir6lise e a difusdo de calor dentro da particula. O
modelo de pir6lise adotado foi o reportado em DI BLASI (1996). Nesse trabalho, a
particula sofre a pirdlise, porém seu didmetro é considerado constante. Essa
consideracdo tem uma influéncia importante, pois a reducdo da particula durante a
pirélise altera a sua massa especifica, 0 que a faz ser arrastada para fora do reator
pelo agente fluidizante. Assim, ha a alteracdo da composi¢cao dos produtos dentro do
reator e na sua saida. Porém, como a particula usada possui um tamanho pequeno, e
consequentemente um numero de Biot também pequeno, o perfil de temperatura na
direcdo radial é praticamente constante, o que resulta em uma geracao de produtos
radialmente uniforme.

Ainda no mesmo ano, PAPADIKIS et al. (2009b) modelaram a pir6lise rapida
de uma particula de biomassa em reatores de leito de arraste utilizando a formulacéo
Euler-Lagrange. O modelo de pirdlise utilizado foi o mesmo do seu trabalho anterior.
Com esse trabalho eles concluiram que o modelo lagrangeano consegue simular o
processo de pirdlise simultaneamente com a posigdo da particula no reator e 0s
produtos gerados. Utilizando massa especifica varidvel com o tempo, eles também
foram capaz de determinar o tempo em que a particula demora para deixar o reator e
guanto de sua massa néo foi pirolisada, encontrando resultados compativeis com o

reator de leito de arraste. Também é concluido que o gradiente de temperatura ao
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longo do raio da particula tem um papel importante, pois a diferenca de temperatura
no centro e na superficie da particula resultam em taxas de degradacao diferentes.

XUE et al. (2011) simularam a pirlise rapida em reator de leito fluidizado
utilizando a cinética superposta entre celulose, hemicelulose e lignina proposta por
MILLER e BELLAN (1997) e utilizando a abordagem euleriana no codigo aberto MFIX.
Foi empregada a forma algébrica da temperatura granular. Para a reproducdo da
variagdo das propriedades fisicas durante a pirdlise, a biomassa foi simulada com
massa especifica variavel utilizando o conceito de porosidade, onde esses poros sao
preenchidos pelo gas gerado. Os autores utilizaram a mesma técnica de divisdo do
passo de tempo empregada por LATHOUWERS e BELLAN (2001). Foram simuladas
as pirdlises de celulose apenas e de bagacgo. Eles puderam notar que a massa
especifica da biomassa se reduz em um sexto logo na altura de entrada do reator,
confirmando que o processo de pirdlise ocorre de forma muito rapida. Ao compararem
0s produtos, eles concluiram que a celulose é a maior responsavel pela produgéo de
bio-6leo, enquanto que a lignina contida no bagago era responsavel por uma maior
producao de char.

No ano seguinte, XUE et al. (2012) validaram o modelo desenvolvido por XUE
et al. (2011). A validade da utilizacdo de um dominio 2D também é avaliada através da
comparagdo entre resultados obtidos com simulagcdes 3D, mostrando que a
simplificacdo bidimensional ndo necessariamente acarreta em grande influéncia nos
produtos da pirélise. Os autores estudaram ainda o impacto da variacdo da
temperatura do leito e da velocidade superficial do agente fluidizante. Os resultados
mostraram que o aumento da temperatura reduz a quantidade de bio-6leo formado,
como também foi observado no trabalho experimental de QU et al. (2011). Por outro
lado, o aumento da velocidade dos gases aumentou a concentracdo de bio-6leo na
saida do reator.

BOATENG e MTUI (2012) simularam a pirélise de biomassa em reator de leito
fluidizado utilizando a ferramenta FLUENT e a abordagem Euler-Euler. A cinética de
pirélise empregada foi a global de passo Unico como mostrado na Fig. 2.4, porém a
pirélise secundéria ndo foi considerada. Para a determinacdo dos coeficiente
estequiométricos do char, bio-6leo e gases permanentes, foram utilizados dados
experimentais e balanco de massa. Os autores afirmam que a proporcao entre os
produtos se encontra dentro da faixa do erro experimental. Porém o0s gases
permanentes possuem um erro muito maior, o que é justificado pelo uso do modelo
cinético global de passo Unico. Segundo 0s autores, a taxa de reagdo é mais lenta na

parte inferior do reator.
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Em BRUCHMULLER et al. (2012) o processo de pirdlise rapida de biomassa €
simulado a partir de uma abordagem Euler-Lagrange. Os autores consideraram efeitos
de radiacdo térmica entre as particulas e entre as particulas e as paredes do reator. O
processo de pirdlise levou em conta a evaporacao da agua, a reducao do diametro e a
degradacdo das propriedades da particula com o decorrer do processo de
decomposi¢do térmica. O modelo cinético utilizado foi o desenvolvido por MILLER e
BELLAN (1997), porém sem as reagfes secundarias. Os autores obtiveram resultados
compativeis com os dados experimentais de XUE et al. (2012). Os resultados sugerem
que o teor de umidade da particula ndo afeta o processo de pirdlise de biomassa,
apenas a quantidade de agua presente nos produtos. Também ¢é verificado que a
velocidade de fluidizacdo afeta drasticamente as taxas de mistura e de transferéncia
de energia para as particulas. Uma grande contribuicdo deste trabalho é o
acompanhamento feito para uma particula desde a sua entrada no leito até a sua
saida do reator, tornando possivel observar os locais onde os processos de secagem
e pirdlise tem inicio e fim. Adicionalmente os autores identificam que, ao contrario do
gue € normalmente especulado na literatura, as particulas do leito lan¢cadas na regido
do freeboard n&o foram langadas pela esteira das bolhas, mas sim devido ao tamanho
das bolhas. Nenhuma das particulas elutriadas estava nas esteiras das bolhas, mas
sim no interior das bolhas.

XIONG et al. (2013a) realizaram a simulagcdo do processo de pirdlise de
carvalho vermelho em um reator de leito fluidizado borbulhante utilizando uma
abordagem Euler-Euler 2D e a ferramenta OpenFOAM e compararam com o resultado
experimental de XUE et al. (2012). Uma equacéo algébrica foi utilizada para calcular a
temperatura granular das fases sélidas. O modelo de MILLER e BELLAN (1997) foi
utilizado para descrever o processo de pirélise. Os autores utilizaram a mesma idéia
que foi proposta por XUE et al. (2011) para considerar a massa especifica da particula
variavel em funcéo de sua porosidade. O modelo proposto se mostrou adequado para
descrever o processo de pirGlise, embora a quantidade de bio-6leo prevista na
simulacdo tenha sido menor do que a observada experimentalmente. Além disso, foi
observado que a quantidade de bio-6leo aumentava a medida em que se aumentava a
velocidade em que o nitrogénio era injetado e & medida em que se aumentava a altura
do ponto de injec&do da biomassa.

XIONG et al. (2013b) investigaram os efeitos das condi¢cdes operacionais na
pirélise rapida de biomassa utilizando a abordagem euleriana, a cinética de MILLER e
BELLAN (1997) e o modelo de arrasto EMMS (Energy Minimization Multi-Scale).
Assim como LATHOUWERS e BELLAN (2001), foi empregada a técnica de dividir o

passo de tempo para os célculos. Os parametros operacionais estudados foram a
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temperatura do reator, a velocidade de injecdo do nitrogénio, tamanho das particulas
de areia e biomassa, vazéo de biomassa e altura inicial do leito. Foi observado que,
além de um aumento na temperatura do reator influenciar na reducédo de bio-6leo e
aumento dos gases permanentes, o aumento da velocidade de inje¢cdo do nitrogénio e
do tamanho da particula de areia contribuiam para reduzir significativamente a
guantidade de gases permanentes. Segundo 0s autores, a explicacdo para esse
fendbmeno era de que com o0 aumento da velocidade de injecdo do nitrogénio, o tempo
de residéncia do bio-6leo dentro do reator reduzia, o que reduzia o seu cragueamento.
Ja o aumento do tamanho das particulas de areia tornava o leito mais pesado e mais
dificil de ser fluidizado, necessitando de maiores velocidades de fluidizacéo, reduzindo
o tempo de residéncia do bio-6leo e 0 seu craqueamento. Por fim, o aumento do
didmetro da particula de biomassa e da sua vazao ndo possuem efeitos siginificativos
nos produtos.

MELLIN et al. (2013) simularam a pir6lise de biomassa empregando a cinética
de MILLER e BELLAN (1997) e uma abordagem Euler-Euler tridimensional. O modelo
de turbuléncia utilizado foi o k — . Para o modelo de arrasto, os autores utilizaram o
modelo de Syamlal and O’Brien (SYAMLAL et al., 1993) com o0s parametros
modificados de acordo com a velocidade de minima fluidizacdo calculada. Os
resultados mostraram que existe uma homogeneizacdo maior da temperatura no leito
com o aumento da velocidade superficial dos gases. Eles observaram que ao
aumentarem a velocidade de fluidizag&do, o pico de producdo de bio-6leo ocorria em
maiores alturas do reator, e que logo depois desse pico ha um aumento na velocidade
dos gases. Porém, esse aumento da velocidade de fluidizagdo produzia poucos
impactos na producéo do bio-6leo.

MELLIN et al. (2014a) modelaram o processo de pirélise de biomassa em
reator de leito fluidizado utilizando a ferramenta FLUENT 14.5 e o método Euler-Euler.
Para a discretizacdo das equacdes de transporte foi utilizado o método QUICK
(Quadratic Upstream Interpolation for the Convection Kinematics). O escoamento foi
considerado laminar, portanto ndo foi utilizado nenhum modelo de turbuléncia. Para a
pirélise foi utilizada a cinética quimica proposta por RANZI et al. (2008). Assim como
XUE et al. (2011), o autor também utilizou a técnica de dividir o passo de tempo para
ndo haver problemas de instabilidades no sistema de equacfes. Uma das conclusfes
foi de que na zona de splash ha altas velocidades para o gas devido a ruptura das
bolhas resultando em altas taxas de transferéncia de calor por convecgdo. Ao
analisarem a composicdo de biomassa que ndo tinha reagido, eles notaram que a

hemicelulose era 0 componente de menor percentual devido ao fato de sua pirdlise
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comecar em temperaturas mais baixas do que os outros componentes. Pela analise
dos produtos, os autores confirmaram que a maior parte do bio-6leo vem da celulose.

MELLIN et al. (2014b) simularam a pir6lise de biomassa utilizando nitrogénio e
vapor como agentes fluidizantes de forma a investigar o impacto que isso teria no fluxo
de calor e na fluidodinamica dentro do reator. Assim como em MELLIN et al. (2014a),
0 escoamento é considerado laminar e a cinética utilizada € a de RANZI et al. (2008).
Os autores notaram que ao utilizar o vapor, a pressao no freeboard era menor. Além
disso, o fluxo de calor entre as fases era um pouco maior. Porém, esse aumento era
desprezivel, pois ao utilizar vapor, esse fluxo era mais uniformemente distribuido pelo
leito. Como consequéncia, havia a formacao dos produtos nas partes inferiores do leito
aumentando o tempo de contato entre sélidos e vapores. Por fim, os autores
confirmaram o resultado do experimento de KANTARELIS et al. (2013) ao observarem
gue a quantidade de char era reduzida quando se empregava vapor como agente
fluidizante. Os autores sugerem a inclusdo de reagfes secundarias no modelo para
tentarem explicar as diferencas entre os dois tipos de pirdlise.

XIONG e KONG (2014) estudaram numericamente os efeitos de modelos de
arrasto e de transferéncia de calor na simulagéo de pir6lise de biomassa. A ferramenta
empregada foi o codigo BIOTC (BIOmass Thermochemical Conversion) com a
abordagem euleriana, o modelo k — ¢ para a turbuléncia e a cinética de MILLER e
BELLAN (1997). Foram utilizados trés modelos de transferéncia de calor e trés
modelos de arrasto, sendo que um deles considera estruturas detalhadas de
submalha. Os autores perceberam que a propor¢do entre os produtos e o perfil de
temperatura no reator eram mais dependentes dos modelos de arrasto do que dos
coeficientes de transferéncia de calor utilizados. A producéo de bio-6leo era o principal
parametro afetado pela escolha do modelo de arrasto. Por fim, eles relatam que a
utiizacdo do modelo de submalha apresenta resultados mais préximos ao
experimental e aconselham o seu emprego quando uma malha grosseira for utilizada.

XIONG et al. (2014) comparam a cinética de reacfes paralelas de MILLER e
BELLAN (1997) com dois modelos de reacdes competitivas, o primeiro sem considerar
o craqueamento do bio-6leo como mostrado na Fig. 2.5 e 0 outro que possui a pirélise
secundéaria do bio-6leo em gas e char como mostrado na Fig. 3.3. Os autores
observaram que os trés modelos de cinética apresentavam resultados parecidos para
o perfil de temperatura e de fracdo volumétrica de biomassa dentro do reator. Porém,
0 mecanismo de reacdes paralelas apresentou melhores resultados para a quantidade
de bio-6leo e char produzidos, enquanto que o mecanismo de reacdes competitivas

com pirdlise secundaria foi melhor para prever a quantidade de gases permanentes.
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SHARMA et al. (2015) realizaram a simulacdo Euler-Euler 2D da pirdlise de
carvalho vermelho em um reator de leito fluidizado borbulhante utilizando o modelo
cinético proposto pelos autores em SHARMA et al. (2014). Contudo, os autores
argumentam que como as temperaturas do leito simuladas sdo menores que 800 °C a
reacdo secundéria de polimerizacdo de bio-6leo em char pode ser desprezada. O
escoamento foi considerado laminar e as propriedades fisicas da biomassa foram
modificadas com o decorrer da decomposi¢ao térmica. A comparacao dos resultados
numeéricos com dados experimentais de XUE et al. (2012) revelou que a metodologia
adotada superestimou em cerca de 8% a formacdo de bio-6leo e subestimou a
formagdo de char em torno de 45%. Os autores analisaram ainda os efeitos de
diferentes temperaturas de leito, velocidade superficial dos gases e tamanhos de
particula sobre a distribuicdo dos produtos de pirdlise.

Como visto pela revisdo bibliografica, ndo ha trabalhos numéricos de pirdlise de
bagaco de cana-de-aclUcar e mesmo os trabalhos de pirdlise de madeira nao
mostraram uma preocupagdo com relagdo ao modelo cinético empregado, sendo que
h& uma analise apenas no trabalho de XIONG et al. (2014). Somado a isto, henhum
trabalho se preocupou em avaliar os efeitos da hipotese de regime laminar ou
turbulento sobre a pirdlise.

Portanto, este trabalho ira fornecer uma contribuigdo a literatura ao preencher
este vazio na fluidodindmica, além de funcionar com uma base para futuros trabalho

envolvendo pirélise de bagaco de cana-de-agucar.
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4. Formulacdo Matematica

A modelagem computacional da pir6lise da biomassa no reator de leito
fluidizado sera feita utilizando um modelo fluidodindmico Euler-Euler. Portanto, serdo
resolvidas as equac¢fes de conservacdo de quantidade de movimento, da energia, de
espécies e de massa tanto para a fase gasosa quanto para a fase sélida.

Segundo SYAMLAL et al. (1993), para monitorar o comportamento de
particulas com caracteristicas distintas, seja volume, massa especifica ou composicao,
utilizando um modelo euleriano, deve ser considerada a existéncia de multiplas fases
sélidas como visto na Fig. 4.1. Como as particulas no interior do gaseificador passam
por diversos processos e transformacdes, o escoamento a ser modelado € um

escoamento multifasico.
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Figura 4.1 — Fases do escoamento multifasico (PINHO, 2012).

Como o método Euler-Euler supde que as fases distintas sdo descritas como
continuas e interpenetrantes, duas abordagens diferentes sdo usadas na formulagéo
das equacbes do escoamento multifasico: a aproximacao por média e por mistura. Na
aproximacao por média, que é o método adotado no programa MFIX (SYAMLAL et al.,
1993), as equacdes das variaveis de campo sao derivadas no espaco e no tempo em
uma regido que é grande se comparada ao tamanho das particulas e pequena se
comparada ao dominio computacional.

As fases que comp8em o escoamento multifasico se interpenetram umas as

outras. No entanto, o volume de uma determinada fase i ndo pode ser ocupado pelas
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demais fases na mesma posicdo e tempo. A partir dessa observacdo, deve ser
introduzido o conceito de fracdo de volume (GIDASPOW, 1994). No presente texto
serd adotada a notacdo de SYAMLAL et al. (1993) e a fracdo de volume da fase
gasosa € g, e para as fases solidas &,,, onde o subscrito m indica o nimero da fase
sélida. A fracdo de volume é suposta como uma funcdo continua no espago e no
tempo. Segundo COWIN (1974), quando a fracdo volumétrica da fase sdlida é
representada por uma funcdo continua numa determinada posicéo, ela representa a
fracdo volumétrica na vizinhanca cujo centro é essa posicdo. Por definicdo a soma da

fracdo de volume de todas as fases deve ser igual a 1, logo pode ser escrito:

M
&g+ Z Esm =1 4.2
m=1

sendo que M é o numero total de fases sélidas. Da fracdo volumétrica das fases

deriva-se a massa especifica efetiva, para a fase gas

Pgr = EgPy (42)

e para a fase solida

Psrm = EsmPsm 4.3)

A partir destes conceitos sdo derivadas as equacfes de conservacdo de

massa, quantidade de movimento e energia para as fases do escoamento.

4.1. Conservacéao de Massa
A equacéo da continuidade para a fase gasosa pode ser escrita como

Ng

a —
ot (Sgpg) +V- (Sgpg‘(g) = Z Rgn (4.4)

n=1

A fase gasosa sera modelada como sendo um gas ideal, de modo que a

equacdo de estado dos gases ideais pode ser usada
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sendo M,, o peso molecular da mistura gasosa e R a constante universal dos gases.

Para as fases sdlidas temos a seguinte equacdao:

Nsm

0 -
a (&smPsm) +V - (SsmpsmVsm) = Z Rsmn (4.6)

n=1

O primeiro e o0 segundo termo a esquerda da Eq. (4.4) ou (4.6) representam,
respectivamente, a taxa temporal de variacdo de massa por unidade de volume e o
fluxo liquido convectivo de massa por unidade de volume de cada uma das fases. Os
termos do lado direito representam a transferéncia de massa entre as fases decorrente
de processos quimicos e fisicos, como reacdes e evaporacgao, por exemplo.

4.2. Conservacéao de Quantidade de Movimento

Para a fase gas a equacdo que descreve a conservacdao da quantidade de

movimento é

Ms

a — - —
ot (ggpg%) +V- (ggpg‘(q‘{q) =V-S;+¢&pg9 Igm 4.7)

3
i
_

O primeiro e o segundo termo a esquerda da Eq. (4.7) representam a variagdo
temporal local e o fluxo liquido convectivo de quantidade de movimento por unidade de
volume, respectivamente. J4 o primeiro termo a direita representa o divergente do
tensor tenséo, enquanto o segundo representa as forcas de corpo que atuam na fase
gas. O terceiro termo do lado direito representa a soma das transferéncias de
guantidade de movimento devido a interacdo entre a fase gasosa e as respectivas

fases sélidas. Para as fases sélidas tem-se

M
9 . - _ L Z R
& (gsmpsmVsm) +V- (gsmpsmVsmVsm) =V Sm + EsmPsmg + Igm - Iy (4.8)
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Os termos do lado esquerdo da equacgdo acima tém os mesmos significados
dos termos presentes na equacdo da fase gasosa. No entanto, para os termos a
direita da igualdade, o primeiro termo representa o divergente do tensor tensdo da
fase solida e o segundo representa as forcas de corpo atuante na fase sélida. O
terceiro termo do lado direito representa a interacdo entra a fase soélida e a fase
gasosa e o Ultimo termo representa a interacdo entre as fases sélidas.

Segundo GIDASPOW (1994), os termos fontes das equacdes de conservacao
de massa e quantidade de movimento devem ser invariantes com o referencial sendo
fung&o apenas da velocidade relativa entre as fases.

A transferéncia da quantidade de movimento entre as fases gés-solido
contempla diversos efeitos. Dentre os efeitos mais importantes, destacam-se: i) os de
forca de arraste, devido as diferengas de velocidade entre as fases; ii) os de forca de
empuxo causado por gradientes de pressdo na fase fluido; e iii) os devidos a
transferéncia de massa. SYAMLAL et al. (1993) sugere a seguinte equacdo que
engloba esses trés efeitos:

ng = —&m VF — Fém(r/;m - ‘79) + Rgm[Sgm [Zm + f_gm [7;7] (4.9)

O primeiro termo do lado direito da igualdade representa a for¢ca de empuxo, o

segundo a forga de arraste e o terceiro a transferéncia de quantidade de movimento

devido a transferéncia de massa. Na Eq. (4.9) o termo R, representa a transferéncia

de massa da fase gas para a fase sélida e os termos ¢, € €, S0

1 para Rgy, <0
fgm = {

~ 0 para Rgn =0 (4.10)

Sgm = 1= Sgm (4.12)
onde o coeficiente F,, € derivado de correlagcbes experimentais, disponiveis na
literatura, que incluem a combinacao de diversos parametros do escoamento.

O conhecimento que se tem acerca do fendmeno de transferéncia de
guantidade de movimento entre as fases sélidas, quando comparado com o que
ocorre entre as fases gas-sélido, € menor. Segundo SYAMLAL et al. (1993), o arraste
entre as fases, devido a diferencas de velocidade, é o maior responséavel pela variacdo

da quantidade de movimento das fases e sugere a seguinte equacgao:

N

Iml = _Fsml(l_/)sl - I_/;m) + le [’fml I_/)sl + f_ml I_/;m] (4-12)
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A equacdo acima contempla a transferéncia de quantidade de movimento
devido aos efeitos da forca de arraste e devido a transferéncia de massa. O termo R,
representa a transferéncia de massa da fase m paraal e

1 para R,; <0
$m1 =

0 para R,; =0

(4.13)
G =1- &m (4.14)
J4 o coeficiente de forca de arraste F,,; € derivado de correlacbes
experimentais por SYAMLAL (1987) como
Fomi =

/A 7.[2 2 - —
3(1+epm) (7 + Cflm ?) 8slpslgsmpsm(dpl + dpm) gOlm|Vsl - Vsm|
Zn(psldpl3 + psmdpm3)

(4.15)
onde e;;, € o coeficiente de restituicao e Cy;,, € 0 coeficiente de friccdo entre as fases
(1964) como

sélidas [ e m. Segundo GIDASPOW (1994), o coeficiente de restituicdo é uma funcéo

das propriedades do material e das propriedades dindmicas associadas com o

1
Joim =

escoamento plastico. A fungdo de distribuicao radial, g¢;,, € definida por LEBOWITZ
1, 3dpidpm
&g

M
Z Esk
ggz(dpl + dpm) -

k 1dpk

(4.16)
de modelagem, o tensor tenséo é dividido em dois.

A modelagem do tensor tensdo da fase gas é feita normalmente, da mesma
forma que a feita para um escoamento de fluido newtoniano monofasico. Para efeito

9%]]]

_Pg

=~

T

(4.17)
O primeiro termo do lado direito da Eqg. (4.17) é o tensor isotropico, que
representa um esfor¢co normal sobre um elemento de fluido. O segundo termo € o
fluido e tem a seguinte forma:

tensor anisotrépico que representa um esforco de deformacdo sobre um elemento de

Ty = ngygl=)_g + sg/lgtr(ﬁ )I

(4.18)
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I T
Dy =5 [ + (W) | (4.19)

O tensor tensdo de uma fase sélida € modelado em funcéo do tipo de regime
de escoamento que essa fase se encontra. O escoamento granular pode ser
classificado como: i) viscoso ou de cisalhamento rapido no qual as tens6es aumentam
devido a transferéncia de quantidade de movimento por translagdo ou por coliséo; ii)
plastico ou de cisalhamento lento no qual as tensées aumentam devido a fric¢cdo entre
as particulas no contato continuo (JENKINS e COWIN, 1979). A Fig. 4.2 ilustra os dois
tipos de escoamentos granulares.

Escoamento Viscoso

: Escoamento Plastico

T R

T OB

Figura 4.2 — Escoamento granular viscoso e granular plastico (PINHO, 2012).

O que separa os dois regimes de escoamento granular é uma fragcdo
volumétrica da fase gas critica, g5, a qual, em geral, é definida como a fragdo de
volume para a minima fluidizagdo (SYAMLAL et al., 1993). De forma anéloga a escrita
para a fase fluido, o tensor tenséo para a fase soélida também é dividido em duas
partes, conforme mostrado a seguir.

_ —PPT+78, se g <¢
—{ (4.20)

—P I+ T8, se g5 >¢;

onde P,,, € a pressdo da fase sdlida, 7, € 0 tensor anisotrépico da fase solida, o
sobreescrito p € para regime plastico e v para viscoso. Para descrever a transferéncia
de quantidade de movimento e para derivar expressdes para o tensor de tensdo do
regime viscoso, JENKINS e SAVAGE (1983) introduziram métodos da teoria cinética

dos gases e FARRELL et al. (1986) expandiram para uma mistura binaria de
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particulas. Nos escoamentos granulares viscosos, a energia mecéanica primeiro se
degrada em energia cinética de flutuacdes aleatérias das particulas e entdo se dissipa
em energia interna térmica devido as colisbes inelasticas (GIDASPOW, 1994). A
energia cinética das flutuacdes é resolvida através da temperatura granular 0,,,, que €
uma medida das vibracBes moleculares dentro da particula (SYAMLAL et al., 1993). A
partir do conceito de temperatura granular sdo derivadas expressdes para a pressao

granular e para o tensor de tensdes viscoso granular:

Py, = Klmgszm@m (4.21)
TV =2 uY Doy + A t7(Dey)T (4.22)
sendo:
Am = Kym&sm Om (4.23)
Uom = K3m€smrl Om (4.24)
Dom = 5[V Vom + (7 Vom) | (4.25)
e:
Klm = 2(1 + elm)psmgolm (426)
4‘dpmpsm(1 + elm)gsmgolm 2
Kom = 3 - §K3m (4.27)
dymp Vi
KSm = pmz sm {3(3 — elm) [1 + 0-4‘(1 + elm)(3elm - 1)€smgolm]
4.28
+ 8gsmgolm(1 + elm)} ( )
5vr

Enquanto que a teoria cinética é utilizada para os modelos constitutivos do
escoamento Vviscoso, nos escoamentos plasticos os modelos que contabilizam a
contribuicdo da friccdo entre as particulas sdo principalmente empiricos (JOHNSON e
JACKSON, 1987) e usualmente descritos por teorias da mecanica dos solos. O termo
de pressédo para o regime plastico é representado por uma funcédo que permite que

haja certa compressibilidade na fase sélida,
Psz;n = &P’ (4.29)
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P* = A(el—¢,)" (4.30)

onde valores tipicos de A = 10?° e n = 10 sdo adotados. O tensor de tensdes &
definido por SCHAEFFER (1987) e adaptado por BENYAHIA et al. (2012) como:

Tom = 205, Dgy (4.31)

2 = min (P* sin¢g (Ii—eg) ,;4"“)
w/‘”zp Zmzl Esm

(4.32)

onde o termo ¢ é o0 angulo de atrito interno e 0 segundo invariante do tensor de

tensbes é dado por:

[(Ds11 — Ds22)? + (Dsaz — Ds33)? + (Dsaz — Ds11)?] + Ds12” + Dyy3®

N~

Lp =
(4.33)
+ DsBl2

4.3. Conservacéo de Energia

A equacdo de conservacao da energia interna que sera resolvida, sugerida por
SYAMLAL et al. (1993), incorpora diversas simplificagfes:
e 0 aumento da energia interna devido a dissipacdo viscosa e também
devido aos efeitos de compressao e expansado nao sao considerados;
e atransferéncia de calor entre diferentes fases sélidas é desprezada,
e atransferéncia de calor por radiacao ndo é considerada;
O termo do calor de reacdo inclui tanto a variagdo de entalpia, quanto a reacao,
bem como a transferéncia de energia decorrente do fato de que os produtos e os
reagentes podem possuir temperaturas diferentes. A equacdo ge descreve a

conservacao de energia para a fase gas em termos da sua temperatura é

aT, ,
€9PgCpg ot + EgPgCpgVy - Vg

M (4.34)
=-V- C_I)g - Z Hgm - AHrg + Hyau(Twau — Tg)
m=1

Os termos do lado esquerdo representam, respectivamente, a variacdo local

temporal e o fluxo liquido convectivo de energia interna. Do lado direito, o primeiro
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termo representa o fluxo de calor condutivo dentro da fase gas. Na sequéncia, o
segundo termo representa a soma da transferéncia de calor entre a fase gas e as
fases sdlidas, o terceiro termo representa o calor das rea¢gfes que ocorrem na fase
gas. O ultimo termo representa a transferéncia de calor para as paredes do reator.
Com relagéo as fases solidas, a ndo consideragdo das transferéncias mutuas
de calor simplifica a fomulacéo do problema. A simplificagéo sugerida por SYAMLAL et
al. (1993) sugere que além da fase sélida 1, as demais encontram-se em equilibrio

térmico. Desta forma temos

Ts1 =

fSslloslcpsl (W + Vs1 - VT ) =-V-ds + Hgl —AHy5 (4.35)

onde g, representa o fluxo de calor por condugéo na fase solida 1, Hy; a transferéncia

de calor entre a fase sélida e a fase gas e AH,; 0 calor de reacdo da fase sélida 1.

Para as demais fases solidas (m = 2 até M):

M

—

oT R
z Ssmpsmcpsm (6_1552 + Vo - VT ) =-V-qs + ng — AH,, (4.36)

m=2

onde os termos com subescrito 2 representam a média entre as fases sélidas.

A transferéncia de calor entre a fase gés e a fase sdlida m tem-se a Eq. (4.37),
Hgm = ~Ygm(Tsm — Ty) (4.37)
onde yg,, € o coeficiente de transferéncia de calor entre as fases e & dado por

_ brgEgm Nugy

Ygm = dpmz (4.38)

onde Nug,, € 0o nimero de Nusselt para a troca de calor. O fluxo de calor por conducao

no interior da fase gas é modelado conforme a lei de Fourier,

g = —€gkg VTy (4.39)

onde k, € a condutividade térmica da fase gas. Para as fases solidas,
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dsm = —EsmKsm VTsm (4.40)

Entretanto o coeficiente kg,,, condutividade da fase soélida m, é calculado a

partir de correlagdes derivadas por KUIPERS et al. (1992) para particulas esféricas:

Ksm = /1 —4[7.26 1073 A4+ (1 — 7.26 * 107*)T'kyq (4.41)
r 2 A-1 B A B—-1 B+1
= —_ n —_— —_—
B B\2A (B) B 2 (4.42)
(1-2|(1-5 (1-2)

Ksmo

A=mo
0 (4.43)

1 e N\10/9

B = 1.25( g) (4.44)

&g

onde kg € ksno SA0 0s valores para as condutividades microscopicas.

O calor de reacao é dado por:

m
AHy; = z hyi T MW (4.45)
=
hyij = [(nnijhnMWn)pmd - ("nijhnMWn)reag] fj (4.46)

sendo h,;; a energia liberada pela reagéo j, 7; € a taxa de consumo dos reagentes da
reacdo j, MWW, € a massa molecular da espécie n, n,;; € o coeficiente estequiometrico
da espécie n da fase i na reacdo j e h, € a entalpia da espécie n. Segundo SYAMLAL
et al. (1993), nas reacfes envolvendo interacdes entre gas e sélidos, a divisdo entre o
calor de reacBes entre as fases é arbitraria, pois essas reacbes ocorrem em uma
interface de dimensdes infinitesimais. Portanto essa divisdo deve ser feita com base

em conhecimentos fisicos.

4.4. Conservacao de Espécies

As equacdes de conservacdo de espécies sao escritas uma para cada espécie
n que se deseja monitorar. Para as espécies pertencentes a fase gas tem-se a Eq.
(4.46),
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a —
7t (ggP9Xgn) + V- (£9PgXgnVy) = V(DgVXgn) + Ryn (4.47)

Para as espécies pertencentes a fase solida utiliza-se a Eq. (4.47),

d -
a (&smPsmXsmn) + V- (EsmpszsmV;m) = V(DmnVXsm) + Rsmn (4.48)

em que X, e Ry, Sdo, respectivamente, a fracdo massica e a taxa de geragdo ou de
consumo da espécie n na fase gas e Xy, € Rsmn SA0 a fragdo massica e taxa de
geracdo ou consumo da espécie n da fase sélida m. O primeiro termo ap6s o sinal de
igualdade representa o fluxo massico devido a difusdo de espécies. Os termos para as

taxas de geragdo ou consumo das espécies sdo calculados por:

M N
Ri=MW, > > () (4.49)

ki=1j=1

7 = k;[Xi]9[Yi]Pi (4.50)
ki=A il

i = e\~ 7 (4.51)

onde o subescrito i corresponde a fase em que ocorre a reagdo, 0s termos a; e f;
equivalem a ordem de cada reagdo j, enquanto que o termo k; € a constante da
reacdo. Ja o termo 4; é o fator pré-exponencial para a reagdo j, E, € a energia de

ativacdo da reacdo j, R € a constante universal dos gases.

4.5. Conservagao da Energia Granular

Diversos trabalhos contribuiram para o desenvolvimento da teoria cinética de
escoamentos granulares (COWIN, 1974; JENKINS e SAVAGE, 1983; SAVAGE, 1983;
LUN et al., 1984; FARRELL et al., 1986; JOHNSON e JACKSON, 1987, DING e
GIDASPOW, 1990 dentre outros). A temperatura granular, conforme SYAMLAL et al.
(1993), é proporcional a energia granular, uma vez que a energia granular é definida

como a energia cinética especifica do movimento aleatério de uma particula,

1 —
Eo,, =7 Cm (4.52)



3
E@m =Eg,, (4.53)

sendo que C,, € a componente de flutuacdo da velocidade instantanea c,, de uma

particula da fase solida m, conforme:

Cm = ‘Zm + Em (4.54)

A equacdo de conservacdo da energia granular, de acordo com SYAMLAL et
al. (1993), tem a forma

30 3 N
29t (EsmPsmOm) + 2 V - &smPsmOmVsm
- i ud (4.55)
= Ssm: VWe — V- de,, — Yo, T ¢gm + Z bim
=
Lo

Os termos do lado esquerdo representam a taxa de variacdo local e o fluxo
convectivo de energia granular, respectivamente. O primeiro termo do lado direito
representa a geragéo de energia granular devido aos efeitos do tensor tenséo da fase
sélida m. Ja& o segundo representa o fluxo de energia granular devido aos efeitos
difusivos. O terceiro representa a dissipacdo de energia granular provocada pelas
colisBes inelasticas. O quarto termo leva em conta a transferéncia de energia granular
entre a fase gas e a fase sélida m. Por fim, o Ultimo termo representa a transferéncia
de energia granular entre as fases soélidas envolvidas no escoamento.

A resolucdo da Eg. (4.51) demanda um grande esforco computacional. Em
alguns trabalhos, como por exemplo PINHO (2012), XUE et al. (2012) e VERISSIMO
(2014), é usada uma expressao algébrica obtida da equacéo da energia de LUN et al.
(1984). Essa equacdo adota a hipotese de que a energia granular é dissipada
localmente e os termos convectivos e difusivos séo desprezados, mantendo apenas o

termos de geracgédo e dissipacdo da energia (SYAMLAL et al., 1993)

O, =
2
_klmgsmtr(ﬁsm) +\[(klmgsmtr(ﬁsm))z+4k4m£sm(kzmt1”2 (Esm)+2k3mtr(ﬁsmz)) (456)

2&smKam

onde
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_ 12(1 - elmz)psmgolm
am dpm‘/E (4.57)

4.6. Turbuléncia: Modelo Kk — €

O Unico modelo de turbuléncia presente no MFIX é o0 k — €. Além da média de
Reynolds das equacdes de conservacdo da fase gasosa, sdo resolvidas mais duas

equacles para o calculo do tensor tensao turbulento de Reynolds. Uma para a energia
cinética turbulenta «,

d - Ur
ﬁ(é‘gpgk) +V- (ggpg%}c) =V- (O_—KVK) + G — pge (4.58)
e outra para a taxa de dissipacgéo e,

ur

0 o €
E(sgpge) +V- (egpgl{qe) =V (G—EVt?) + E(CleGKS - C26pg€) (4.59)

onde G, é a producdo de energia turbulenta e a viscosidade turbulenta y e as demais
constantes do modelo sao dadas por:

Hr = PgCu— (4.60)
Cu = 0.09 (4.61)
Cie = 1.44 (4.62)
Cre = 1.92 (4.63)
o = 1.0 (4.64)
oe =13 (4.65)

4.7. Condicdes iniciais e de contorno

Em simulagbes de escoamento multifasico, os valores transientes ndo sdo de
interesse, portanto a solucdo passa a ser determinada pelas condi¢bes de contorno.
Nesses casos, as condi¢ces iniciais devem ser acuradas para permitirem uma

convergéncia e uma rapida obtencdo do regime permanente (SYAMLAL et al., 1993).
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Porém, nessas simulacbes de escoamento multifasico, o problema jamais ira atingir
um regime permanente. O que se obtém é um regime periédico apresentando
oscilagées com o tempo em torno de um valor médio de uma determinada grandeza.
Esse regime é chamado de pseudo-permanente (VERISSIMO, 2014).
Para as condi¢bes de contorno, temos os trés tipos conhecidos do célculo
diferencial.
e Condicdo de contorno de Primeiro Tipo ou de Dirichlet: o valor da
grandeza é prescrita ao longo da parede,

dw = ¢ (4.66)

o Condicédo de contorno de Segundo Tipo ou de Neumann: o gradiente
normal da grandeza é prescrito ao longo da parede,

(%)W =dg (4.67)

e Condicdo de contorno de Terceiro Tipo ou de Robin: a condi¢éo
imposta no contorno é uma combinacdo das condi¢bes de primeiro e

segundo tipos,

(g%)w o =dy (4.68)

Para a equacdo de conservagdo da quantidade de movimento existem trés
condi¢des de contorno conhecidas da mecéanica dos fluidos.
¢ Condicdo de ndo-escorregamento, onde a componente tangencial da

velocidade na parede é zero,

v=20 (4.69)
e Condicdo de livre escorregamento, onde a componente normal da

velocidade e o gradiente da velocidade normal a parede séo iguais a

Z€ero,

u=0 (4.70)
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Ju
o 0 (4.71)

o Condicdo de escorregamento parcial, que contabiliza os efeitos de
friccdo e de colisdo entre as particulas e a parede solida e foi
desenvolvida por JOHNSON e JACKSON (1987).
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5. Metodologia

5.1. MFIX

O MFIX (Multiphase Flow with Interphase Exchanges) € um codigo aberto que
se propde a modelar e simular escoamentos multifasicos descrevendo as reacfes
quimicas bem como os fenbmenos de transferéncia de calor envolvidos. O cédigo foi
desenvolvido pelo Laboratério Nacional de Tecnologia de Energia dos Estados Unidos.
Ele é escrito na linguagem Fortran e € apropriado para sistemas operacionais Linux.

O MFIX nao possui interface grafica. A configuragdo do problema a ser
resolvido, assim como a forma de resolvé-lo é feita em um arquivo de texto, chamado
de mfix.dat. Ao ser executado, o cbédigo gera varios arquivos de saida, alguns no
formato de texto e outros no formato binario, os quais contem as informacdes da
solugéo do problema.

A técnica de discretizacdo utilizada pelo MFIX para as equacbes de
conservacao a serem resolvidas é a dos Volumes Finitos. O acoplamento pressao
velocidade é feito a partir do método SIMPLE (Semi-Implicit Method for Pressure
Linked Equations), com duas extensbes. Segundo SYAMLAL (1998), a primeira
extensdo se refere ao uso de uma equacao de correcdo para a fracdo volumétrica da
fase sOlida, ao invés da equacdo para correcdo da pressdo da fase solida. Essa
corregdo ajuda na convergéncia quando a fase solida esta mais dispersa e, também,
incorpora o efeito da pressdo para estabilizar os célculos em regides com altas
concentracdes de fase soélida. A segunda extenséo se refere a utilizacdo de passo de
tempo variavel para assegurar uma progressao mais rapida. Esse passo no tempo
variavel permite também o céalculo de um sistema de equacgdes ditas rigidas ou stiff.

O MFIX utiliza um arranjo de malhas deslocadas, implicando que as grandezas
escalares sdo armazenadas no centro dos volumes de controle, enquanto que as
velocidades sdo armazenadas nas faces dos volumes. Desse modo, as equacdes para
pressao, fracdo de vazio, temperatura e fragcbes massicas sao resolvidas na malha
principal e as equagdes para as componentes da velocidade séo resolvidas na malha
deslocada.

Segundo PINHO (2012), as equacbes de conservacdo de massa, de
conservacdo da energia interna e de conservacdo de espécies tém todos 0s seus
termos discretizados de forma implicita. Os termos convectivos e difusivos das

equacbes de conservacdo de quantidade de movimento sdo diferenciados
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explicitamente, enquanto que os termos de pressao e de arraste sao tratados de forma
implicita.

O cadigo oferece quatro opcdes de métodos para resolver o sistema algébrico
de equacdes lineares derivado da discretizacdo das equacgdes de conservacdo, sendo
eles:

e 0 Método das Sobre Relaxa¢des Sucessivas (SOR);

e 0 método dos Minimos Residuos Generalizados (GMRES);

e 0 Método do Gradiente Biconjugado Estabilizado (BICGSTAB);
e 0 Método do Gradiente Conjugado (CG).

A cada passo de tempo, o codigo busca a solugédo do sistema equacdes até
gue seja alcancada a tolerancia desejada ou o numero maximo de iterag6es. Ambos
os critérios de parada podem ser definidos no arquivo de configuragdes do problema.

Quanto ao esquema de discretizagéo a ser utilizado, o MFIX permite a escolha
entre um esquema de primeira ordem chamado FOU (First Order Upwind), esquemas
de ordens superiores, como o de terceira ordem ULTRA-QUICK, e os esquemas TVD
(Total Variation Diminishing) ou limitadores de fluxo.

O algoritmo utilizado para resolver o problema é descrito por VERISSIMO
(2014), como mostrado a seguir.

1. Calculo das propriedades fisicas, coeficientes de transferéncia, e taxas de

reacoes.

2. Célculo dos campos de velocidade estimados (u,, vy, € wy,) baseados no
campo de pressao atual (F;).

3. Calculo da correcéo de presséo da fase fluida (7).

4. Atualizagdo do campo de presséo da fase fluida, utilizando um fator de sob
relaxagdo, wyy, OU Seja, By = Py + wygFy.

5. Célculo das correcdes dos campos de velocidade da fase fluida, a partir da
correcdo de pressédo calculada no passo 3, e atualizacdo dos campos de
velocidade, u,, = Uy, + Wyglm,.

6. Cédlculo dos gradientes de pressao (dPB,/ds,) para uso na equacgdo de
correcdo da fracdo volumétrica da fase solida.

7. Célculo da correcéo de fracdo volumétrica da fase sdlida, &, .

8. Atualizagdo das fragGes volumétricas da fase solida, €, = &5, + Wpsem.

9. Célculo das correcdes de velocidade das fases sélidas e atualizagdo dos

campos de velocidade das fases solidas, u; = uy + wy,sus.
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10. Calculo da fragdo de vazio: g =1 — ¥ 20 &m.

11. Célculo da pressdo da fase sélida a partir da equagdo de estado B, =
B, (&).

12. Célculo dos campos de temperatura e de fracdo massica das espécies
quimicas.

13. Andlise da convergéncia do procedimento, através da avaliagcdo dos
residuos calculados no passos 2, 3, 5 e 9. Se o critério de convergéncia
estabelecido nao for satisfeito, as iteracdes continuam a partir do passo 2.
Por outro lado, se este critério for obedecido, o proximo passo de tempo é
calculado repetindo o procedimento a partir do passo 1.

Os coeficientes de sub-relaxacdo, utilizados durante a atualizagdo das
grandezas sao necessarios como forma de tentar evitar divergéncias durante o
procedimento iterativo. Entretanto, segundo VERISSIMO (2014), o fator de sub-
relaxacdo de atualizacao da fracdo volumétrica da fase sélida (passo 8), € utilizado
apenas em regides em que existe um elevado grau de empacotamento dos sélidos, ou

seja,

1, se &5 < &g
Wps = {0 < wps < 1, se g5 > £t (5.1)

onde ¢, € a fracdo de vazio de empacotamento. Para as demais grandezas, isto €,
temperatura e fragbes massicas dos gases, também existe a necessidade de
utilizacdo de fatores de sub-relaxagao.

Para mais detalhes sobre o c6digo recomenda-se a leitura de SYAMLAL (1998)
e VERISSIMO (2014).

O MFIX tem implementado apenas o modelo de dinamica dos fluidos
computacional, sendo necessario implementar o processo quimico em um sub-rotina
especifica. Primeiramente, as taxas de todas as reacfes, homogéneas e
heterogéneas sdo calculadas, assim como os balancos de massa para todas as
espécies quimicas envolvidas. Apés, sdo calculadas as transferéncias de massa entre
as fases que compdem o problema. Por Gltimo, s&o calculadas as quantidades de

energia das reac¢des quimicas.
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6. Pirdlise de Madeira

O primeiro caso a ser modelado e analisado é a pirdlise de madeira. Esse
estudo € baseado no trabalho experimental de XUE et al. (2012) e no trabalho
numérico de XIONG et al. (2013a). Nesse capitulo sera descrito o problema fisico e
serdo avaliadas as cinéticas quimicas. Segundo GERBER et al. (2010) e MELLIN et al.
(20144a), a utilizacdo de modelos de turbuléncia em leitos fluidizados borbulhantes ndo
€ necessaria. Como nenhum dos autores verificou o impacto da hip6tese de
escoamento laminar, neste capitulo também serdo analisados comparativamente o0s
comportamentos da pirélise com e sem o emprego do modelo k — €.

O MFIX suporta tanto coordenadas retangulares quanto cilindricas. Apesar da
utilizacdo da geometria tridimensional representar o processo real, ela acarreta em um
custo computacional muito elevado. Portanto, 0 emprego do modelo tridimensional é
evitado em simulagbes de reatores de escala industrial. Os estudos de XIE et al.
(2008), XUE et al. (2012), XIONG et al. (2013b) e VERISSIMO (2014) mostraram que
a utilizacdo de geometria bidimensional com coordenadas cartesianas consegue
representar muito bem o escoamento, levando a valores proximos aos experimentais e
agueles correspondentes a geometria tridimensional. O sistema de coordenadas
cilindricas bidimensional também poderia ser utilizado no programa. Porém, XIE et al.
(2008) ndo aconselham o seu uso pois afirmam, que a sua utilizagdo acarreta em um

processo de formacgéo de bolhas que néo é fisico.

6.1. Modelagem e Simulagdes

O reator de leito fluidizado simulado é mostrado na Fig. 6.1, onde possui um
diametro de 3,81 cm e uma altura de 34,29 cm. O leito inicial de areia tem uma altura
de 5,5 cm. As condicbes de contorno foram as mesmas impostas por XIONG et al.
(2013a). Para a simulagédo em 2D de um problema tridimensional € necessario manter
a velocidade superficial do agente fluidizante e a razdo entre as vazdes de biomassa e
do agente fluidizante iguais aos respectivos valores da situacédo em 3D (PINHO, 2012),

tal que

Qfia—3p _ Qfuia—2p

(6.1)

Qbiom—SD Qbiom—ZD
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Para as equacdes de conservacdo da quantidade de movimento, condi¢des de
ndo deslizamento e de impenetrabilidade foram impostas para todas as paredes do
reator. Com relacdo as equacdes de conservacdo de energia, foram utilizadas
temperaturas prescritas para simulagdo de um aquecimento externo até uma altura de
8 cm, e no restante a parede foi considerada adiabética. Por ultimo, para as equacdes
de conservacdo de espécies, é utilizada uma condicdo de impenetrabilidade nas
paredes.

Saida dos gases

il

381 cm

34,29 cm

e — —— —

Biomassa !
—_— -

\_rr__ ________

Nitrogénio

Figura 6.1 — Geometria bidimensional do reator de XUE et al. (2012).

Para o termo de transferéncia de quantidade de movimento entre as fases

gasosa e solida m, F,, € utilizada a correlacdo de Gidaspow (GIDASPOW, 1994):

( 3C pg£g£sm|‘_{')g_‘7;m|

—2.65
26p = &g 265 ¢ >0.8
Fgm = " (62
gm — — .
Ssm(l - gg).ug 7pg£sm|Vg - Vsm|
l150 T , &, <08
€g0pm pm
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24
_ E(l + 0.15Re®%87), Re < 1000

Cp (6.3)
0.44, Re = 1000
onde o nimero de Reynolds é definido por
Ay |V, = V.
Reng pm|Vy = Vem| 6.4)

Hg

J& para a troca de calor entre a fase gas e a soélida é empregada a correlagcédo
de Ranz-Marshall (RANZ e MARSHALL, 1952) para o numero de Nusselt,

Nugy = 2 + 0.6Re*/2prt/3 (6.5)
onde o numero de Prandtl é definido por

Cpgllg
Pr=—"— (6.6)

Kg

As propriedades fisicas das espécies quimicas sdo mostradas na Tab. 6.1. As
condi¢Bes de contorno e os parametros fisicos das fases sélidas sdo mostradas nas
Tabs. 6.2 e 6.3, respectivamente, sendo que e;,, € 0 coeficiente de restituicdo de
coliséo entre as particulas, Cr;, € 0 coeficiente de friccdo entre as fases solidas e ® €
o angulo de friccdo interno. A biomassa utilizada para representar a madeira é o
carvalho vermelho, que é composto por fragdes massicas de celulose, hemicelulose e
lignina iguais a 0,41, 0,32 e 0,27, respectivamente, segundo XUE et al. (2012) e
XIONG et al. (2013a). A malha utilizada é a mesma que foi empregada por XIONG et
al. (2013a) e possui 10x90 volumes finitos, e 0 método FOU (First Order Upwind) sera
empregado para discretizacdo das equacdes de conservagao, assim como foi utilizado
por XUE et al. (2012) e XIONG et al. (2013a).

Como nas simulac¢des em leitos fluidizados o interesse principal esta no regime
permanente do problema, foi utilizada uma condi¢cdo inicial para o campo de
temperatura préxima ao campo do regime permanente obtido por XIONG et al.
(2013a).

O programa MFIX permite utilizar passo de tempo variavel nas simulacoes.

Segundo VERISSIMO (2014), essa técnica reduz pela metade o tempo necessario
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para a simulacdo. Portanto, foi utilizado passo de tempo varidvel em todas as

simulacdes.

Tabela 6.1 — Propriedades fisicas das espécies quimicas para a pirélise de madeira.

Massa . Calor Viscosidade | Condutividade
Espécie | Especifica plametro Especifico Dinamica Térmica
[g/cm?] Lem] [J/kg K] [kg/m s] [W/m K]
Bio-6leo - - 2500 3*10° 2,577*10°
Gas - - 1100 3*10” 2,577*10°
Nitrogénio - - 1121 3,58+107 5,63*10°
Biomassa 0,4 0,04 2300 - 0,3
Areia 2,649 0,052 800 - 0,27

Tabela 6.2 — Condicfes de Contorno.

Entrada de Biomassa

Thiom 300 K
Mpiom-3D 0,1 kg/h
Entrada de Agente Fluidizante
Tfiuia 773 K
Viiuia 36 cm/s
Temperatura da parede
h<8cm Twan = 800 K
h>8cm Adiabatica

Tabela 6.3 — Parametros fisicos das fases sélidas.

€im 0,9
Crim 0,1
) 30°

Primeiramente sera analisado o comportamento de seis modelos cinéticos de
pirélise. Trés mecanismos de reacdes paralelas que levam em conta a composi¢do da
biomassa em termos dos seus constituintes: modelo de Miller e Bellan (MILLER e
BELLAN, 1997), modelo de Ranzi (RANZI et al., 2008) e a modificagdo do mecanismo
de Ranzi proposta por BLONDEAU e JEANMART (2012), chamada neste trabalho de
modelo BJ/Ranzi. Os outros trés mecanismos sdo de reagfes competitivas que nao

levam em conta a composicdo da biomassa: um modelo de reacées competitivas com
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as cinéticas propostas por GRONLI e MELAAEN (2000) e com o craqueamento do bio-
6leo em gases permanentes e bio-6leo inerte proposto por BOROSON et al. (1989),
mostrado na Fig. 6.2 e denominado aqui de GM/Boroson, o modelo de Park (PARK et
al., 2010) e o modelo de Sharma (SHARMA et al., 2014). Por ultimo ser avaliado o
efeito da variacdo dos valores dos parametros da cinética do modelo de Anca-Couce
(ANCA-COUCE et al., 2014b) de forma a tentar determinar um valor que represente
melhor a pirélise da madeira.

As Tabs. 6.4 a 6.9 mostram as constantes de velocidade da reacéo, k, para as
reacdes de cada modelo cinético empregado, como mostram as figuras respectivas a
cada modelo. A modificagdo proposta por BLONDEAU e JEANMART (2012) ao
modelo de Ranzi consiste em trocar os valores das constantes kq, ks, ky4, ks, kg, k7,
ki4 € kq5 da cinética de Ranzi pelos valores das constantes k., ko¢, k3¢, kK1ny k3, Kaon,

k,; e k3; da cinética de Miller e Bellan.

k Gas
/1,?!'

=

Biomassa L)Bia.meﬂ .-..k.‘?.-)Gés + Bio-Oleo Inerte
HH_!EF
™,
A Char

Figura 6.2 — Modelo de GM/Boroson.

Tabela 6.4 — Parametros cinéticos do modelo de Miller e Bellan (MILLER e BELLAN,

1997).
Reagdo | A;(s™) | E, (J/mol)
kic 2,8*10" | 242,4*10°
ko, 3,28*10" | 196,5*10°
ks, 1,3*10"° | 150,5*10°
kyp 2,1*10" | 186,7*10°
ko 8,75*10" | 202,4*10°
kp, 2,6*10" | 145,7*10°
ky, 9,6*10° | 107,6*10°
ko, 1,5*10° | 143,8*10°
ks, 7,7¥10° | 111,4*10°
ky 4,25*10° | 108,0*10°
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Tabela 6.5 - ParAmetros cinéticos do modelo de GM/Boroson (GR@NLI e MELAAEN, 2000;

BOROSON et al., 1989).

Reagdo | A;(s™) | E4 (3/mol)
k, 1,3*10° | 140,3*10°
k, 2,0110° | 133,1*10°
ks 1,10*10" | 121,3*10°
ky 1,0v10*% | 93,3*10°

Tabela 6.6 - ParAmetros cinéticos do modelo de Park (PARK et al., 2010).

Reacdo | A;(s™) | E, (3/mol)
kg 4,38*10° | 152,7*10°
ke 1,08*10% | 148,0*10°
ks 3,75%10° | 111,7*10°
kg2 4,28*10° | 108,0*10°
k, 1,38*10"° | 161,0*10°
keo 1,0¢10° | 108,0*10°

Tabela 6.7 - Parametros cinéticos do modelo de Ranzi (RANZI et al., 2008).

Reacdo | A4;(s™) | E, (3/mol)
ky 8,0r10" | 192,5*10°
k, 8,0*10" | 125,5*10°
ks 4,0T 41,8*10°
k, 1,0v10° | 133,9*10°
ks 1,0x10" | 129,7*10°
ke 3,0110° | 113,0*10°
k, 3,0*T 46,0%10°
kg 1,0*10"° | 138,1*10°
kq 4,0%10" | 202,9*10°
kio 2,01010" | 156,9*10°
kiq 1,0v10° | 106,7*10°
ki, 5,0*10° | 131,8*10°
kis 3,0110° | 125,5*10°
kiy 8,0*T 50,2*10°
kis 1,2*10° | 125,5%10°
kie 4,25*10° | 108,0*10°
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Tabela 6.8 - Parametros cinéticos do modelo de Sharma (SHARMA et al., 2014).

Reacdo | A;(s™) | E, (3/mol)
kg1 4,38*10° | 152,7*10°
ke 1,08*10" | 148,0*10°
k.4 3,27¥10° | 111,7*10°
kgo 1,48+10° | 144,0%10°
ke, 1,48+*10° | 144,0*10°
k., 1,0*¢10° | 108,0*10°

Tabela 6.9 - Par@metros cinéticos do modelo de Anca-Couce (ANCA-COUCE et al.,

2014b).
Reagdo | A;(s™) | E, (J/mol)
ky 8,0x10" | 192,5*10°
k, 1,0x10"° | 129,7*10°
ks 1,0v10"° | 138,1*10°
ky 4,0*10" | 202,9*10°
ks 2,0v10" | 156,9*10°
ke 1,0*10° | 106,7*10°
k, 5,0*10° | 131,8*10°
kg 3,0110° | 125,5*10°
kg 4,25*10° | 108,0*10°

Alguns autores como XUE et al. (2011), XUE et al. (2012) e XIONG et al.
(2013a) utilizaram a massa especifica variavel como funcéo da porosidade que varia

de acordo com o progresso da reacdo quimica,

Paparente = Preat(1 — €p) (6.7)
onde ¢, € a porosidade da particula. Portanto, inicialmente foi utilizado este conceito e
0 modelo de Miller e Bellan, que também foi utilizado por XIONG et al. (2013a) para a
validacdo. Pela Tab. 6.10 é possivel notar que a simulagdo neste trabalho com o MFIX
obteve melhores resultados que a simulacdo de XIONG et al. (2013a) feita no
OpenFOAM. Porém, o tempo computacional para 0 caso com massa especifica
variavel foi de 28 dias. Esse tempo ndo € viavel para testes de vérias cinéticas

guimicas. Portanto, como forma de obtermos simulagbes com tempos computacionais
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mais realistas, passa-se a utilizar porosidade constante. Um valor de 0,6 para essa
porosidade fornece os resultados mais proximos ao valor simulado com porosidade
variavel, com 19,30%, 64,52% e 16,17% para as quantidade de gas, bio-6leo e char
respectivamente e uma temperatura de saida de 773,97 K, como mostra a Tab. 6.11

mais adiante e sera empregado nas proximas simulacoes.

Tabela 6.10 — Comparacéao entre resultados experimentais e simulados neste trabalho e
por XIONG et al. (2013a) com massa especifica variavel.

i o, Temperatura
Gas [%] Bio-Oleo [%] | Char [%)] ]
de saida [K]
Experimental
19,20-21,80 | 70,30-73,10 | 11,50-14,50 773,00
(XUE et al., 2012)
Simulacéo
(XIONG et al., 22,30 60,70 17,00 775,00
2013a)
Simulacdo com
Paparente Variavel 20,13 64,65 15,22 774,58
(presente trabalho)

6.2. Resultados e Andlise

Nesta parte do capitulo sdo mostrados os resultados e as andlises para a
quantidade dos produtos gerados em comparacdo aos valores experimentais. Essa
comparacdo é feita também entre a consideracdo de escoamento laminar e a
utilizacdo do modelo de turbuléncia. Depois dessa comparacéo, é feita uma analise do
comportamento e efeito de cada cinética ao longo do reator na geracao dos produtos,
na transferéncia de calor e na temperatura utilizando o modelo de turbuléncia. Por
altimo, as mesmas comparacdes e analises séo feitas com o modelo de Anca-Couce
para valores diferentes dos parametros x1, x5, x8, x12 e x13. As simula¢des foram
realizadas até atingirem regime pseudo-permanente para as temperaturas de saida,
fracbes massicas de gas e bio-6leo na saida e fragBes volumétricas de biomassa e
char no volume do reator.

A Tab. 6.11 mostra o resultado para a propor¢céo entre os produtos gerados por
cada modelo cinético considerando a hipotese de escoamento laminar e turbulento. E
importante observar que o0s resultados experimentais ndo somam 100% como

esperado, porém o autor do experimento os fornece assim. Os resultados das

74



simulac¢des foram tomados como média no tempo no regime pseudo-permanente, ou
periddico, na saida do reator. Na coluna referente ao char, estdo somadas a
quantidade calculadas de char produzido mais a quantidade de biomassa que néo
reagiu e também saiu do reator. Isso foi feito pois grande parte dos trabalhos
experimentais, incluindo o tomado como referéncia de XUE et al. (2012), quantificam
todo o material sélido que sai do reator como sendo char.

Tabela 6.11 — Porcentagem dos produtos gerados em cada modelo cinético utilizado.

] Bio-Oleo Temperatura
Gas [%] Char [%] )
[%0] de saida [K]
Experimental 19,20- 70,30-
11,50-14,50 773,00
(XUE et al., 2012) 21,80 73,10
Miller e Laminar 19,30 64,52 16,17 773,97
Bellan Turbulento 19,53 64,52 15,94 773,27
_ Laminar 31,58 60,38 8,04 750,24
Ranzi
Turbulento 31,69 60,11 8,19 749,93
Laminar 25,85 64,34 9,80 753,85
BJ/Ranzi
Turbulento 26,29 65,28 8,43 753,25
Laminar 13,04 53,96 33,00 771,04
GM/Boroson
Turbulento 13,60 56,27 30,13 770,34
bark Laminar 25,90 65,77 8,34 773,65
ar
Turbulento 26,17 65,55 8,28 773,63
Laminar 15,13 77,43 7,44 774,36
Sharma
Turbulento 15,19 77,74 7,07 774,22

Pela Tab. 6.11 nota-se que o modelo de Miller e Bellan apresentou melhores
resultados tanto para a composicéo dos produtos quanto para a temperatura de saida
do reator. O modelo de Ranzi é conhecido por prever maiores quantidades de gases
permanentes produzidos e menores quantidades de bio-6leo para condicbes a altas
temperaturas (BLONDEAU e JEANMART, 2012), como pode ser visto também pela
Tab. 6.11. Apesar de o modelo BJ/Ranzi levar a melhores resultados para as
guantidades de gas e bio-0leo e para a temperatura de saida prevista, 0 seu efeito
sobre a quantidade de char produzido ndo é muito significativo.

A Tab. 6.11 também mostra que os trés modelos mais simples que nédo levam
em conta a composicao da biomassa conseguiram prever 6timos resultados para a

temperatura de saida do reator. Porém o modelo de GM/Boroson, que ja foi usado por
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alguns autores como GERBER et al. (2010), apresenta muita discrepancia no
resultado para a composicdo dos produtos. Ja os modelos de Park e Sharma
apresentam melhores resultados que o de GM/Boroson e melhores até mesmo que o
modelo mais detalhado de Ranzi. Obseva-se ainda que o modelo de Park apresenta a
composi¢ao dos produtos muito proxima a do modelo de BJ/Ranzi. Apesar de ser mais
simples, o modelo de Park prevé uma temperatura bem préxima a experimental e bem
melhor que o modelo de Ranzi. Os mecanismos de Park e Sharma s&o mais recentes
gue o de GM/Boroson e, de fato, eles apresentam melhores resultados.

Resultados para simulagdes considerando regime laminar e turbulento para o
escoamento também sdo mostrados na Tab. 6.11. Para ambos os regimes, nenhuma
diferenca significativa é observada com relagdo a composigdo dos produtos e a
temperatura de saida. Para o regime turbulento, menos biomassa (nhdo mostrado na
tabela) é observada na saida do reator devido ao aumento das caracteristicas de
transporte tipicas do escoamento turbulento, o que ajuda a reduzir a quantidade de
material solido na saida do reator. A turbuléncia também possui um efeito nas reagdes
de geracdo e craqueamento do bio-Oleo. Dentre os modelos, o de GM/Boroson
mostrou ser 0 mais sensivel ao regime do escoamento empregado, seguido do modelo
de Sharma e de Miller e Bellan, como pode ser confirmado pela Figs. 6.5, 6.6 e 6.7.
Outra observacdo importante é que todos os modelos apresentaram menores
temperaturas com o regime turbulento como sera explicado mais adiante.

As Figs. 6.3, 6.4 e 6.5 mostram a taxa de formacédo para o gas e para o char e
a taxa global de reacédo (producdo menos consumo) para o bio-6leo para os seis
mecanismos cinéticos e considerando hipétese de regime turbulento. Pelas figuras
nota-se que o modelo de Miller e Bellan difere dos demais para os trés produtos,
apresentando um pico em regides inferiores do reator. Essa caracteristica pode sugerir
gue esse modelo possui uma cinética mais rapida do que os demais. Os demais
modelos apresentam o pico da reacdo na fronteira entre o leito e o freeboard chamada
de zona de splash. Ao observamos as curvas relativas as taxas de formacgéo do gas e
global de reacé@o do bio-6leo dos modelos de Ranzi e BJ/Ranzi, podemos perceber
que o pico da taxa de formagéo do gas € superior ao valor do pico da taxa global de
reacdo do bio-6leo. Além disso, ao observarmos a regido do freeboard, que € onde
praticamente ocorre a pirélise secundaria, percebemos que a producdo de gas é
menor que a prevista pelo modelo de Miller e Bellan. Assim, podemos inferir que o fato
dos modelos de Ranzi e BJ/Ranzi preverem maiores quantidades de gases e menores
de bio-6leo é devido ao mecanismo da pirélise primaria e ndo devido a simplificacao
da cinética da pirolise secundéria, como dito por BLONDEAU e JEANMART (2012).
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Figura 6.4 - Taxa global de reacado do bio-6leo.

77




2.5E-005 T

W 1 2E-006
E
7 2

g
B 2E-005 — h o BE007
o 0
£ &
L . E 4E-00T
=] @
& 1.5E-005 — S
Q = [V}
g
(4% -
£
A
S 1E-005
g - MB
@© N 4l Ranzi N
b o - BJ/Ranzi
I-T. S5E-006 — -4 GM/Boroson —

Sharma

0 5 10 15 20 25 30 35
h fem]

Figura 6.5 - Taxa de formacé&o do char.

Pela Fig. 6.6 nota-se que o maior pico da transferéncia de calor entre a fase
gasosa e a biomassa se encontra na regido proxima a entrada de biomassa, tendo
ainda um segundo pico com menor intensidade na regido da fronteira entre leito e
freeboard, chamado de zona de splash. A alta transferéncia de calor entre a biomassa
e a fase gasosa na regido préxima a entrada de biomassa influencia muito mais o
modelo de Miller e Bellan do que os outros. Assim, a pirélise primaria do modelo de
Miller e Bellan ocorre mais rapidamente no reator, levando a uma fragdo volumétrica
mais uniforme ao longo do reator. Para os outros modelos, como a biomassa demora
mais para sofrer a pirélise, ela é levada através das bolhas para a zona de splash. Ali
a biomassa fica concentrada, Fig. 6.7, gerando segregacdo do leito e dando origem
aos picos de reacdo mostrados nas Figs. 6.3, 6.4 e 6.5. Pode ser visto que o modelo
de GM/Boroson é o modelo que mais causa essa concentracdo de biomassa,
indicando uma cinética mais lenta. Ja pela Fig. 6.8 observa-se que os modelos de
Miller e Bellan, GM/Boroson, Park e Sharma possuem perfis de temperatura ao longo
do reator bem semelhantes. Os modelos de Ranzi e BJ/Ranzi possuem perfis
semelhantes entre si dentro do leito, porém na regido do freeboard o modelo de Ranzi
apresenta uma queda na temperatura em relagdo ao de BJ/Ranzi. O motivo dos

modelos de Ranzi e BJ/Ranzi possuirem temperaturas inferiores aos outro modelos ao
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longo do reator, e portanto terem previsto temperaturas baixas na saida do reator,
pode ser explicado pela alta quantidade de reacdes endotérmicas da pir6lise priméria
desses modelos.

As Figs 6.9 a 6.14 mostram as taxas de formacéo do gas e do char e as taxas
globais de reacdo do bio-Gleo para os seis mecanismos cinéticos considerando o
regime laminar e turbulento. Elas mostram que para os modelos de Ranzi, BJ/Ranzi e
Park ndo ha diferenca significativa entre as taxas. Os modelos de GM/Boroson e
Sharma possuem comportamentos parecidos, com a turbuléncia favorecendo altas
taxas de reacdes. JA no modelo de Miller e Bellan, nota-se que as curvas sao
parecidas, porém para o regime laminar o pico esta em posi¢des superiores do reator,
sugerindo que o regime laminar atrasa a reagdo com a utilizacdo desse mecanismo

cinético.
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Figura 6.6 - Perfil de transferéncia de calor por conveccédo entre a fase gasosa e a fase da
biomassa ao longo do reator.
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82



1E-005

8E-006 —

6E-006 —

Taxa global de reagao [moifcm3s]

=

Taxa global de reagdo [molicm’s]

[
m
=
a
-

-1E-007

15 20 25 30
h [em]

Gas - Laminar
Bio-Oleo - Laminar
Char - Laminar

Gas - Turbulento
Bio-Oleo - Turbulanto
Char - Turbulento

|
15

20 25 30

h fem]

Figura 6.13 - Taxas globais de reacdo dos produtos para os modelos de Park

considerando regime laminar e turbulento.

35

1.4E-005
— 1.2E-005 —
o _
e
L 1E-005 —
[=]
E,
o 8E-006 —
ug
g -
E 6E-006 —
3 i
=
] 4E-006 —
m -
g 2E-006 —
[ -

Taxa global de reacdo [molicmis] -

4E-007

JE-007

ZE-007

1E-007

10

15 20 25 30
h fem]

oroeme

Gas - Laminar
Bio-Oleo - Laminar
Char - Laminar

Gas - Turbulaento
Bio-Oleo - Turbulento
Char - Turbulento

0 PF—a—a—s
LN DL LR DL L DL
0 5 10 15 20 25 30 35
h [em]
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considerando regime laminar e turbulento.
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As Figs. 6.15, 6.16 e 6.17 mostram os perfis de temperatura ao longo do reator
para regime laminar e turbulento para os modelos cinéticos testados. Pode ser
observado que para todos os modelos cinéticos, a turbuléncia causa queda de
temperatura. Uma possivel causa para tal, € o fato da turbuléncia intensificar a troca
de calor entre as fases. Para cada um dos modelos estudados, a soma das
contribuicGes dos calores de reacdo de cada etapa fornece um calor de reagéo global
endotérmico. Logo, a intensificacdo devida a turbuléncia intensificava a
endotermicidade da pirélise, o que faz com que a temperatura caia.

Pode ser observado também que o modelo de Miller e Bellan apresenta as
maiores diferencas de temperatura entre os regimes de escoamento ao longo de todo
o reator. Para os modelos de Ranzi e BJ/Ranzi, a temperatura para os dois regimes de
escoamento sdo bem préximas entre si na regido do leito, porém a diferenca entre
elas aumenta na regido do freeboard. Ja para as cinéticas de GM/Boraoson, Park e
Sharma, a temperatura entre os dois regimes é praticamente igual na regido do leito e
diferente no freeboard.
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Figura 6.15 — Perfis de temperatura para os regimes laminar e turbulento para os
modelos de Miller e Bellan (a) e Ranzi (b).
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Figura 6.16 - Perfis de temperatura para os regimes laminar e turbulento para os modelos
de BJ/Ranzi (a) e GM/Boroson (b).
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Figura 6.17 - Perfis de temperatura para os regimes laminar e turbulento para os modelos
de Park (a) e Sharma (b).

Como ja dito, a pir6lise pode ser uma etapa inicial do processo de gaseificacao

em que o objetivo é obter gas combustivel apenas, ou um processo como um todo em

gue o objetivo é obter gases, bio-6leo e char como no trabalho experimental de XUE et

al. (2012). Como visto nos resultados, o modelo de Miller e Bellan mostrou os

melhores resultados tanto para a composicdo do produto final quanto para a

temperatura de saida. Porém, se em futuros trabalhos se desejar realizar simulacfes
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de gaseificacdo, o0 modelo de Miller e Bellan ja ndo serd apropriado, pois ele néo
fornece os componentes dos gases permanentes que serdo oxidados e gaseificados.
Portanto, é necessario um modelo mais detalhado. Visto que os modelos de Ranzi e
BJ/Ranzi ndo forneceram bons resultados para a quantidade de gases, char e bio-
6leo, o modelo de Anca-Couce aparece como uma solugdo plausivel.

O modelo de Anca-Couce consiste em uma alteracdo dos mecanismos do
modelo de Ranzi. Isso é feito atraves da utilizagdo de cinco parametros (x;, xs, Xg, X12,
X13), como pode ser visto na Fig. 3.9. Apesar de ANCA-COUCE et al. (2014b)
utilizarem valores constantes para esses parametros, eles informam que os valores
dependem de fatores como temperatura, tamanho de particula e quantidade de cinzas.
Obter uma fungdo para esses parametros estd longe do escopo deste trabalho,
portanto sera analisada a influéncia que esses parametros possuem nos produtos, ao
serem empregados individualmente para cada componente da biomassa de forma a
obter um valor 6timo que melhor reproduza os resultados experimentais.

Na Tab. 6.12 é mostrado o resultado do emprego do modelo de Anca-Couce
quando utilizado individualmente em cada componente (celulose, hemicelulose e
lignina), sendo que os outros componentes mantém a estrutura original do modelo de
Ranzi. Também é mostrado quando os parametros sdo empregados em todos os
componentes ao mesmo tempo. A variavel denominada Xx...0se r€presenta o
parAmetro das reagBes da celulose x;, ja a variavel Xpemiceluiose r€Presenta os

parametros das reagGes da hemicelulose x5 € xg. Por dltimo a variavel xjgning

7

representa os parametros das reagfes da lignina x;, € x;3. Quando é mostrado
apenas os valores x = 0,0 e x = 1,0, significa que todos 0s cinco parametros possuem
esse mesmo valor e que os trés componentes lignocelulosicos sofrem as reagdes
modificadas do modelo de Anca-Couce. Ja quando é mostrado apenas X .iyiose
significa que apenas as reacdes para a celulose sofrem a modificagdo do modelo de
Anca-Couce engquanto que as reacfes para hemicelulose e lignina sdo as originais do
modelo de Ranzi. O mesmo raciocinio é utilizado quando mostradas as variaveis
Xhemicelulose © Xlignina-

Sao mostrados apenas os valores extremos para os parametros. Desta forma,
podemos fazer uma melhor andlise do comportamento da cinética e escolher um valor
ideal para os parametros, assim como definir quais componentes lignocelulésicos
terdo suas reacdes modificadas pelo modelo de Anca-Couce. Pela Tab. 6.12 pode-se
percerber que a quantidade de gas depende fortemente do valor do parametro
escolhido para a hemicelulose, variando muito pouco com o valor do parametro da

lignina e permanecendo praticamente constante com a variacdo do valor do parametro
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da celulose. A quantidade de char mostrou depender dos valores dos parametros dos
trés componentes, resultando em um aumento significativo com o aumento desses
valores. Ja a quantidade de bio-6leo mostrou comportamentos diferentes: ela depende
mais dos valores dos parametros escolhidos para a celulose e lignina do que para a
hemicelulose. Entretanto, ha um aumento da quantidade de bio-6leo com o aumento
do valor do parametro da hemicelulose e uma redugdo com o aumento dos valores
dos parametros da lignina e, principalmente, com o da celulose.

A presente analise da influéncia individualizada dos parametros confirma o que
€ observado por alguns autores de que a quantidade de bio-6leo € mais dependente
da celulose e a quantidade de gas € mais dependente da hemicelulose.

Tabela 6.12 — Porcentagem dos produtos gerados pela variagdo dos parametros do
modelo de Anca-Couce.

. o Temperatura
Gas [%] Bio-0leo [%0] Char [%] i
de saida [K]
Experimental
19,20-21,80 | 70,30-73,10 | 11,50-14,50 773,00
(XUE et al., 2012)
x=0,0 34,94 55,08 9,99 755,53
x=1,0 15,38 38,06 46,55 761,67
0,0 34,92 56,10 8,98 757,66
X
celulose 1,0 34,01 42,06 23,93 764,59
0,0 31,77 59,94 8,29 751,32
x .
hemicetulose 970 16,84 64,33 18,83 751,25
0,0 30,77 60,08 9,15 745,00
xlignina
1,0 27,92 51,44 20,64 744,08

Como pode ser visto na Tab. 6.12, o Unico parametro cuja variacdo permite
resultados mais préximos aos experimentais € o relativo as reacdes da hemicelulose.
Nota-se ainda que um valor proximo a 1,0 proporcionaria melhores resultados para as
guantidades de gas e char, porém nao superaria o resultado do modelo de Miller e
Bellan. O valor de 0,7 obteve os melhores resultados com 21,32%, 63,03% e 15,64%
para as quantidades de gas, bio-6leo e char, respectivamente, com uma temperatura
de saida de 751,27 K.

Apesar da obtencdo de bons resultados, no presente trabalho sera proposta
uma modificacdo ao modelo de Anca-Couce. A modificacdo consiste na mesma idéia

que culminou com o modelo de BJ/Ranzi: as constantes k4, k, e kg da Tab. 6.9 séo
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trocadas pelos valores k., k), € k,; da Tab. 6.4 dando origem a um novo modelo aqui
denominado de BJ/Anca-Couce.

Pelos resultados apresentados na Tab. 6.13 percebe-se que a dependéncia da
distribuicdo dos produtos em relacdo aos componentes individuais permanece. Porém,
pode ser observado que um valor do parametro das reacdes da hemicelulose préoximo
a 1,0 e um valor do parametro das reacdes da lignina préximo a 0,0 fornecem
resultados mais proximos aos valores experimentais. A combinacdo de um valor de
0,8 para o parametro das reacBes da hemicelulose e de 0,0 para o pardmetro das
reacdes da lignina fornece os melhores resultados com 20,36%, 64,93% e 14,71%
para as quantidades de gés, bio-Gleo e char, respectivamente, com uma temperatura
de saida de 760,46 K.

Tabela 6.13 — Porcentagem dos produtos gerados pela variacdo dos parametros do
modelo BJ/Anca-Couce.

i o Temperatura
Gas [%] Bio-6leo [%] Char [%] )
de saida [K]
Experimental
19,20-21,80 | 70,30-73,10 | 11,50-14,50 773,00
(XUE et al., 2012)
x=00 3450 51,65 13.85 758,51
x=10 14,78 36.94 4828 766.61
0,0 2921 60,87 9,92 760,18
X
cetulose 1.0 2779 47.22 24,99 767,44
0,0 3091 5897 10.12 749,40
x .
hemicelulose =17 16,26 63,02 19,82 754,53
0,0 2595 68.67 537 753,56
xlignina
1,0 2387 57.76 18.36 752.80

Pelo resultado observa-se que o novo modelo BJ/Anca-Couce forneceu
melhores resultados para a distribuicdo dos produtos e temperatura de saida do que o
modelo de Anca-Couce. Ao comparar o resultado do modelo de BJ/Anca-Couce obtido
com uma combinacdo de um valor de 0,8 para o parametro das reacfes da
hemicelulose e de 0,0 para o parametro das rea¢fes da lignina com o resultado do
modelo de Miller e Bellan, nota-se que também foi obtido uma melhora no resultado da
quantidade de bio-6leo e char. Porém, a temperatura continua sendo abaixo do valor
experimental e do previsto pelo modelo de Miller e Bellan.

As Figs. 6.18 até 6.25 mostram as taxas de formacao do gas e do char e a taxa

global de reacdo do bio-6leo com a variacdo individual dos pardmetros de cada
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componente e da variagdo deles em conjunto para as cinéticas de Anca-Couce e
BJ/Anca-Couce, respectivamente. Pelas Figs. 6.18 até 6.21, observa-se que na
cinética de Anca-Couce as variagbes dos parametros produzem perfis semelhantes
das taxas do gas, bio-6leo e char ao longo do reator, sendo diferentes apenas em
intensidade. Observa-se também que todos possuem o pico da reacdo na mesma
regido que € a zona de splash. Ja pelas Figs. 6.22 até 6.25, se observa que a cinética
de BJ/Anca-Couce apresenta perfis diferentes dependendo de qual parametro foi
empregado, podendo apresentar picos na zona de splash, no meio do leito ou nos dois
pontos. Pode ser notado que esses perfis possuem certa semelhanca com o perfil
apresentado pelo modelo de Miller e Bellan. Isso pode justificar o fato de a
combinagdo de pardmetros do modelo de BJ/Anca-Couce proporcionar resultados
semelhantes aos de Miller e Bellan.
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Figura 6.18 - Taxas de formacédo do gas para a variacao individual dos valores dos
parametros de cada componente para a cinética de Anca-Couce.
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Figura 6.19 - Taxas globais de reacédo do bio-6leo para a varia¢ado individual dos valores
dos parédmetros de cada componente para a cinética de Anca-Couce.
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Figura 6.20 - Taxas de formacédo do char para a variacao individual dos valores dos
parametros de cada componente para a cinética de Anca-Couce.
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Figura 6.21 — Taxas globais de reacéo do gés, bio-6leo e char para a variacdo dos valores
dos pardmetros dos trés componentes para a cinética de Anca-Couce.
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Figura 6.22 - Taxas de formacédo do gas para a variacao individual dos valores dos
parametros de cada componente para a cinética de BJ/Anca-Couce.
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Figura 6.23 - Taxas globais de reacédo do bio-6leo para a varia¢gado individual dos valores
dos parédmetros de cada componente para a cinética de BJ/Anca-Couce.
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Figura 6.24 - Taxas de formacdo do char para a variacao individual dos valores dos
parametros de cada componente para a cinética de BJ/Anca-Couce.
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Figura 6.25 - Taxas globais de reacédo do gas, bio-6leo e char para a variacdo dos valores
dos parametros dos trés componentes para a cinética de BJ/Anca-Couce.

Por dltimo, as Figs .6.26(a-c) mostram os perfis de temperatura ao longo do
reator variando-se os valores dos parametros dos modelos de Anca-Couce e BJ/Anca-
Couce. Observa-se efeitos distintos na temperatura dependendo de qual componente
teve seu parametro utilizado. Para a celulose, nota-se que a temperatura do leito
permanece a mesma enquanto que a do freeboard aumenta com o aumento do valor
do parametro, para os dois modelos cinéticos. Também pode ser visto que para 0s
dois modelos cinéticos, a variacdo do parametro da lignina quase ndo altera a
temperatura ao longo do reator. Ja para a hemicelulose, a temperatura ao longo do
reator permanece constante com a variagcdo do seu parametro no modelo de Anca-
Couce, porém, para o modelo de BJ/Anca-Couce essa variagdo é bem significativa.
Pela Fig. 6.26(c) notamos que ao utilizarmos os parametros de todos os componentes,
ha um aumento da temperatura ao longo do reator ao aumentarmos os valores dos
parametros. Esse fenbmeno ocorre pois com o aumento do valor do parametro ha uma
maior reducdo na producdo dos compostos do bio-6leo, como pode ser visto em
ANCA-COUCE et al. (2014b). Como o cragueamento de muitos desses compostos
sdo reacdes endotérmicas, uma menor producdo desses compostos acarreta em

menos reacdes endotérmicas de craqueamento, elevando a temperatura.
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Figura 6.26 — Perfis de temperatura para a variagdo individual dos valores dos
parédmetros de cada componente para a cinética de Anca-Couce (a), BJ/Anca-Couce (b) e
dos valores de todos os parametros nos dois modelos (c).
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7. Pir6lise de Bagaco de Cana-de-

Acucar

Neste capitulo € modelada e analisada a pirélise de bagaco de cana-de-acUcar
com base no trabalho experimental de HUGO (2010). Neste trabalho é realizada a
pirdlise de bagaco em trés temperaturas diferentes. Portanto, é analisado o
comportamento das cinéticas de Miller e Bellan, Ranzi, BJ/Ranzi, Park e Sharma nas
trés faixas de temperatura para determinarmos qual melhor se aplica aos dados
experimentais. O modelo de GM/Boroson nado sera utilizado devido aos resultados
incompativeis na pirélise de madeira observados no Cap. 6. Além disso, é analisado o
efeito da variacdo da velocidade de fluidizagdo nos produtos para as trés faixas de
temperatura experimentais. Por Ultimo, é avaliado o efeito de parametros numéricos,
como o modelo de arrasto e de transferéncia de calor entre gas e biomassa nos
produtos. Para todos os casos simulados neste capitulo é empregado o modelo de
turbuléncia k — €. Assim como no caso para madeira, as simulacdes realizadas séo

todas bidimensionais.

7.1. Modelagem e Simulagdes

Como observado na Fig. 7.1, o reator possui altura de 64 cm com o seu
didmetro variando ao longo da altura. A biomassa entra seca e misturada a uma
corrente de nitrogénio por uma entrada lateral com diametro de 5,2 cm. A entrada do
agente fluidizante, que também ¢é nitrogénio, se localiza na parte inferior do reator e
possui um didmetro de 5,6 cm. As condi¢cdes de entrada da biomassa e do agente
fluidizante sdo mostradas na Tab. 7.1.

No trabalho experimental de HUGO (2010) n&o é informada a altura do leito,
porém de acordo com os resultados obtidos por XIONG et al. (2013b), a altura do leito
ndo influencia na proporcdo entre os produtos da pirélise. Portanto foi considerada
uma altura do leito de 22 cm.

Como as simulagbes séo realizadas em dominio bidimensional, a Eqg. (6.1)
também é empregada para transformar as vazGes de biomassa e nitrogénio do
dominio 3D para o 2D. Pela vazéo volumétrica do agente fluidizante, chega-se a uma

velocidade de injecdo de 37,19 cm/s.
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Figura 7.1 — Geometria bidimensional (a) e dominio computacional (b) do reator de HUGO
(2010).

Tabela 7.1 — Condicdes de entrada de biomassa e do agente fluidizante.

Entrada de Agente Fluidizante

Tt iuia 500 °C
Qfiuia-3p 3,3m’h
Entrada de Biomassa e Nitrogénio

Thiom 50 °C
Mpiom-3D 0,9 kg/h

T, 50 °C
Qn,-3p 0,4 mh
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Para as equacdes de conservacdo da quantidade de movimento, condi¢des de
ndo deslizamento e de impenetrabilidade foram impostas em todas as paredes do
reator. Para as equacgfes de conservacao de espécies, € utilizada uma condi¢do de
impenetrabilidade nas paredes. Ja para as equacdes de energia, foram empregadas
temperaturas prescritas ao longo de todo o reator de forma a simular o aquecimento
vindo de um forno, pois néo é possivel utilizar um fluxo de temperatura variavel com o
tempo, que foi utilizado no trabalho experimental de HUGO (2010), no MFIX.

Para inicio da execuc¢do das simulacdes, é necessario primeiramente fazermos
um estudo de convergéncia de malha. O estudo a seguir utilizou trés tamanhos de
malha diferentes: a primeira com 28x64 volumes finitos, a segunda com 38x128 e a
terceira com 74x256 elementos. A cinética empregada neste estudo foi a de Miller e
Bellan. Foi considerado uma temperatura de 800 K ao longo de toda a parede do
reator e o tempo total de simulacéo foi de 50 segundos.

Através de estudos realizados, VERISSIMO (2014) afirma que os resultados
com passo de tempo fixo sdo muito préximos aos resultados com passo de tempo
variavel, tendo uma diferenga relativa maxima de 2%. Portanto, para reduzirmos o
tempo necessario das simulagdes, elas séo realizadas com passo de tempo variavel.

O bagaco de cana-de-acucar utilizado por HUGO (2010) possui a composicao
quimica, retirando-se elementos como nitrogénio e enxofre, mostrada na Tab. 7.2.
Através da composicdo quimica do bagaco é possivel calcular as quantidades de
celulose, hemicelulose e lignina. Para isso, ha duas opg¢bes: as formulas
desenvolvidas por SHENG e AZEVEDO (2002) ou o método proposto por RANZI et al.
(2008). Como dito na revisao bibliogréafica, no trabalho de SHENG e AZEVEDO (2002)
sdo propostas formulas para o calculo das porcentagens de celulose, Eq. (7.1), e
lignina, Eg. (7.2), levando-se em conta as razées molares O/C e H/C e a quantidade

de volateis em base seca livre de cinzas,

0 0\? H
Celulose = —1019,07 + 293,81 (E) — 187,639 (E) + 65,1426 (E)
N2 (7.1)
—19,3025 (E) +21,7448(VOL) — 0,132123(VOL)?
0 0\? H
Lignina = 612,099 + 195,366 (E) — 156,535 (E) + 511,357 (E)
5 (7.2)

H
— 177,025 (E) — 24,3224(VOL) + 0,145306(VOL)?

Ja no trabalho de RANZI et al. (2008), é desenvolvida também uma formulacao

para quantificacdo da celulose, hemicelulose e dos trés tipos de lignina do seu modelo.
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Essa formulacéo é feita admitindo uma proporcgéo entre celulose e hemicelulose, outra
entre LIG-H e LIG-C e uma terceira entre LIG-O e LIG-C denominadas de S1, S2 e S3,
respectivamente, como mostra a Fig. 7.2 do diagrama criado pelo autor do método
para facilitar a visualizagdo do seu modelo. Por Ultimo, essas trés propor¢cdes sao

utilizadas para um balanco de espécies C, H e O, obtendo-se os cinco componentes.

Tabela 7.2 — Composic¢édo quimica do bagaco de cana-de-acUcar utilizado.

Anadlise Elementar [% base seca]
C 50,48
H 6,27
@] 43,25

Analise Proxima [% base seca]

Carbono Fixo 11,90
Volateis 82,50
Cinzas 5,60

0,07
£
2
=
S 006
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L
=
I
UG-0
0,05
ﬂlq' ﬂj 5 ﬂ, E ﬂ, ?

Carbono (%wt)

Figura 7.2 — Método proposto por RANZI et al. (2008) para o calculo dos componentes.
Adaptado de CUOCI et al. (2007).

Ao comparar os dois métodos observa-se algumas vantagens do método de
RANZI et al. (2008). Essa formulag&o fornece as quantidades dos trés tipos de lignina

(LIG-C, LIG-H e LIG-O) do seu modelo além das quantidade de celulose e
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hemicelulose. Ja a formulacdo de SHENG e AZEVEDO (2002) s6 fornece a
quantidade total da lignina, sem diferenciar quanto que é de cada tipo, e de celulose.
Além disso, ndo fornece a quantidade exata de hemicelulose. Nao se pode afirmar que
o valor que precisa ser somado as Egs. (7.1) e (7.2) para dar 100% corresponde
apenas a hemicelulose, devido a quantidade de extrativos que aparecem na
quantificagdo dos componentes em muitos trabalhos na literatura. Como ndo ha uma
cinética quimica para a pir6lise dos extrativos e como o modelo de RANZI et al. (2008)
apresenta a divisdo da lignina, ele acaba sendo o mais apropriado para a
determinacdo dos componentes. Assim obtemos a composi¢cdo mostrada na Tab. 7.3.
Como nenhum dos modelos cinéticos empregados contabiliza o efeito catalitico das

cinzas, ela é considerada como espécie inerte.

Tabela 7.3 — Componentes lignocelulésicos em base seca calculados pelo método de
RANZI (2008).

Componentes lignhoceluldsicos
[% base seca]

Celulose 40,58
Hemicelulose 22,04
LIG-C 4,10
LIG-H 27,11
LIG-O 0,57
Cinzas 5,60

Na Tab. 7.4 sdo mostradas as propriedades fisicas das espécies envolvidas.
Assim como no caso para madeira, os valores dos calores especificos, das
condutividades térmicas e das viscosidades dindmicas foram considerados
constantes. Ja na Tab. 7.5 sdo mostrados os parametros fisicos das fases sélidas
empregados nas simulacgoes.

Devido a grande difusdo numérica relacionada ao esquema de discretizacéo de
primeira ordem, GUENTHER e SYAMLAL (2001) relatam que este esquema nao
consegue descrever o processo de formacado de bolhas de forma realistica e BRAUN
et al. (2010) aconselha a uséa-lo apenas com malhas muito refinadas. Portanto
diferentemente do caso para madeira, nas simulagfes da pirélise de bagaco de cana
seguiremos as sugestdes de GUENTHER e SYAMLAL (2001) e BRAUN et al. (2010) e
utilizaremos métodos de discretizacdo de ordens superiores. Os métodos de ordens

superiores disponiveis no MFIX séo limitadores de fluxo (TVD) de segunda ordem
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(Superbee, SMART, MUSCL, MINMOD e van Leer) e os métodos de terceira ordem
ULTRA-QUICK e 0 QUICKEST.

Segundo SYAMLAL (1997), os método Superbee e ULTRA-QUICK sé&o os que
apresentam a solucdo para fracdo de volume da fase sélida mais préxima da exata,
porém o0 custo computacional € muito elevado. J& o método SMART apresenta
solugdo muito préxima da exata com o menor custo computacional dentre todos os
esquemas de discretizagdo. GUENTHER e SYAMLAL (2001) mostram que para
malhas mais refinadas o método MINMOD é mais rapido do que o SMART, porém
apresenta um formato das bolhas menos realista. Por ultimo, LIU e HINRICHSEN
(2014) afirmam que os esquemas Superbee e MUSCL ao serem usados para
discretizacdo da equacdo de continuidade da fase solida geram uma matriz dos
coeficientes negativa destruindo a convergéncia, e aconselham o uso do método van
Leer. Devido ao fato de possuir uma solugdo mais estavel, exata e com menor custo
computacional, o método SMART (GASKELL e LAU, 1988) apresenta-se como a

melhor escolha e é empregado neste capitulo.

Tabela 7.4 - Propriedades fisicas das espécies quimicas para a pirélise de bagaco.

Massa . Calor Viscosidade | Condutividade
Espécie | Especifica plametro Especifico Dinamica Térmica
[g/cm?] [em] [J/kg K] [kg/m s] [W/m K]
Bio-6leo - - 2500 3*10” 2,577*10°
Gas - - 1100 3*10” 2,577*10°
Nitrogénio - - 1121 3,58+107 5,63*10%
Biomassa 0,2 0,2 2300 - 0,3
Areia 2,65 0,05 800 - 0,27

Tabela 7.5 - Parametros fisicos das fases sélidas.

eim 0,97
Crim 0,1
@ 550

Nas Figs. 7.3 (a-d) sdo mostrados valores para a temperatura e para as fragcoes
massicas de gas e bio-0leo na saida do reator e para a fracdo volumétrica de char em
todo o reator. Por essas figuras pode-se observar que os trés tamanhos de malha
produzem resultados muito préximos, sendo a maior diferenca entre eles relativa a

temperatura de saida do reator. Outro dado observavel é que a malha de tamanho
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intermediario 38x128 apresenta resultados mais proximos ao da malha mais grosseira
para a temperatura de saida do que ao da malha mais refinada J& a diferenca entre o
valor da fracdo massica de bio-6leo da malha mais grosseira e da malha mais refinada
€ menor do que a diferenca de valores entre a malha mais refinada e a intermediaria,
como pode ser visto pela Tab. 7.6.
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Figura 7.3 - Temperatura na saida (a), fracdo volumétrica de char (b), fracdo méassica de
géas na saida (c) e fracdo massica de bio-6leo na saida (d) do reator para as trés malhas
testadas.

Outra questdo importante de se notar é que as simulacdes nas trés malhas

entraram em regime periddico pseudo-permanente a0 mesmo tempo, 0 que indica
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uma rapida convergéncia temporal. Pelos resultados nota-se qualquer uma das trés
malhas poderiam ser empregadas, portanto a malha escolhida foi a de tamanho
intermediario 38x128.

Tabela 7.6 — Média das variaveis nos ultimos 20 segundos de simulag&o.

Malha Malha Malha
28x64 38x128 74x256
Tsaiaal K] 784,39 | 784,77 | 787,28
Echar 0,00015 | 0,00014 | 0,00013
X gss [%0] 8,61 8,72 8,73
Xpio—steo [%] | 18,69 18,81 18,55

Um dos resultados da pirdlise de madeira do Cap. 6 é de que o modelo de
Miller e Bellan reproduz com bastante exatiddo a temperatura de saida. Portanto, para
determinarmos a temperatura de parede que melhor reproduz o aquecimento
fornecido pelo forno, a pirélise é simulada utilizando o modelo de Miller e Bellan como
referéncia e testando-se, por tentativa e erro, algumas temperaturas prescritas. Assim,
obtemos as condi¢Bes de contorno mostradas na Tab. 7.7 que sdo as temperaturas de
parede que fornecem os melhores resultados para a temperatura de saida. No
trabalho experimental de HUGO (2010) sdo realizados trés casos para faixas de

temperatura de saida distintas, chamadas aqui de Caso A, Caso B e Caso C.

Tabela 7.7 — Temperaturas prescritas para cada caso experimental

) Temperatura de parede
Temperatura de saida . _ .
. utilizada nas simulacdes
experimental [°C]

[°C]
Caso A 428 + 5 439
Caso B 495 + 2 506
Caso C 526 + 3 536

7.2. Resultados e Andlise

Nesta sec¢do sdo mostrados os resultados para a pirélise de bagago de cana-
de-aclcar e sao feitas analises destes resultados. Como dito na secdo anterior, sdo

testados trés caso com faixas de temperatura operacionais distintas (Caso A, Caso B
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e Caso C). Para cada faixa operacional foram simulados cinco modelos cinéticos ja
mostrados no Cap. 6. Com o modelo que apresentar o melhor resultado para a
propor¢do entre os produtos em cada faixa operacional, serd feita uma analise do
comportamento de formacdo dos produtos variando-se a velocidade de injecdo do
agente fluidizante. Além disso, dentre esses melhores resultados, sera selecionado o
melhor deles para analise do efeito dos parametros numéricos de arrasto e
transferéncia de calor entre as fases na pirGlise. Para as simulagcdes do Caso B
também foram comparados o tempo computacional necessério para a simulacao de 50
segundos do problema. Os ultimos 20 segundos em regime permanente foram
utilizados para a obtencéo dos resultados.

Pela Tab. 7.8 observa-se que para 0 Caso A, que é o caso de temperatura
operacional mais baixa, o modelo de Ranzi foi o que melhor previu a proporgéo entre
0s produtos principais, apesar da temperatura de saida ser inferior ao valor

experimental.

Tabela 7.8 — Distribuicdo dos produtos e temperatura de saida para o Caso A.

Caso A — Produtos e temperatura de saida
Gas Bio-Oleo Char Temperatura
(%] (%] (%] de saida
[°C]

Experimental | 25— 33 56 — 62 10-12 423 — 433
Miller e Bellan 14,88 64,28 20,83 429,65
Ranzi 24,11 65,57 10,33 406,15
BJ/Ranzi 23,53 68,91 7,57 406,75
Park 16,36 71,88 11,75 416,95
Sharma 13,35 74,38 12,27 426,85

As Tabs. 7.9 e 7.10 mostram o resultado para o Caso B. Observa-se que com o
aumento da temperatura do Caso A para o Caso B o modelo de Ranzi passa a ter
erros maiores, enquanto que o modelo de BJ/Ranzi passa a fornecer o melhor
resultado para os trés produtos. Esse resultado j4 era esperado de acordo com a
observacdo de BLONDEAU e JEANMART (2012) de que o modelo de Ranzi funciona
melhor com baixas temperaturas e de que o modelo deles, BJ/Ranzi, representaria
melhor as condigbes com temperaturas mais elevadas. Pode ser concluido também
gue ha uma temperatura entre 433 °C e 493 °C que funcionaria como um limite entre

os dois modelos para a pirélise de bagaco de cana-de-acucar. Comparando com o
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modelo de BJ/Ranzi, o modelo de Park também apresentou 6timos resultados para os

trés produtos, com um tempo computacional em torno de 1,9 vezes menor.

Tabela 7.9 - Distribuicao dos produtos e temperatura de saida para o Caso B.

Caso B - Produtos e temperatura de saida
Gas Bio-Oleo Char Temperi':ttura
(o] [9%] (%] de saida
[°C]

Experimental | 21 -29 62 — 68 8-10 493 - 497
Miller e Bellan 22,88 59,63 17,49 496,55
Ranzi 30,17 59,59 10,25 473,45
BJ/Ranzi 27,36 63,86 8,78 472,25
Park 24,15 66,44 9,40 472,25
Sharma 14,78 77,31 7,92 494,25

Tabela 7.10 — Tempo computacional gasto para simulacédo de 50 segundos.

Caso B — Tempo computacional para
50 s de simulacgéo
Tempo [h]

Miller e Bellan 41,73
Ranzi 52,83
BJ/Ranzi 56,60
Park 30,42
Sharma 33,25

A Tab. 7.11 mostra os resultados para o Caso C. Observa-se que, assim como
para o Caso B, os melhores resultados foram para os modelo de BJ/Ranzi e Park.
Esse resultado confirma a tendéncia citada anteriormente de que, para temperaturas
maiores do que uma temperatura limite, entre 433 °C e 493 °C, o modelo de BJ/Ranzi
passa a funcionar melhor que o modelo de Ranzi. Nota-se, por outro lado, pelas Tabs.
7.9 e 7.11 que o modelo de Ranzi ndo possui erros tdo grandes com relacédo ao valor

experimental
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Tabela 7.11 - Distribuicdo dos produtos e temperatura de saida para o Caso C.

Caso C - Produtos e temperatura de saida
Gas Bio-Oleo Char Temperatura
(%] (%] (%] de saida
[°C]

Experimental | 25-33 56 — 62 10-12 523 - 529
Miller e Bellan 31,63 52,69 15,68 528,15
Ranzi 34,79 54,61 10,59 499,75
BJ/Ranzi 31,89 59,24 8,87 498,85
Park 32,11 59,48 8,41 507,75
Sharma 15,21 77,91 6,88 523,35

Outro fato importante a ser observado é gue tanto para o Caso B quanto para o
Caso C o modelo de Park forneceu valores muito préximos aos valores do modelo de
BJ/Ranzi. Porém, esta proximidade dos valores ndo foi observado para o Caso A.
Podemos concluir que para simulacbes apenas de pirdlise e para temperaturas
maiores que a temperatura limite que faz a transicdo do modelo de Ranzi para o
BJ/Ranzi, o modelo de Park consegue substituir o modelo de BJ/Ranzi. Essa
tendéncia também pode ser observada no caso para pirélise de madeira, Tab. 6.10.
Essa caracteristica traz uma grande vantagem, visto que pela Tab 7.10 o modelo de
Park é o mais rapido e o de BJ/Ranzi é o mais lento. Nota-se ainda que no Caso C, a
temperatura de saida com o modelo de Park foi mais proxima ao valor experimental do
gue o modelo de BJ/Ranzi. Pode ser observado também que os resultados do modelo
de Miller e Bellan se aproximam do valor experimental com o aumento da temperatura
experimental. Assim, para temperaturas maiores que a faixa de temperatura do Caso
C, o modelo de Miller e Bellan pode ser capaz de prever o resultado dentro da faixa
para a pirdlise de bagaco de cana.

Outro dado importante a ser observado sao as temperaturas de saida. Além do
modelo de Miller e Bellan, 0 modelo de Sharma também previu bons valores para a
temperatura dentro da faixa experimental para os trés casos operacionais. Observa-se
que os modelos de Ranzi e BJ/Ranzi fornecem temperaturas muito proximas entre si
para os todos os casos simulados. Esses dois comportamentos também ocorrem no
caso da madeira (Tab. 6.10). Ja a temperatura prevista pelo modelo de Park se
comportou de maneira diferente. Nos trés casos simulados, a temperatura calculada
esté fora da faixa experimental. Diferentemente, no caso de madeira a temperatura foi

muito proxima do valor experimental. As tabelas mostram também que o modelo de
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Sharma foi o menos afetado pela variacdo de temperatura operacional, possuindo
variagao significativa apenas na quantidade de char produzido.

Por ultimo, pode ser visto pelos valores experimentais que a quantidade de bio-
Oleo aumenta do Caso A para o Caso B, atingindo um valor maximo e depois
diminuindo para o Caso C. As quantidades de gas e char diminuem do Caso A para o
Caso B, atingindo um valor minimo e depois aumentando no Caso C. E importante
notar que nenhum dos modelos cinéticos foi capaz de simular esse comportamento.

As Figs. 7.4 a 7.18 mostram os perfis das taxas de formacao para gas e char e
taxas globais de reagdo para o bio-6leo para os trés casos simulados com 0s cinco
modelos cinéticos. O primeiro ponto importante a ser observado € comum a todos os
modelos e para os trés produtos. Para o Caso A, que € o de menor temperatura, as
reacbes demoram mais a ocorrer, possuindo valores muito proximos a zero ao longo
do reator, ocorrendo apenas na regido final do leito onde atingem um elevado pico. Ja
para os Casos B e C, de temperatura mais elevada, obseva-se formagéo dos produtos
mais rapidamente numa regido no meio do leito devido a pirélise primaria. Ao observar
essa regido nota-se que a variagdo de temperatura possui maior efeito na pirdlise
primaria dos modelos de Miller e Bellan, principalmente para a producéo de bio-6leo, e
de Park, principalmente para producéo de char. As Figs. 7.6 e 7.15 mostram ainda que
para temperaturas mais baixas, o favorecimento da formagédo de char consegue ser

capturado pelo modelos de Miller e Bellan e de Park.
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Figura 7.4 - Taxas de formac&o do modelo de Miller e Bellan para gas ao longo do reator
para os trés casos.
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Figura 7.5 - Taxas globais de reacdo do modelo de Miller e Bellan para bio-6leo ao longo
do reator para os trés casos.
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Figura 7.6 - Taxas de formac&o do modelo de Miller e Bellan para char ao longo do reator
para os trés casos.
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Figura 7.7 - Taxas de formacé&o do modelo de Ranzi para gas ao longo do reator para os
trés casos.
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Figura 7.8 - Taxas globais de reac&do do modelo de Ranzi para bio-6leo ao longo do reator
para os trés casos.
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Figura 7.9 - Taxas de formac&o do modelo de Ranzi para char ao longo do reator para os
trés casos.
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Figura 7.10 - Taxas de formacao do modelo de BJ/Ranzi para gas ao longo do reator para
0s trés casos.
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Figura 7.11 - Taxas globais de reacdo do modelo de BJ/Ranzi para bio-6leo ao longo do
reator para os trés casos.
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Figura 7.12 - Taxas de formac&o do modelo de BJ/Ranzi para char ao longo do reator
para os trés casos.
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Figura 7.13- Taxas de formacdo do modelo de Park para gés ao longo do reator para os
trés casos.
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Figura 7.14 - Taxas globais de reacdo do modelo de Park para bio-6leo ao longo do
reator para os trés casos.
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Figura 7.15 - Taxas de formac&o do modelo de Park para char ao longo do reator para os
trés casos.
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Figura 7.16 - Taxas de formacdo do modelo de Sharma para gas ao longo do reator para
0s trés casos.
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Figura 7.17 - Taxas globais de reacdo do modelo de Sharma para bio-6leo ao longo do
reator para os trés casos.
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Figura 7.18 - Taxas de formacdo do modelo de Sharma para char ao longo do reator para
0s trés casos.

As Figs. 7.4 a 7.18 mostram também o efeito da variagdo da temperatura na
pirélise secundaria. Esse efeito € mostrado nas regides acima de 25 cm nas figuras,
que correspondem a regido do freeboard. Assim como na pirélise primaria, a pirélise
secundéria dos modelos de Miller e Bellan e Park sdo as mais influenciadas pela
variacdo da temperatura operacional, gerando mais gases. Nos modelos de Ranzi,
BJ/Ranzi e Park a pir6lise secundaria gera gas permanente e char. Porém, observa-se
gue a formacédo de char nao é significativa na pirélise secundaria destes modelos para
as faixas de temperatura experimentais.

As Figs. 7.16 a 7.18 mostram que as faixas de temperatura simuladas ndo séao
suficientes para ativarem a pirélise secundéaria do modelo de Sharma. Analisando os
resultados das Tabs.7.8, 7.9 e 7.11 para o modelo de Sharma, podemos concluir que
0 emprego de outros valores para as constantes cinéticas da pirélise secundaria pode
ser a chave para que este modelo forneca resultados consistentes.

Outro conjunto de dados fornecido pelo autor do trabalho experimental é a
andlise elementar do bio-6leo para os trés casos estudados. A comparacdo dos
valores experimentais com os simulados por cada cinética estd mostrada nas Tabs.
7.12, 7.13 e 7.14. Apenas os modelos de Miller e Bellan, Ranzi e BJ/Ranzi séo

capazes de prever a composicdo do bio-6leo, pois ele é formado através de cada
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componente (celulose, hemicelulose e lignina). Ja para os modelos de Park e Sharma,
como o bio-6leo é oriundo de uma biomassa geral, ele possui a mesma composicao

da biomassa estudada, independente das condi¢cbes operacionais.

Tabela 7.12 — Analise elementar do bio-6leo para o Caso A.

Caso A — Andlise elementar do bio-6leo

C [%] H [%] O [%]
Experimental | 48,21 —52,21 6,52 -6,72 41,17 — 45,17
Miller e Bellan 48,29 6,07 45,64
Ranzi 44,28 7,32 48,40
BJ/Ranzi 44,35 7,11 48,54
Park - - -
Sharma - - -

Tabela 7.13 - Anélise elementar do bio-6leo para o Caso B.

Caso B — Analise elementar do bio-6leo

C [%] H [%] O [%]
Experimental | 43,29 — 47,29 6,30 - 6,50 46,31 - 50,31
Miller e Bellan 49,22 6,05 44,73
Ranzi 44,05 7,36 48,59
BJ/Ranzi 45,22 7,09 47,68
Park - - -
Sharma - - -

Tabela 7.14 - Analise elementar do bhio-6leo para o Caso C.

Caso C — Andlise elementar do bio-6leo

C [%] H [%] O [%]
Experimental | 52,34-56,34 | 6,32-6,52 | 37,34-41,34
Miller e Bellan 49,45 6,05 44,50
Ranzi 43,41 7,46 49,13
BJ/Ranzi 45,17 7,11 47,71
Park - - -
Sharma - - -

Estas tabelas mostram que para os casos experimentais de menor e maior

temperaturas, a composi¢cdo do bio-6leo fica muito proxima a composi¢do da propria
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biomassa. Dentre os modelos que conseguem prever a composi¢ao do bio-6leo, o de
Miller e Bellan obtém bons resultados para o caso mais frio, enquanto que para o caso
de temperatura intermediaria os modelos de Ranzi e BJ/Ranzi obtém os melhores
resultados. Ja para o caso mais quente, nenhum modelo obteve valores dentro da
faixa, porém o de Miller e Bellan foi 0 que mais se aproximou. Pode ser observado
também que apesar dos bons resultados para os Casos A e B, nenhum modelo obteve
um valor para a quantidade de hidrogénio dentro da faixa experimental. Assim como
nos valores experimentais das proporcao entre os produtos da pirélise, nos resultados
para a composicdo do bio-6leo hd uma reducdo da quantidade de carbono do Caso A
para o Caso B e em seguida o seu aumento do Caso B para o Caso C. H4 também um
aumento da quantidade de oxigénio do Caso A para o Caso B e em seguida a sua
reducdo do Caso B para o Caso C. Apenas o modelo de BJ/Ranzi foi capaz de simular
este tipo de comportamento, porém foi o inverso do observado experimentalmente.

Para simularmos o efeito da variagdo da velocidade de injecdo do agente
fluidizante, ou velocidade de fluidizacdo, na composicdo do produtos para os trés
casos sao utilizadas as cinéticas que melhor previram o resultado para cada caso. A
velocidade de fluidizagdo do caso experimental € em torno de 85% maior que a
velocidade minima de fluidizag&do. Seréo testadas e comparadas também velocidades
25%, 145% e 205% maiores que a de minima fluidizacao.

As Tabs. 7.15, 7.16 e 7.17 mostram que o aumento da velocidade de injecéo
do agente fluidizante eleva a temperatura de saida para qualquer que seja a condicdo
operacional. Além disso, elas mostram que para se maximizar a quantidade de gases
permanentes produzidos na pir6lise de bagaco de cana é necessario uma alta
temperatura operacional e uma velocidade de injecdo em torno de 85% maior que a
velocidade minima de fluidizacdo. J&4 para se maximizar a producdo de bio-6leo séo
necessdrias baixas temperaturas operacionais e uma alta velocidade de inje¢&do. Por
altimo, para a maximizacao da producdo de char, € preciso ter baixas temperaturas
operacionais aliadas a baixas velocidades de injecdo do agente fluidizante, algo em

torno de 25% acima do valor minimo.
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Tabela 7.15 - Distribuicdo dos produtos e temperatura de saida com a variagdo da
velocidade de fluidizac&o para o Caso A.

Caso A — Ranzi
o, Temperatura
Géas [%] | Bio-Oleo [%] | Char [%] ]
de saida [°C]
1,25*U s 26,69 62,14 11,17 389,25
1,85*U s 24,11 65,57 10,33 406,15
2,45*U 1y 24,35 65,75 9,90 419,81
3,05*U 1y 24,16 66,02 9,82 424,70

Tabela 7.16 - Distribuicdo dos produtos e temperatura de saida com a variagcédo da
velocidade de fluidizac&o para o Caso B.

Caso B — BJ/Ranazi
i L Temperatura
Géas [%] | Bio-Oleo [%] | Char [%] )
de saida [°C]
1,25*U ¢ 26,53 64,69 8,77 436,25
1,85*U s 27,36 63,86 8,78 472,25
2,45*U ¢ 27,20 64,27 8,52 481,15
3,05*U 1y 26,55 64,71 8,74 485,25

Tabela 7.17 - Distribuicdo dos produtos e temperatura de saida com a variagédo da
velocidade de fluidizac&o para o Caso C.

Caso C — Park
) o Temperatura
Gas [%] | Bio-Oleo [%] | Char [%] ]
de saida [°C]
1,25*U p 28,08 61,34 10,57 466,65
1,85*U s 32,11 59,48 8,41 507,75
2,45*U 1y 29,76 61,89 8,35 509,05
3,05*U s 27,62 64,21 8,17 509,65

Analisando individualmente cada tabela notamos que para o Caso A ocorre o
gue é observado na literatura (LATHOUWERS e BELLAN, 2001; XIONG et al., 2013a;
XIONG et al., 2013b): o0 aumento da velocidade de injecdo do agente fluidizante reduz
o tempo de residéncia do bio-6leo no reator e, portanto, menos bio-6leo € craqueado
em gases e char. J4 para os Casos B e C, observa-se uma competicdo entre

fenbmenos. Ao aumentarmos a velocidade, a quantidade de bio-6leo primeiramente
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diminui e depois aumenta, e a quantidade de gas primeiramente aumenta e depois
reduz. Esse comportamento ocorre pois 0 aumento da velocidade também aumenta a
temperatura no reator. Num primeiro momento, com uma velocidade em torno de 85%
maior que a minima, o fendmeno da pirdlise secundéaria se sobressai ao aumento da
velocidade, o que faz com que o0 tempo necessério para 0 seu cragueamento seja
mais curto do que o tempo que leva pro bio-Oleo deixar o reator. Portanto, a
quantidade de bio-6leo diminui e a de gas aumenta. J& para velocidades superiores, 0
tempo de residéncia do bio-6leo é mais curto do que o tempo necessario para 0 seu
craqueamento, logo a sua quantidade volta a aumentar e a quantidade de gas volta a
diminuir.

A Tab. 7.18 mostra a variacdo da andlise elementar do bio-6leo com a
velocidade de injecdo do agente fluidizante para o Caso B. E mostrado apenas para o
Caso B pois foi o Unico caso em que o modelo cinético que obteve bons resultados
para a analise elementar do bio-6leo foi 0 mesmo que obteve bons resultados para a
propor¢do entre os produtos. Esta tabela mostra que o aumento da velocidade de
injecdo do agente fluidizante acarreta em um aumento da quantidade de carbono e
uma reducdo na quantidade de oxigénio do bio-0leo. A reducdo da quantidade de
oxigénio do bio-6leo é algo desejado quando se deseja reutilizar o bio-6leo em outros
processos, além de aumentar o seu poder calorifico superior. Assim como aconteceu
com a propor¢do dos produtos, a andlise elementar do bio-6leo também parece

mostrar o mesmo efeito de competicéo entre fendmenos.

Tabela 7.18 — Analise elementar do bio-6leo com a variacdo da velocidade de fluidizagao
para o Caso B.

Caso B — BJ/Ranzi
C [%] H [%] O [%] PCS [MJ/Kg]
1,25*Uyy | 44,76 7,14 48,11 19,064
1,85*U 44,05 7,36 48,59 19,028
2,45*U 5 45,35 7,08 47,57 19,255
3,05*U s 45,44 7,07 47,49 19,283

As Figs. 7.19 até 7.30 mostram os perfis das taxas de formagéo para o gés e
para o char e a taxa global de reacdo para o bio-6leo ao longo do reator variando-se
as velocidades de injecdo do agente fluidizante para os trés casos. O aumento da
velociade de fluidizacdo melhora a fluidizagcdo do reator, o que aumenta a taxa de

mistura entre as fases e, assim, aumenta as taxas de reac¢do, como € mostrado na
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regido do leito para todos os casos simulados. Em todas as figuras, nota-se também
gue para a velocidade mais baixa, a biomassa € transportada para a regido final do
leito pelas bolhas em vez de ser distribuida, onde fica concentrada e comecga a ser
pirolisada, dando origem a alta magnitude do pico das taxas. Este fenbmeno é
chamado na literatura de segragagéao do leito.

Ainda nas Figs. 7.19 até 7.22 nota-se que hd uma semelhanca entre as curvas
para velocidades 25% e 85% acima da velocidade minima. Como a temperatura
influencia na velocidade de um gas, velocidades de injecdo mais elevadas ndo serdo
suficientes para uma boa fluidizagdo e mistura entre as fases para casos em que a
temperatura operacional é baixa. Para o Caso A, a velocidade utilizada pelo autor do
experimento de 85% acima da minima né&o foi suficiente para tal, e apenas causou
uma expansdo do leito levando ao pico das reagbes que ocorrem na mesma
intensidade porém em maiores alturas do reator.

A Fig 7.31 mostra a diferenca de fluidizacdo para as quatro velocidades de
injecdo de agente fluidizante testadas para o Caso B. Pode ser visto que, para as
velocidades testadas, quanto maior a velocidade, maior o tamanho das bolhas. Esse
comportamento favorece a taxa de mistura entre as fases e por consequéncia a taxa

de reacgéo, o que é demostrado pelas Figs. 7.19 até 7.30.

1.6E'005 T I T I T I T

Taxa de formagéao [mol/cm3s]

0 16 32 48 64
h [em]
Figura 7.19 - Taxas de formacao do gas com diferentes velocidades de fluidizagao para o
Caso A.
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Figura 7.20 - Taxas globais de reacédo do bio-6leo com diferentes velocidades de

fluidizagdo para o Caso A.
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Figura 7.21 - Taxas de formacé&o do char com diferentes velocidades de fluidizac&o para
o Caso A.
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Figura 7.22 — Perfil de fracdo volumétrica de biomassa com diferentes velocidades de
fluidizagdo para o Caso A.
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Figura 7.23 - Taxas de formacao do gas com diferentes velocidades de fluidizagdo para o
Caso B.
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Figura 7.24 - Taxas globais de reacédo do bio-6leo com diferentes velocidades de
fluidizagdo para o Caso B.

2E‘005 T l T I T ] T
;:::‘1.5E-005 — & 1.25"Umf —
g '-' 1-85*Umf
“-“-5 @ 245"Umf
£ 1.2E-005 - 3,05"Umf —
o
On - -
£
I~ _ _
S 8E-006
3
1]
5
S

0 16 32 48 64
h [em]
Figura 7.25 - Taxas de formac&o do char com diferentes velocidades de fluidizac&o para
o Caso B.
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Figura 7.26 - Perfil de fragdo volumétrica de biomassa com diferentes velocidades de
fluidizagdo para o Caso B.
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Figura 7.27 - Taxas de formacao do gas com diferentes velocidades de fluidizagao para o
Caso C.
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Figura 7.28 - Taxas globais de reacédo do bio-6leo com diferentes velocidades de
fluidizagdo para o Caso C.
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Figura 7.29 - Taxas de formacédo do char com diferentes velocidades de fluidizacéo para
o Caso C.
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Figura 7.30 - Perfil de fragdo volumétrica de biomassa com diferentes velocidades de
fluidizagdo para o Caso C.
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Figura 7.31 - Fluidizacao para velocidades de fluidizagédo de 25% (a), 85% (b), 145% (c) e
205% (d) acima da velocidade minima de fluidizacao para o Caso B.

Como dito no inicio deste capitulo, o efeito da escolha do modelo de

transferéncia de calor entre gas e biomassa e do modelo de arrasto também é

avaliado. Para este estudo utilizaremos o modelo de BJ/Ranzi do Caso B, pois foi o
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que obteve o melhor resultado na proporcdo entre os componentes. De inicio, o
modelo de arrasto padrdo empregado em todas as simulacdes até este ponto € o de
Gidaspow (GIDASPOW, 1994), representado pelas Egs. (6.2) e (6.3).

O segundo modelo de arrasto testado e comparado é o de Syamlal e O’Brien
(SYAMLAL e O'BRIEN, 1987),

3 pggggsm“/:q B Vsml
Egm n CD
4 dpmVy?

(7.3)

2
4.8

Cp = /0.63 + —\ (7.4)
VO |

1
vr=g5 [a — 0.06Re + +/(0.06Re)? + 0.12Re(2b — a) + az] (7.5)

— 4.14
a= Eg

, [ C %8, £,<0.85
| g%, g,>085

(7.6)

(7.7)

Os valores das constantes C; e €, sdo modificados de acordo com o problema,
para que o modelo de arrasto forneca a velocidade minima de fluidizacdo
correspondente ao valor experimental. Segundo o autor do trabalho experimental,
HUGO (2010), a velocidade minima de fluidizacao é de 20,2 cm/s. Assim, obtemos 0s
valores de C; = 4,28911 e C, = 0,613.

O terceiro modelo de arrasto é chamado de BVK (BEETSTRA et al. 2007),

2
1_
Fym = 180%—2%)+ 18%593(1 — &) (1 +15 [1- eg)

pm &g pm

[% +3g5(1—¢5) + 8.4Re_°'343] (7.8)

+031
[1 + 103(1-£g)Re(‘O'S‘Z(l‘Sg))]

O quarto e ultimo modelo de arrasto a ser comparado € o de Di Felice (DI

FELICE, 1994),

_3 pg(l_gg)@_‘—ém —x
&g

o (7.9)
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2

Cp = (0.63 + %) (7.10)

—(1.5 — log Re)?
S

X=p—q*exp (7.11)

onde p = 3,7 e q = 0,65.

J& para a troca de calor entre a fase gas e a solida, a correlacdo padréo para o
namero de Nusselt que foi empregada em todas as simulac¢des deste capitulo até este
ponto é o de Gunn (GUNN, 1978):

Nugm = (7 — 10g, + 5¢,2)(1 + 0.7Re®?Pr1/3)

7.12
+(1.33 — 2.4¢5 + 1.2¢,%)Re®7 Pr/3 (7.12)

Os outros modelos sdo o de Ranz-Marshall (RANZ e MARSHALL, 1952)
representado pela Eg. (6.5) e o de Li-Mason (LI e MASON, 2000) representado pela
Eq. (7.13).

2+ 0.6¢,°5Re/2Pr1/3, Re <200
Nugn =42+ 0.5¢,*5Re™?Pr'/® + 0.02¢,>5Re®®Pr'/3, 200 <Re <1500 (713
2 + 0.000045¢,%°Re'8, Re > 1500

Em todas estas equacdes, o nimero de Reynolds e Prandtl séo representados
pelas Egs. (6.4) e (6.6), respectivamente. Foi empregado o modelo de transferéncia de
calor de Gunn para o estudo do efeito do modelo de arrasto e o0 modelo de arrasto de
Gidaspow para o estudo do efeito do modelo de transferéncia de calor entre as fases
gas e sdlida.

As Tabs. 7.19 e 7.20 mostram a distribuicdo dos produtos e temperatura de
saida para os quatro modelos de arrasto e trés modelos de transferéncia de calor
testados. Observa-se que a escolha do modelo de arrasto influencia mais nos
resultados do que o modelo de transferéncia de calor como também pode ser
confirmado pelas Figs. 7.32 até 7.39. Percebe-se que a diferenca na distribuicdo dos
produtos se deve as diferentes temperaturas previstas por cada modelo de arrasto e
de transferéncia de calor.
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Tabela 7.19 - Distribuicdo dos produtos e temperatura de saida para diferentes modelos
de arrasto para o Caso B.

Caso B — BJ/Ranazi
o Temperatura
Gas [%] | Bio-Oleo [%] | Char [%] ]
de saida [°C]
Gidaspow 27,36 63,86 8,78 472,25
Syamlal O’Brien 26,51 64,75 8,74 461,35
BVK 27,73 63,71 8,55 474,85
Di Felice 28,72 62,66 8,62 478,45

Tabela 7.20 - Distribuicdo dos produtos e temperatura de saida para diferentes
correlacBes de transferéncia de calor para o Caso B.

Caso B — BJ/Ranazi
i o Temperatura
Gas [%] | Bio-Oleo [%] | Char [%] i
de saida [°C]
Gunn 27,36 63,86 8,78 472,25
Ranz-Marshall 27,48 63,86 8,66 470,95
Li-Mason 27,09 64,07 8,85 466,15

As Figs. 7.32 até 7.35 mostram que o modelo de arrasto de Syamlal O’Brien
ndo proporcionou uma boa fluidizacdo, fazendo com que a biomassa ficasse
concentrada na regido final do leito, efeito parecido ao que ocorre quando ha baixa
velocidade de injecdo do agente fluidizante. Ja com o modelo BVK ha uma étima
distribuicdo de biomassa ao longo do leito, proporcionando taxas de reacfes mais
uniformes. Esse comportamento pode ser explicado pelo fato deste modelo ter sido
formulado para sistemas polidispersos, que é o caso de um gaseificador. Nota-se
também que os modelos de Gidaspow e Di Felice apresentam taxas de reacédo
praticamente idénticas, porém o modelo de Gidaspow fornece uma melhor distribuicao
da biomassa. Apesar disto, estes dois modelos também fornecem uma concentracéo
de biomassa no final do leito.

Ja as Figs. 7.36 até 7.39 mostram que nao ha diferencas significativas entre as
taxas de reagdo e a fracdo volumétrica de biomassa calculadas utilizando diferentes
modelos de transferéncia de calor. A principal diferenca se refere a fracdo de volume
da biomassa na regido final do leito que atinge um maior pico pelo modelo de Li-
Mason, pois a temperatura nessa regido, calculada por esse modelo é menor, como

pode ser visto pela Fig. 7.40(b).
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Figura 7.32 - Taxas de fomacado do gas com diferentes modelos de arrasto para o Caso B.
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Figura 7.33 - Taxas globais de reacdo do bio-6leo com diferentes modelos de arrasto
para o Caso B.
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Figura 7.34 - Taxas de formacéo do char com diferentes modelos de arrasto para o Caso
B.
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Figura 7.35 — Perfil de fragdo volumétrica de biomassa com diferentes modelos de
arrasto para o Caso B.
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Figura 7.36 - Taxas de formacédo do gas com diferentes correlac8es de transferéncia de
calor para o Caso B.
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Figura 7.37 - Taxas globais de reacao do bio-6leo com diferentes correlagdes de
transferéncia de calor para o Caso B.
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Figura 7.38 - Taxas de formacao do char com diferentes correla¢fes de transferéncia de
calor para o Caso B.
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Figura 7.39 - Perfil de fracdo volumétrica de biomassa com diferentes correlagdes de
transferéncia de calor para o Caso B.
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As Figs. 7.40(a-b) mostram os perfis de temperatura ao longo do reator para
diferentes modelos de arrasto e correlacdes de transferéncia de calor. No caso com
diferentes modelos de arrasto, Fig 7.40(a), percebe-se que o modelo de BVK fornece
as maiores temperaturas e o de Syamlal O’Brien as menores. Esse comportamento ja
era esperado pelo fato da distribuicdo de biomassa ser mais uniforme no reator devido
a melhor fluidizacéo pelo modelo de BVK, o que melhora a mistura entre as fases e
aumenta a temperatura. Como o modelo de Syamlal O’Brien fornece a fluidizagao
mais pobre, concentrando a biomassa numa regidao, a mistura e reacao ocorre huma
regido apenas e a temperatura cai.
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Figura 7.40 — Perfis de temperatura ao longo do reator para diferentes modelos de
arrasto (a) e correlacfes de transferéncia de calor (b).

A Fig. 7.40(b) mostra que o perfil de temperatura também ¢é diferente,
dependendo da correlacéo de transferéncia de calor. Porém, diferentemente do caso
para os modelos de arrasto, ndo é a fluidizac¢éo e distribuicdo da biomassa no leito que
causa essa diferenca pois, como pode ser visto pela Figs 7.36 até 7.39 e 7.41(b), tanto
a fracdo de volume como as taxas de reagdo e a troca de calor entre as fases para
cada modelo sdo bastante semelhantes entre si. Ao observamos a regido onde o leito
termina e o freeboard comecga, é nitido que o modelo de Li-Mason possui uma
variacdo de temperatura do leito para o freeboard muito maior que nos outros
modelos. Este comportamento pode ser explicado pela propria formulacdo matematica
deste modelo, que muda dependendo do valor do nimero de Reynolds. Como o gas

possui velocidades diferentes no leito e no freeboard, isto parece ser a causa do
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comportamento do modelo de Li-Mason. Portanto, para os trés modelos de
transferéncia de calor testados, a diferenca no perfil de temperatura entre eles parece
ser devido a formulacdo matematica de cada um.
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Figura 7.41 - Transferéncia de calor entre a fase gasosa e a biomassa para diferentes
modelos de arrasto (a) e correlagdes de transferéncia de calor (b).
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8. Conclusbes, Observacdoes e

Sugestoes

Neste trabalho foram estudados modelos cinéticos para duas biomassas:
madeira e bagaco de cana-de-aglcar. A principal conclusdo do trabalho foi que a
pirélise da madeira e do bagaco de cana foram melhor representadas por cinéticas
distintas.

Para a pirélise de madeira, 0 modelo de Miller e Bellan apresentou o melhor
resultado para a distribuicdo dos produtos. Além disso, foi observado que esse modelo
previa a temperatura de saida com 6tima exatiddo. Os modelos de Park e Sharma
também conseguiram prever bons resultados para a temperatura de saida. Foi
observado também que a modificacdo proposta por BLONDEAU e JEANMART (2012)
ao modelo de Ranzi se comportou como o esperado, aumentando a quantidade de
bio-6leo e reduzindo a de gases permanentes. Ja o modelo de GM/Boroson, utilizado
por autores como GERBER et al. (2010), obteve resultados bem diferentes dos
experimentais, porém com bons valores para a temperatura de saida.

Ao estudarmos o efeito da hip6tese do regime de fluidizacdo como laminar ou
turbulento, observamos que cada modelo responde de uma maneira. Os modelos de
Miller e Bellan, GM/Boroson e Sharma apresentam bastante diferenca nas taxas de
reacdes entre o regime laminar e o turbulento. Para os modelos de GM/Boroson e
Sharma a diferenca é apenas de intensidade das taxas, porém no modelo de Miller e
Bellan, observa-se que no regime laminar hd um atraso nos picos das reacdes
quimicas em relagdo ao regime turbulento. Ja nos modelos de Ranzi, BJ/Ranzi e Park
as taxas das reacdes sdo praticamente idénticas nos dois regimes.

Foi mostrado também que o modelo de Anca-Couce é uma boa ferramenta
para a modelagem da pirdlise através da variacdo do valor dos seus parametros x;,
Xs, Xg, X12 © X153 . FOi mostrado o efeito que a utilizacdo de cada parametro
correspondente a um componente (celulose, hemicelulose e lignina) tem sobre a
composicao final do produto. Assim, foi obtido o valor de 0,7 para os parametros das
reacOes da hemicelulose como o valor 6timo para a pir6lise da madeira testada.

Por ultimo, foi sugerido neste trabalho uma modificagdo do modelo de Anca-
Couce. Essa modificagdo consiste no mesmo raciocinio empregado para criar o
modelo de BJ/Ranzi, dando origem ao modelo denominado aqui de BJ/Anca-Couce.
Também foi mostrado o efeito que a utilizacdo de cada pardametro tem sobre a

composic¢dao final do produto. Obtemos assim a combinac¢éo dos valores de 0,8 para 0s

136



parametros das reacdes da hemicelulose e 0,0 para os parametros das reacdes da
lignina, com uma melhora da proporcéo entre os produtos e da temperatura de saida
em relacdo aos modelos de Ranzi, BJ/Ranzi e Anca-Couce. Além disso, foi observado
que para o modelo de Anca-Couce a variacdo dos valores dos parametros s6 muda a
magnitude das taxas de reacdo. Ja para o modelo BJ/Anca-Couce, cada valor do
parametro fornece um perfil das taxas diferentes.

Para a pirélise do bagaco de cana-de-aclcar obtivemos cinéticas apropriadas
para cada faixa de temperatura. Para temperaturas abaixo de um valor entre 433 °C e
493 °C, o modelo de Ranzi fornece os melhores resultados. J4 para temperaturas
acima desse valor, a pirélise € melhor representada pelos modelos de BJ/Ranzi e
Park. O modelo de Park ainda apresenta uma boa vantagem em relagdo ao modelo de
BJ/Ranzi, que é o menor custo computacional. Apesar destes resultados, foi 0 modelo
de Miller e Bellan que forneceu os melhores resultados para a andlise elementar do
bio-6leo, tanto para casos com temperaturas mais baixas quanto para casos de
temperaturas elevadas.

Os perfis das taxas dos modelos cinéticos nos trés casos operacionais testados
mostram que a variagdo de temperatura possui um efeito muito maior na pirélise
secundaria dos modelos de Miller e Bellan e de Park do que na pirdlise secundéria dos
outros modelos. Além disso, esses perfis mostram que os modelos de Miller e Bellan e
de Park conseguem capturar o favorecimento de producao de char na pirélise primaria
para baixas temperaturas. Foi mostrado também que a pir6lise secundaria pelo
modelo de Sharma é praticamente inexistente nessa faixa de temperatura, assim
como foi para o caso da pirdlise de madeira, levando a resultados insatisfatérios. Uma
utilizacdo de outra constante de reacdo nessa etapa parece ser a solugdo para este
modelo.

Foi mostrado também que, na pirélise de bagaco de cana, para a maximizagao
da producdo de char sdo necessarias baixas velocidade de fluidizacdo e baixas
temperaturas operacionais. Para a maximizacédo da quantidade de gases permanentes
s80 necessérias altas temperaturas operacionais e velocidades de fluidizacdo em
torno de 85% acima do valor minimo. J4 para a maxima producdo de bio-Gleo é
preciso uma combinacdo entre baixas temperaturas operacionais e altas velocidades
de fluidizacao.

Em seguida, os efeitos dos modelos de arrasto e correlagcdes de transferéncia
de calor entre gas e biomassa foram investigados. Foi mostrado que os modelos de
arrasto afeta mais a pirdlise do que as correlacdes de transferéncia de calor. Essa
influéncia ocorre primeiramente na fluidizagdo, distribuindo biomassa ao longo do

reator ou concentrando-a em uma determinada regido, dependendo do modelo. Assim,
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h&a diversos efeitos nas taxas de reacdo da pirélise e na temperatura ao longo do
reator. Foi observado que o modelo de arrasto para sistemas polidispersos BVK
forneceu a melhor distribuicdo de biomassa ao longo do leito, gerando uma melhor
mistura, maiores temperaturas e taxas de reagdo mais uniformes. J4& com o modelo de
Syamlal O’Brien ocorria o inverso. Por ultimo foi mostrado que a escolha da correlagcéo
de transferéncia de calor ndo influencia na fluidizacdo e distribuicdo de biomassa e
nem nas taxas de reacdo, apesar de ter um efeito no perfil de temperatura. Uma
possivel resposta para essa diferenca no perfil de temperatura é a formulagéo
matematica de cada uma das correlagbes de transferéncia de calor, principalmente o
de Li-Mason em que a equacao muda para diferentes nimeros de Reynolds.

Uma questao que ainda fica é o porqué da cinética de Miller e Bellan nao ter
funcionado para o bagago de cana em nenhuma faixa de temperatura operacional e
ter funcionado para a madeira. Uma possivel explicacdo para isso se deve as
biomassas em questdo apresentarem composigdes distintas. Para ambas, a celulose é
0 componente em maior quantidade, possuindo valores semelhantes da porcentagem
em massa entre elas. Para a madeira, a hemicelulose é o segundo componente em
maior quantidade enquanto que para o bagago de cana-de-acUcar é a lignina.
Portanto, uma cinética que represente melhor a pir6lise da hemicelulose funcionara
melhor para a pirdlise da madeira do que para a pirélise do bagago de cana. J& uma
cinética que represente melhor a pirélise da lignina funcionara melhor para a pirélise
do bagaco de cana do que para a pirélise da madeira.

Como foi dito em YANG et al. (2007), a hemicelulose é o primeiro componente
a ser totalmente pirolisado, portanto quanto mais hemicelulose mais rapida sera a
pirdlise da biomassa. Como observado nas Figs. 6.3, 6.4 e 6.5, o0 modelo de Miller e
Bellan apresentou reagcfes mais rapidas do que os outros modelos com o0s picos das
taxas de formacéo e picos das taxas globais de reacdo em regides inferiores do reator.
Se relacionarmos essa observagcdo com o reportado por YANG et al. (2007), podemos
concluir que o fato das taxas de formacéo e taxas globais de reacdo serem mais
rapidas pelo modelo de Miller e Bellan é devido a esse modelo representar melhor a
pirélise da hemicelulose. Portanto, € 0 modelo mais adequado para biomassas com
elevadas quantidades de hemicelulose, como foi o caso da madeira utilizada neste
trabalho.

Este trabalho se prop6s a investigar cinéticas quimicas de pirdlise de forma a
obter um modelo que possa simular a pir6lise da madeira e, principalmente, do bagaco
de cana-de-agucar. Apesar dos resultados, esse campo ainda € um terreno fértil para
muitos estudos, principalmente para o bagaco de cana que vem ganhando mais

atencdo nos Ultimos anos. Todas as cinéticas desenvolvidas até entdo foram criadas a
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partir de experimentos que nem sempre correspondem a realidade de um gaseificador.
Outras vezes séo realizadas levando em conta propriedades da biomassa como o seu
tamanho e presenca ou ndo de cinzas, o que faz com que elas funcionem apenas em
casos com condigcbes semelhantes. Portanto, um dos principais objetivos para
trabalhos futuros seria a obtencdo de uma cinética para o bagaco que fosse
desenvolvida para simular condicdes reais de um gaseificador em qualquer faixa de
temperatura operacional e que contabilizasse efeitos cataliticos das cinzas.

Outra questdo importante da pirélise ainda pouco investigada diz respeito a
pirélise secundéaria. Sabemos que o bio-6leo possui diversos componentes e que as
simulacdes de gaseificadores possuem um custo computacional elevado devido a
natureza multifasica do processo, portanto o emprego de uma cinética detalhada para
0s muitos componentes do bio-6leo, como as desenvolvidas por CUOCI et al. (2007) e
NORINAGA et al. (2013) se torna proibitivo. Logo, € muito importante a obtencdo de
uma cinética de passo Unico para o craqueamento de cada um desses componentes.

Neste trabalho foi utilizado a abordagem Euler-Euler. Seria interessante uma
complementacdo deste trabalho numa abordagem Euler-Lagrange pois os efeitos
intraparticulares poderiam ser contabilizados, principalmente nas simulagbes
realizadas para o bagago em que o tamanho da particula é grande. Apesar do maior
custo computacional que essa complementacdo acarretaria, a abordagem Euler-
Lagrange também permitiria que se modelasse os efeitos cataliticos sobre o vapor de

bio-6leo enquanto este ainda se encontra dentro dos poros da biomassa e do char.
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