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RESUMO

A utilizacdo de biomassa como fonte de biocombustivel tem crescido nas Gltimas décadas como
uma alternativa sustentavel aos produtos derivados do petréleo, incluindo o querosene de
aviacdo (QAv). O biocombustivel oferece uma opcdo para reduzir as emissées de gases de
efeito estufa, responsaveis pelas mudancas climaticas. Neste estudo, investigou-se 0 processo
de conversdo de biomassa via gaseificacdo em um reator de leito fluidizado. Utilizou-se o
ANSYS FLUENT 2022 R2 para simular um gaseificador, considerando a presenca de uma fase
gasosa e uma fase particulada (composta por biomassa e areia), utilizando a abordagem
Euleriana e a Teoria Cinética Granular. O modelo computacional foi construido, utilizando a
cinética descrita no trabalho de Nunn et al. (1985) através da criagdo de uma UDF que foi
compilada no ANSYS FLUENT. A malha 2 foi selecionada ap0s a realizacdo de um teste de
malha. Foram analisados a influéncia de diferentes temperaturas (800, 973 e 1200 K) no
processo de gaseificacdo, e nas concentragdes composicionais dos gases de sintese (CO, CO»,
H>, and CH4). Na simulagdo do modelo matematico para o processo de pirdlise de biomassa, 0s
resultados mostraram a composicao final da producdo dos gases, do alcatrdo (0,493%) e do
carvio (0,090%). A temperatura utilizada na simulacéo, 973 K, ocorre o craqueamento térmico
dos gases leves do alcatréo, garantindo melhor desempenho do processo de gaseificacao.

Palavras-chave: Abordagem Euleriana; Biomassa; CFD; Gaseificacdo; Leito Fluidizado.
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ABSTRACT

The use of biomass as a biofuel source has grown in recent decades as a sustainable alternative
to petroleum-derived products, including aviation kerosene (AVK). Biofuels offer an option to
mitigate greenhouse gas emissions, responsible for climate changes. In this study, the process
of biomass conversion through gasification in a fluidized bed reactor was investigated. ANSYS
FLUENT 2022 R2 was employed to simulate a gasifier, considering the presence of a gas phase
and a particulate phase (composed of biomass and sand), using the Eulerian approach and
Granular Kinetic Theory. The computational model was constructed by utilizing the Kinetics
described in Nunn et al.'s work (1985) through the creation of a User-Defined Function (UDF)
compiled in ANSYS FLUENT. The mesh test was conducted based on the works of Taghipuor
et al. (2005) and Sant'/Anna et al. (2017). The results of the mesh test indicated that Mesh 2 was
selected due to its superior quality parameters. Within the chemical kinetics, the influence of
temperatures (800, 973, and 1200 K) on the compositional concentrations of synthesis gases
(CO, COg, Hz, and CH4) was analyzed. In the simulation of the mathematical model for the
biomass pyrolysis process, the results showcased the final composition of gas production, tar
(0,493%), and char (0,090%). At the simulation temperature of 973 K, thermal cracking of the
light tar gases occurs, ensuring better perfomance of the gasification process.

Keywords: Biomass; CFD; Eulerian Approach Fluidized Bed Gasification.
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CAPITULO |
INTRODUCAO

A industria da aviacédo é dependente do uso de combustivel fossil, o jetfuel (combustivel
de aviacdo), que contribuiu para as emissdes de gases causadores do efeito estufa (GOTA et al.
2019; KUSHWAH et al., 2022). Para enfrentar esse grande desafio, fontes de energia limpa sdo
urgentemente necessarias, fortalecendo a transicdo para uma economia de baixo carbono e com
maior sustentabilidade. Espera-se que a biomassa assuma a lideranga entre outras formas de
energia renovavel, devido a sua disponibilidade e facilidade de processamento.

A utilizacdo de bioquerosene no setor aeroespacial tem despertado grande interesse
como uma alternativa sustentavel aos combustiveis fosseis convencionais (LIU et al., 2022). O
bioquerosene é produzido a partir de fontes renovaveis, como biomassa, culturas agricolas e
residuos orgénicos (NEULING et al., 2015; KOISTINEN et al., 2019), e pode desempenhar
um papel crucial na reducéo das emiss@es de gases de efeito estufa associadas a aviacao.

No campo da pesquisa, estdo sendo conduzidas investigacdes abrangentes em diversas
fontes de biomassa para a producédo de bioquerosene (LLAMAS et al., 2012; XAVIER et al.,
2014; AL-ZAINI et al., 2023; MIKHAIL et al., 2023). Esses esfor¢cos de pesquisa tém como
foco o desenvolvimento de tecnologias de conversdo mais eficientes e economicamente viaveis
(DOS SANTOS et al., 2018), bem como a aplicacdo do biocombustivel de forma a garantir sua
compatibilidade com as aeronaves existentes. E crucial que o bioquerosene atenda a rigorosas
especificacOes técnicas, incluindo propriedades de combustéo, viscosidade e ponto de fulgor, a
fim de assegurar o desempenho seguro das aeronaves.

A conversdo da biomassa pode ser utilizada para produzir diversos tipos de
combustiveis na forma sdélida, liquida e gasosa, além da propria biomassa atuar como
combustivel por meio da combustdo direta (SALEM et al., 2018). Com a assinatura do acordo
na COP26, o Brasil se comprometeu a substituir, na sua matriz energética, entre 45% e 50%
por energias renovaveis, a sua matriz energética, até 2030 (EPE, 2022). O pais possui grande
potencial para producdo decentralizada de energia, 0 que possibilita a reducdo do custo com o
transporte, armazenamento e processamento (ENNES, 2021).

A gaseificacdo de biomassa produz gases combustiveis como monoxido de carbono,
hidrogénio e metano a partir de materiais organicos ou fosseis contendo carbono (ISMAIL et
al., 2016; MONTEIRO et al., 2017; MAYA et al., 2021). Podem ser utilizados como agente de
gaseificacdo o ar, oxigénio, vapor ou uma mistura deles. Os gases produzidos sdo conhecidos

como géas de sintese, sendo considerado um produto primario, podendo posteriormente ser
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convertido em produtos secundarios como querosene, gasolina, diesel etc. (LOHA et al., 2014;
KOU et al., 2022; PANDEY et al., 2022).

Nestes termos, o processo de gaseificacdo utilizando a biomassa na indUstria, € uma das
tecnologias mais versateis para 0 processamento de combustiveis de biomassa em setores de
consumo, como aquecimento, geracdo de energia (ZADRAVEC et al., 2022) e células de
combustivel de hidrogénio (SIDEK et al., 2022).

Nas ultimas décadas, além de estudos experimentais, as simula¢gdes numéricas de
gaseificadores tém sido empregadas para entender o processo de gaseificacdo e melhorar sua
eficiéncia. As simula¢es numeéricas via CFD (Computational Fluid Dynamics) podem otimizar
e aumento de escalas dos sistemas de gaseificacdo, reduzindo o custo com experimentos e 0
tempo. No entanto, para representar com precisao as complexas reagdes quimicas envolvidas
na gaseificacdo, muitas vezes é necessaria a aplicacdo de modelos cinéticos personalizados
(XUE et al., 2011; SANT’ANNA et al., 2017; ERI et al., 2018; MONTEIRO et al., 2017,
MAYA et al., 2021).

Nesse contexto, a UDF (User-Defined Function) do ANSYS FLUENT desempenha um
papel fundamental, permitindo implementacdo de modelos cinéticos personalizados para
diferentes reacGes quimicas, garantindo resultados mais precisos em estudos complexos de
gaseificacdo. Existem poucos trabalhos na literatura que fazem a implementacéo das cinéticas,
pois requer conhecimentos avangados em programacéo, especialmente em linguagens como C,
para implementar corretamente as equacdes cinéticas, e em mecanica dos fluidos (ZHANG &
XIAQO, 2015; GAO et al., 2016).

Os estudos com a modelagem CFD permitem a analise do gas obtido através da
conversdo da biomassa, a previsdo da cinética da reacdo, transferéncia de calor-massa e o
comportamento hidrodindmico. Os modelos matematicos, também possibilitam analisar as
reacGes que ocorrem no interior do gaseificador, tais como: a formacdo de cinzas e alcatrdo
entre outros fatores importantes (BUENTELLO et al., 2019). Por meio da variacdo das
condices iniciais, é possivel analisar as melhores condi¢fes para a sintese, além da reducéo
nos custos experimentais e no tempo da pesquisa, 0 que contribui na otimizagao do processo
(SPEIGHT, 2020; KUMAR et al., 2009; MONDAL et al., 2011; AHMAD et al., 2016;
OKOLIE et al., 2021).

O objetivo geral deste trabalho, foi simular um gaseificador de leito fluidizado
borbulhante utilizando a cinética de gaseificagdo descrita por Nunn (1985) implementada via
UDF, utilizando 0 ANSYS FLUENT 22.0 para a simulagéo do reator com as dimensdes reais,
em um sistema composto por gas, areia e biomassa, empregando a abordagem Euleriana através

da Teoria Cinética de Escoamentos Granulares (Kinetic Theory of Granular Flow - KTGF).
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CAPITULO II
REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 COMBUSTIVEL SUSTENTAVEL PARA AVIACAO (SUSTAINABLE AVIATION FUEL
- SAF) NO BRASIL E NO MUNDO

A aviacdo comercial é um setor importante da economia. O mercado de transporte aéreo
é responsavel pela movimentagdo de passageiros, produtos e cargas, por diversas empresas em
diferentes pontos do planeta, reduzindo as distancias e aumentando a conectividade entres as
regides.

O cenério da pandemia afetou fortemente o servico aéreo, o setor perdeu valores em
torno de US$126,4 bilhdes, obtendo um rendimento de apenas 61% do rendimento do ano
anterior (IATA, 2021a). Apesar disso, em 2020, a Associacdo Internacional de Transportes
Aéreos (International Air Transport Association — IATA) destacou gque o transporte aéreo foi
essencial no comércio entre fronteiras, arrecadando US $384 bilhdes no mercado internacional.

No setor da aviacdo nacional, apresentou reducdo de 59,9 mil voos internacionais em
2020 (reducdo de 58,9 %), enquanto o nimero de passageiros transportados sofreu queda de
72%, com 6,8 milhdes de partidas saindo do Brasil anualmente, com destino a 58 aeroportos
em 35 paises (ANAC, 2021a). Internamente, foram realizados 405 mil voos (redugéo de 49,5%)
e transportados 45,2 milhGes de passageiros (reducdo de 52,5%), através das conexdes entre 0s
108 aeroportos. Em termos econdmicos, em 2020, essa atividade contribuiu com R$ 10 bilhdes
no PIB brasileiro (ANAC, 2021a).

No Brasil, atualmente, o transporte aéreo esta em constante crescimento, acima da média
global. Por exemplo, no primeiro trimestre de 2022, o setor de aviagdo brasileiro transportou
mais de 22,5 milhGes de passageiros, cerca de 56,6% a mais que em relacdo ao mesmo periodo
do ano anterior (ANAC, 2022) e 325 mil toneladas de carga aérea para dentro do Brasil (ANAC,
2021b).

A indastria da aviagdo, assim como as companhias areas detém de altos gastos
principalmente com combustivel. Esse insumo, expressou cerca de 19% dos custos operacionais
das empresas areas no ano de 2021. Este valor indicou queda em comparagdo com 23% no
periodo pré-pandemia, segundo dados fornecidos pela Associagédo Internacional de Transporte
Aéreo (IATA, 2021b). No cenario nacional, os custos e despesas operacionais dos servicos
aéreos, atingiram U$40,8 bilhdes, no ano de 2019. Segundo a Agéncia Nacional de Aviacdo
Civil (ANAC, 2019), os custos com combustiveis e lubrificantes representaram 29,6%

comprometendo consideravelmente os ganhos financeiros.
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A demanda energética da inddstria aeronautica esta quase totalmente focada em jetfuel
(gasolina de aviacdo), a base de petroleo, possuindo propriedades que podem ser usadas em
turbinas a gas de forma eficiente e com seguranca. O mercado global de combustivel de aviagdo
comercial é de 106 bilhdes de galBes e deve crescer para mais de 230 bilhdes de galdes até 2050
(EIA, 2020a). No Brasil, a demanda por combustivel de aviacdo em 2020, foi de
aproximadamente 3,5 milhdes de m® (com reducio brusca de 49,2% em relagdo a 2019), dos
quais refinarias brasileiras produziram 75% e o restante foi importado de vérios paises (ANP,
2021).

2.1.1 Emissdes dos Gases do Efeito Estufa (GEE) e Biocombustiveis

A aviagdo é conhecida como o setor com maior dificuldade para descarbonizar, por
apresentar alta dependéncia de combustiveis liquidos de origem féssil (GOTA et al., 2019). O
objeto principal da descarbonizacdo dos gases do efeito estufa (GEE) é a diminuicdo das
emissdes de CO», que sdo provenientes da combustdo de querosene de aviagdo (QAV) de
combustivel fossil, apesar das suas emissdes ndo-CO, também poderem afetar o clima. Segundo
Fleming e Lépinay (2019), as emissdes de CO de voos internacionais correspondem cerca de
65% do total de emissdes da aviacao, cerca de aproximadamente 1000 Mt.CO2 em 2018. Neste
segmento do setor de transporte, as emissdes de CO, apresentaram um aumento continuo de
aproximadamente 2,5% ao ano. Ja o setor como um todo apresentou, para o periodo de 2010 a
2018,um aumento de 4% ao ano.

Progressdes realizadas pela International Energy Agency (IEA) serdo necessarias uma
gama de solucGes operacionais, técnicas e comportamentais para reduzir as emissoes a partir de
2025. As progressfes esperadas, que seja em torno de 780 Mt.CO- até 2030 e cerca de 470
Mt.CO> até 2040, conforme previsto o caminho das emissdes liquidas zero, caso ndo ocorram
interferéncias no setor (IEA, 2021a).

Além das preocupacBes com as mudancas climaticas, os altos precos e as incertezas no
abastecimento de petroleo, esse cenério favoreceu o crescimento de novas tecnologias para
energia renovavel, que proporcionem maior eficiéncia em processos de conversdo. Neste
cenario, tanto a producdo quanto o consumo de etanol e biodiesel, tém progredido de forma
eficiente nas ultimas décadas. A evolucdo da producdo global de biocombustiveis & mostrada
na Figura 2.1. A producdo dos biocombustiveis, espera-se seja 7% maior em 2022 do que em

2021 do consumo global de energia para movimentar pessoas e bens (IEA, 2021b).
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Figura 2.1 — Producdo de biocombustiveis por pais/regido e tipo de combustivel,

280 16%
240 12%
o] o]
200 8%
o
g °© Etanol dos Estados Unid
tanol dos Estados Unidos
= 160 o o 4%
z ® Etanol do Brasil
g Etanol da India
% ® Etanol no Resto do mundo
S 120 0% Biodisel da Europa
[ - - - - Biodisel dos Estados Unidos
- - - Biodisel da Indonésia
80 _4% Biodisel no Resto do mundo
\ ‘ Taxa de Crescimento Anual
40 @] -8%
0 | | | | | | ] -12%
2016 2017 2018 2019 2020 2021 2022

Fonte: IEA, 2023

2.1.2 Biocombustiveis Alternativos e Combustiveis Sintéticos

As oportunidades para reduzir as emissdes de carbono da aviacdo por meio de melhorias
na tecnologia ou nas operacfes das aeronaves sdo limitadas e possuem dificuldades em
acompanhar o crescimento projetado da demanda, muito menos em reduzir as emissoes atuais,
como planejado. Assim, estudos indicam que a Unica maneira da demanda da aviagdo continuar
a crescer, sem aumentar as emissdes de dioxido de carbono, é por meio do uso de
biocombustiveis alternativos de baixa emissdo de CO2 ou sintéticos (KLOWER et al. 2021).

Nos ultimos anos, combustiveis alternativos com menor pegada de carbono,
principalmente produzidos a partir de biomassa, foram certificados para uso, mas ainda néo
estdo amplamente disponiveis com preco acessivel (HARI et al., 2015; CAPAZ et al., 2021).
Além disso, os combustiveis alternativos de biomassa possuem diferentes pegadas de carbono
resultantes das emissfes do ciclo de vida para diferentes metodos de producdo e mudancas
associadas ao uso da terra, o que limita o potencial de mitigacdo das mudancas climéticas
(ERCAN et al., 2021).

A mitigacdo ocorre em grande parte por substituicdo de combustivel — biocombustiveis
de baixo carbono e combustiveis sintéticos, com uma contribuicdo menor da tecnologia.
Aproximadamente 85% das emissGes cumulativas reais de CO: (até 2070) sdo atribuidas ao uso

de combustivel.
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O desenvolvimento de SAF (Sustainable Aviation Fuel) reduz a emissao de carbono na
aviacdo, o que faz aumentar o interesse e pesquisa nessa area. Os combustiveis de aviagédo
alternativos, que substituem o querosene de combustivel fossil, devem ser certificados para
padrdo semelhante ao Jet-A, pois sdo necessarios varios aspectos de seguranca. Atualmente, a
ASTM (American Society for Testing and Materials), organizacao responsavel pelos padrdes
de combustivel de aviacdo, certificou sete diferentes combustiveis de aviacdo sustentaveis com
uma mistura maxima de 10-50% (CHIARAMONTI, 2019).

Esses requisitos de misturas limitam efetivamente a quantidade de combustivel ndo
hidrocarboneto, como o metanol, sendo este, até 0 momento, o tnico combustivel certificado
que pode ser adicionado ao QAV. Isto porque o combustivel de aviacdo precisa conter,
obrigatoriamente, uma quantidade minima de hidrocarboneto aromatico para evitar o
encolhimento dos anéis de vedacdo (O-ring) utilizados na vedagdo do tanque de combustivel,
pois seu encolhimento pode causar vazamentos (KHANDELWAL et al., 2018). Esse nivel
minimo de hidrocarbonetos, provavelmente, podera ser diminuido a médio e longo prazos, pois
proporciona alguns beneficios adicionais de reducdo tanto na geracdo de fuligem quanto na
formacao de trilhas de vapor condensado de agua (contrail = condensation trail) (BIER et al.,
2017; BIER E BURKHARDT, 2019).

Os biocombustiveis, podem ser produzidos a partir de uma variedade de matérias-
primas, incluindo as cultivadas, residuos de colheitas, residuos solidos urbanos, residuos de
graxa, 6leos e gorduras, produtos de madeira e residuos florestais (STAPLES et al., 2018). Cada
uma dessas diferentes fontes, podem influenciar nos niveis de emissfes associadas ao ciclo de
vida da matéria-prima. Portanto, essas emissdes de didéxido de carbono, ndo sdo proximas de
zero, mas tém emissdes associadas a outros GEEs, provenientes de sua producéo e distribuicédo
(STAPLES et al., 2017).

Outras questBes de sustentabilidade incluem debate do uso de alimentos vs
combustiveis, aplicacdo de recursos hidricos e impactos na biodiversidade. A producao
econdmica, a disponibilidade de matérias-primas e os custos de certificagdo também sédo fatores
importantes (HARI et al., 2015). No entanto, estima-se que 0s SAFs de base bioldgica atinjam
reducdes de emissdes do ciclo de vida na faixa de 2 a 70% em diferentes cenarios (STAPLES
etal., 2018).

Kousoulidou e Lonza (2016) estimaram que a demanda de combustivel, em 2030, seria
de aproximadamente 100 Mtep (Milhdes de toneladas equivalentes de petroleo). A insercdo do
bioquerosene (HEFA/HVO) forneceria cerca de 2% da demanda total de combustivel naquele
ano. A distribuicdo do biocombustivel na aviagdo é limitada por varias questdes, a maior delas

é o0 preco atual dos combustiveis fosseis em comparacdo com os custos de producdo do SAF
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(CAPAZ et al.,, 2021). Qutras rotas hibridas, como a hidrogenacdo de biocombustiveis
(presumivelmente hidrogénio produzido com energia de baixo carbono) possibilitam aumentar
a producéo e melhorar a viabilidade econdmica de SAFs de base biol6gica (HANNULA, 2016;
ALBRECHT et al., 2017).

O custo continua sendo uma grande barreira para o bio-SAF, cerca de trés vezes o preco
do querosene (KANDARAMATH et al. 2015). As grandes mudancas nos pre¢os ou politicas
dos combustiveis fosseis devem ser adotadas para que o SAFs sejam economicamente
competitivos. Staples (2018) e colaboradores estimam que, com a implantagdo do bio-SAF, as
emissdes de GEE serdo reduzidas em pelo menos 50% até 2050, exigindo politicas de pregos e
incentivos. Eles estimaram que, entre 2020 e 2050, seriam necessarias 268 novas biorrefinarias
por ano, com um investimento de capital de aproximadamente US$ 22 bilhdes a US$ 88 bilhdes
(precos de 2015). Wise et al., (2017) sugerem que uma alta no preco do petréleo poderia

alavancar a producédo e a disponibilidade de bio-SAF's

2.2 MOTIVACOES E ACORDOS

Assim como todas as areas que envolvem atividade humana, o transporte aéreo impacta
diretamente o meio ambiente. Esse impacto negativo contribui diretamente nas emissdes de
gases causadores do efeito estufa e consequentemente nas mudancas climaticas. Em 2018, a
aviacdo civil mundial emitiu em torno de 905 milhdes de toneladas de CO». Esta emissdo
representa 2,4% do total de emissdes antropogénicas de CO: e as previsdes sdo que ela cresca
para 3% até 2030 (IATA, 2019b).

Para reduzir a emissdo de gases causadores do efeito estufa, o Protocolo de Kyoto foi elaborado
em 1997, sendo pioneiro nos acordos internacionais. O acordo serviu para criacdo demetas, buscando
diminuir a emisséo de CO2, emitidos principalmente pelos paises desenvolvidos. No entanto, este acordo
sO entrou em vigor em 2008, pois muitos paises, inclusive os Estados Unidos, acreditavam que 0s paises
em desenvolvimento deveriam arcar com sua carga de poluigdo. Outro acordo importante, que gera
impacto diretamente para a aviagao, foi o Acordo de Paris, que cobre as emissdes de CO2 da aviagéo
doméstica (atualmente 35% das emissdes globais) por meio da Contribuigdo Nacionalmente
Determinada (NDC, na sigla em inglés para Nationally Determined Contribution), mas ndo as emisses
internacionai. VArios paises, incluindo Reino Unido, Franca, Suécia e Noruega, anunciaram
planos para adicionar o transporte aéreo internacional as suas demandas de emissdo zero.
Enquanto a EU (Uni&o Europeia), Nova Zelandia e Dinamarca estdo considerando fazer o
mesmo (IPCC, 2019).

O Acordo de Paris estabelece metas baseadas na temperatura, por isso ndo esta claro

como as emissdes de gases de efeito estufa do trafego aéreo internacional seriam contabilizadas.
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Notoriamente, esta situacdo € considerada abaixo do ideal para nivel de importancia que os
governantes tratam as emissdes internacionais de gases de efeito estufa da aviacdo. Na sua 402
Assembleia Geral em outubro de 2019, a ICAO (International Civil Aviation Organization)
pediu ao Conselho que continuasse a explorar a viabilidade de uma meta global, de longo prazo,
para a aviacao internacional. Estudos detalhados, avaliam as metas e o0 impacto desses intentos
propostos, inclusive o impacto no crescimento econdmico e nos custos em todos 0s paises,
especialmente nos paises em desenvolvimento (IPCC, 2022).

Medidas de compensacdo baseadas no mercado, no ano de 2012, a Unido Europeia
tornou o transporte aéreo parte do Sistema de Comércio de Emissdes de CO, (ETS-Emissions
Trading System). Atualmente, o EU-ETS cobre todos os voos dentro da UE, assim como paises
do Espaco Econémico Europeu (EEE). Globalmente, a ICAO concordou, em 2016, com 0
lancamento do CORSIA (Carbon Offsetting and Reduction Scheme for International Aviation)
para o ano de 2020. Devido a pandemia, resultou na alteracdo com estudo com base no ano de
2019.

O CORSIA incentiva a mudanca de combustiveis fosseis e com alta emissdo de gases
de efeito estufa por biocombustiveis, o que sera implementado em fases. Na fase piloto (2021-
2023) e na primeira fase (2024 -2026), os paises participam voluntariamente. A segunda fase
ocorrera de 2026 a 2035, com a participacdo de todos os estados, salvo alguma excecdo. Os
paises podem obter uma isencao se seu desempenho na aviacao for inferior ou se for baseado
em seu status de desenvolvimento da ONU. Em setembro de 2021, 109 paises membros da
ICAO participaram voluntariamente do CORSIA. Em relacdo as rotas, serdo incluidas apenas
aquelas em que ambos os paises participem. Uma revisdo especial do CORSIA sera realizada
antes do final de 2032 para determinar a sua continuacéo, o seu término ou outras mudangas no
esquema para além de 2035 (IPCC, 2022).

O Brasil, um pais voluntario do acordo, possui 0 RenovaBio que € um programa de
politica nacional voltado para a matriz energética de biocombustiveis, que apresenta metas de
Descarbonizacéo; Certificacdo da Producdo de Biocombustiveis; Crédito de Descarbonizacdo
(CBIO). O programa contribui de forma direta para diminuicdo de CO., além da
comercializacdo e producdo dos biocombustiveis que gera impactos ambientais, com
investimentos na area de pesquisa de R$1 trilhdo no setor de biocombustiveis até 2030
(RenovaBio, 2022).

2.3 ROTAS TECNOLOGICAS CERTIFICADAS
A definig&o de rotas tecnoldgicas, também conhecida é como pathways. De acordo com

Fleck (1990) denota que as mudancas ocasionadas no meio tecnoldgico, através das inovagoes
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tecnoldgicas, proporcionam o surgimento de rotas em multiplas areas do conhecimento. A
especificacdo € uma rota desenvolvida para aquela area técnica, ndo obstante da dificuldade.
Por conseguinte, essa ideia estd embasada em convengdes que visam o desenvolvimento
tecnoldgico com unido da economia, social e técnicas. Desse modo, as rotas tecnoldgicas podem
representar diferentes vias, mas apresentam 0s mesmos caminhos, com significancia
semelhante e objetivo de alcancar padréo tecnoldgico.

A escolha da melhor rota, requer uma série de fatores, mas sendo indispenséaveis
conhecer as matérias-primas, com pesquisas e sendo essencial o processamento de refino para
geracdo do biocombustivel de aviacdo. Neste momento, existem diversas rotas de producao
com certificacdo internacional, pelas normas ASTM D7566 para uso em transporte comercial.
Posteriormente, a primeira etapa de tratamento ou pré-tratamento das matérias-primas, estdo
sujeitas a diferentes tipos de processos, 0s quais séo classificados como rotas de conversao
bioquimica, lipidica e termodinamica (BOEING et al., 2013).

A regulamentacdo das rotas, as quais sdo certificadas pela ANP, cuja a principal
finalidade para uso do bioquerosene que atendam as normas para bio-jet fuels, os quais séo
misturados com combustiveis derivados do petr6leo. Sendo assim, a concessao para misturar
em porcentagem potencial maxima da fracdo de biojet poderia ser aumentada de 15% para cerca
de 50% ao querosene de aviacdo, denominados de Querosenes Parafinicos Sintetizados (SPK
em inglés) (PEARLSON, 2011). A maior parte dos biojet fuels, sdo produzidos por meio da
rota HEFA/HVO. No entanto, essa rota possui um custo elevado de cerca de 3 a 6 vezes maior

gue o combustivel convencional (IRENA, 2021).

2.3.1 SPK-HEFA: Querosene Parafinico Sintetizado via Hidroprocessamento de
Esteres/Acidos graxos

A base para producao desse bioquerosene, é usando 6leos através das biomassas também
denominados de Oleos vegetais hidrogenados (HVO em inglés), sdo produzidos de forma
semelhante ao processo convencional de refino para querosene de aviagdo. A utilizacdo de
hidroprocessamento dos lipidios, particularmente extraidos de gorduras e 6leos (plantas,
animais ou microbianas) implica na adicdo de hidrogénio para conversao de hidrocarbonetos,
ou seja, aplicado desoxigenacgéo e hidrogenacéo catalitica.

Nesse processo de conversao dos lipidios, em hidrocarbonetos saturados, ou parafinas
sintéticas via de desoxigenacédo de acidos graxos contendo reagcdes em fase gasosa e liquida. As
reacOes de fase liquida, ocorrem de forma simultdnea com a descarbonilagdo. Essa reacao,
produz hidrocarbonetos olefinicos, mediante a retirada do grupo carbonila, gerando

subprodutos CO e H>O. A descaboxilagdo, tém a remocao do grupo carboxilico dos acidos
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graxos, causando a liberagdo da molécula de CO2, que consequentemente, forma uma molécula
de hidrocarboneto parafinico (BRUCE, 2017).
Para producdo de querosene de aviagdo, gasolina, diesel e nafta, as parafinas séo
parcialmente quebradas e passam pela isomerizacdo. Dessa forma, com a remocao de Ho, gera
ramificaces na cadeia de hidrocarbonetos para melhorar as propriedades de fluxo frio. Todo o
processo preparado para combustivel alternativo, conhecido como drop-in dentro do mercado
de fontes renovaveis, tende a ser regulamentado na demanda das especificacdes exigidas
(KAUL et al., 2012).
= Saturacdo das ligacbes duplas de carbono com hidrogénio e removendo 0 oxigénio como
agua;

= Remocg&o do propano com a formacao de 3 moléculas de acidos graxos;

= Na fase gasosa, a desoxigenacdo de acidos graxos saturados acontece por meio da
descarboxilacdo via indireta e hidrogenacéo direta para a producéo de n-alcanos.;

= A razdo entre as reac6es de HDO e descarbonilacdo/ descaboxilacdo é na propor¢édo de
35/65.

As matérias-primas, sdo parte mais cara do processo, podendo representar mais de 70%
do custo total do processo, pois 0s precos dos 6leos vegetais condizem com crescimentos dos
precos do petréleo. Comparando os investimentos, com uso de hidroprocessamento, visto de

custo menor ao processo Fischer-Tropsch (OVALLES et al., 2011).

2.3.2 SPK-ATTJ: Querosene Parafinico Sintetizado via Alcoois por “Alcohol To Jet”

A sintetizacdo por alcool é formulada por trés processos. A matéria-prima para preparo,
advém da fermentacdo de alcoois por meio do agucar e da amilacea. Dessa forma, os alcoois
produzidos através da desidratacdo, oligomerizacdo e hidrogenacdo, possui na estrutura
ligacGes moleculares de cadeias curtas, para gerar hidrocarbonetos eficazes na aplicacdo para
bioquerosene.

No momento atual, existe emprego de algumas rea¢des quimicas que contribuem para a
oligomerizacdo alcoois. O uso do etanol e isobutanol nesses processos, sdo removidos a agua
e/ou oxigénio pela desidratacdo das moléculas de &lcool, fornecem alcenos de cadeia curta.
Posteriormente é adicionado o hidrogénio devido a diminui¢do do volume inicial para produzir
um bio jet-fuel mais caros (STREET et al., 2012).

Para o processo ATJ aprovado pela ASTM, sdo aceitos para mistura de até 50% no qual
precisa de subsidios, que envolve a matéria-prima do agUcar, acarretando no aumento dos
precos desse mercado. Apesar disso, a utilizacdo de residuos industriais disponiveis, advindo

de outras fontes como agucar celulésico ou alcool de baixo custo, reduzem os riscos comerciais.
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Os intermediarios de alcool podem ser metanol, etanol, butanol, isopropanol, outros alcoois ou
uma mistura deles (CORTEZ, 2014).

A principal vantagem com relacdo aos custos, principalmente a reducdo das etapas do
processo de operacdo. A distribuicdo de Schultz-Flory, rege as condi¢des de sinteses que atuam
diretamente nas porcentagens de hidrocarbonetos sintetizados, assim como a funcionalidade
dos catalisadores nas etapas de propagacdo e terminacdo da cadeia (ANDERSON, 1984;
PICHLER, H.; SCHULZ, H.; ELSTNER, M. 1967; FLORY, 1936). Geralmente séo utilizados
catalisadores acidos como SAPO, HZSM-5 e heteropoliécidos.

O processo ATJ, possui algumas desvantagens, como resisténcia a agua e desativacao
do catalisador pela geracdo de coque e perda de sitios ativos por decomposicdo térmica
(DALLA COSTA et al., 2016). Assim, como condi¢des que atinjam altas convengdes e
seletividade na faixa do querosene sem apresentar alto teor de aromaticos, ndo ultrapassando
25%.

2.3.3 SPK-FT: Querosene Parafinico Sintetizado via Hidroprocessamento por Fischer-Tropsch

O Fischer-Tropsch, utiliza a biomassa lignocelul6sica, para produgdo por meio de
gaseificacdo, dando sequéncia na limpeza do gas de sintese sobre catalisadores especificos. Os
gases de sintese, geram o monoxido de carbono e hidrogénio (CO e Hz). A conversdo em
parafinas, acontece em elevadas temperaturas, através do crescimento das cadeias de carbono,
utilizando catalisadores metélicos suportados (ferro e cobalto) para reacdo. As parafinas,
passam pelo processo de craqueamento e isomerizacdo tendo produto, hidrocarbonetos
similares com combustivel fossil de aviacdo (LIU et al., 2013). O processo é aprovado para
uma mistura de 50% pela ASTM.

O processo de FT, tém as n-parafinas, como principal produto das reacfes altamente
exotérmicas e baixa geracdo de aromaticos. A quantidade maxima permitida é 8%, assim como
alguns destilados médios como gasoleo e jetfuels, com valores insignificantes de enxofre
(LECKEL, 2011). A diminuicdo dos aromaticos, aumenta tanto o calor de combustdo, como
calor especifico, mas em contrapartida, apresentam reducdo na densidade, viscosidade e
condutividade térmica. O ponto positivo, que os aromaticos sdo ideais para funcionamento da
mecénica das aeronaves, com a lubrificacdo dos motores (MOSES, 2008; PIRES et al, 2018).

Uma outra forma de processo da sintese Fischer-Tropsch com aromaticos, SPK-A,
produz uma mistura de hidrocarbonetos pela reacdo de alquilagdo dos aromaticos leves,
principalmente o benzeno. Aplicacdo de prevencdo de vazamento do combustivel, deve

sobretudo aos compostos aromaticos, que garantem uma boa protecdo elastomérica nos
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componentes do sistema de combustivel do avido, mas sem exceder 20% da composicao
(NEULING & KALTSCHMITT 2018).

As exigéncias do mercado, assim como as normas comerciais para combustiveis,
principalmente com a mistura liquida de hidrocarbonetos, sdo separadas em etapas. As etapas
de conversdo, incluem a reducdo das moléculas de peso molecular mais alto, em moléculas de
hidrocarbonetos de peso molecular mais baixo ou inclusdo de outros compostos, encontradas
no combustivel do refino tradicional de petrdleo, para facilitar as propriedades especificas do
QAV (BARTHOLIC, 2000).

2.3.4 SPK-SIP: Querosene Isoparafinico Sintetizado via Fermentacdo de Acucares

O combustivel é certificado pela ASTM D-7566, para uso em uma mistura de 35% com
diesel de petrdleo. Aplicacdo do processo de sintetizacdo, por meio da fermentagdo de agucares
hidroprocessados, recebeu 0 nome de farneseno, também chamado comercialmente de diesel
verde ou diesel de cana de agucar. Esse bioconverter direto em farnesano (DOUGLAS et al.,
2007) pode conter hidrocarboneto parafinico ramificado, incluindo 15 carbonos, com as
caracteristicas esperadas para combustiveis de aviacdo (RADICH, 2015; CONCONI, 2016).

A producdo do biocombustivel, é aplicada a hidrogenacdo na matéria-prima de
farneseno, sendo adicionado com o hidrogénio em um leito catalitico, etapa primordial para
reducdo dos limites duplos. A separagdo do liquido/gas a partir do fracionamento, com intuito
de remocdo do hidrogénio dos compostos hidrogenados derivados e na separacdo do farneseno,
serve para cumprir as especificacdes do querosene de aviacdo. A vantagem, frente aos
combustiveis convencionais, é que suas propriedades, sdo de componente puro e ndo de
misturas, que impecam a identificacdo compativeis das moléculas em anélise de combust&o
(KIM; VIOLI, 2018).

O farneseno, se destaca na questdo ambiental, por ser um combustivel livre de
impurezas, como enxofre e composto aromaticos e apresenta uma menor emissdo de
particulados, durante o processo de combustdo. Quando submetido as baixas temperaturas,
ocorre estabilidade oxidativa maior, que comparado ao biodiesel e baixa taxa de degradagdo no
decorrer do tempo de estocagem e transporte (SANTOS, 2013; RIBEIRO et al; 2015)

A empresa Amyris, utiliza uma mistura de 20% de farneseno DSCH, 30% de
hidrocarboneto Cio € 50% de combustivel de aviagdo. As pesquisas do grupo, implica em
estudos de propriedades fisico-quimicas e bases especificas de combustivel, em conformidade
com ASTM D1655 e ASTM D756. Dessa forma, buscam a qualificagdo ASTM para uma baixa
mistura de farneseno no Jet A/A-1. O resultado das pesquisas, resulta na preparagéo da proposta
de especificacdo de combustivel ASTM DSHC1o (CORTEZ, 2014).



29

A producéo do farneseno, apresenta um baixo custo em relacdo a grande variedade de
matérias-primas, as quais demonstram potencial para serem aplicadas no processo, sem que
ocorra concorréncia, com as usadas na alimentacdo e nem requerer uma alta gasto energético.
Por essa razdo, em quantidade, 3 kg de sacarose sdo convertidos em 1 kg de farneseno,
considerando, 100% de conversao biologica, purificacdo com zero perdas e de eficiéncia da
etapa de hidrogenacéo (4 moléculas de H» para cada farneseno). Porém, a etapa de hidrogenagao
tem alto custo, 0 que acarreta um processo de producdo mais caro comparado ao SPK-HEFA
de aviacdo (YAAKOB et al, 2015; NEULING & KALTSCHMITT, 2018).

2.4 BIOQUEROSENE

O bioquerosene, de acordo com a definicio da Rede Brasileira de Bioquerosene e
Hidrocarbonetos Sustentaveis para Aviagdo (RBQAV), é um combustivel renovavel composto
por uma mistura de hidrocarbonetos, tanto lineares quanto ciclicos. Sua composi¢do ¢
semelhante a do querosene de origem fossil.

A resolugdo n® 778 de 2019 da Agéncia Nacional do Petroleo, Gas Natural e
Biocombustiveis (ANP), define o bioquerosene de aviagdo, ou querosene de aviacao
alternativo, como um combustivel derivado de fontes alternativas, como biomassa, gases
residuais, residuos solidos, carvao e gas natural. Esse tipo de combustivel pode ser utilizado em
turbinas aeronduticas ou, de acordo com as regulamentacdes, em outras aplicagcdes que visem
substituir parcial ou totalmente o combustivel de origem fossil. A resolucao também estabelece
que o bioquerosene pode ser adicionado ao querosene de aviagdo, em um limite maximo de
50% em volume (ANP, 2022).

A fim de fornecer desempenho similar ao querosene sem a necessidade de alteracao nos
motores € na distribui¢do e armazenamento de combustivel, a indastria tem apostado em
biocombustiveis do tipo drop-in. Esses biocombustiveis sdo definidos como bio-
hidrocarbonetos liquidos que sdo funcionalmente equivalentes aos combustiveis tradicionais e
totalmente compativeis com a infraestrutura petrolifera existente. Isso permite que sejam
utilizados sem a necessidade de modificar motores, sistemas de distribui¢ao ou armazenamento
de combustivel. Dessa forma, facilita a transi¢cdo para fontes de energia mais sustentaveis,
mantendo a eficiéncia e a praticidade das solugdes convencionais (IEA, 2022b)

Além da vantagem de nao exigir grandes alteragdes na infraestrutura existente, os
biocombustiveis drop-in apresentam beneficios ambientais. Eles sdo produzidos a partir de
fontes renovaveis, como biomassa, 6leos vegetais ou residuos agricolas, reduzindo assim a
dependéncia de combustiveis fosseis e diminuindo as emissdes de gases de efeito estufa. Essa

transicao para biocombustiveis sustentaveis também contribui para a reducdo da poluicdo do ar
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e melhoria da qualidade do ar, uma vez que eles emitem menos poluentes nocivos em
comparag¢ao com os combustiveis convencionais.

A producdo de bioquerosene pode ser viabilizada através de diversas matérias-primas,
tais como agucares, amido, 6leos, biomassa ¢ materiais residuais. Plantas como cana-de-agucar,
soja, eucalipto, pinhdo manso, babacu ¢ mamona sdo algumas das opcdes adequadas. E
importante que a matéria-prima seja disponivel em escala produtiva, sem ameacar a
biodiversidade ou causar interferéncia nos ecossistemas naturais. Além disso, ¢ preferivel que
a producdo de bioquerosene ndo necessite de grandes quantidades de insumos agricolas e que
nao entre em competicdo com a produgdo de alimentos. Garantir esses critérios € essencial para
alcancar uma produgdo sustentavel e viavel de bioquerosene.

Com o processo produtivo, a matéria-prima ¢ transformada em hidrocarbonetos
semelhantes aos encontrados no combustivel fossil. Durante a queima, o combustivel resultante
também gera CO;, porém, o impacto ¢ mitigado durante o ciclo produtivo. Isso ocorre porque,
em geral, a matéria-prima utilizada ¢ proveniente de plantas que absorvem o gas carbonico,
compensando assim as emissdes de carbono liberadas para a atmosfera durante a queima
(BETIOLO, ROCHA ¢ MACHADO, 2009).

Os substratos que possuem tamanhos de cadeia semelhantes aos destilados de querosene
fossil de aviagdo, contendo entre 8 e 16 a&tomos de carbono, tém sido foco para a obtengao de
bioquerosene. Estudos tém sido realizados com bioquerosene produzido a partir de Oleos
refinados de frutos de palmeiras, como a améndoa de babagu e a polpa do coco, que consistem
em mais de 60% de oOleo, predominantemente compostos por acidos graxos de cadeias
carbonicas intermedidrias (C6 a C16). Dentre esses acidos, destaca-se o 4cido laurico,
representando de 40 a 55% da composicao e contendo 12 atomos de carbono. O 4cido laurico,
classificado como um &cido saturado devido as suas ligagdes simples entre carbonos, €
resistente a oxidagdo térmica e possui baixa temperatura de fusdo, o que o torna ideal para a
geracdo de biocombustivel de aviagdo (ARAUJO, 2014; CORREIA et al., 2014; DZIDA et al.,
2013; LOTTENBERG, 2009; HONG et al., 2013).

2.5 MATERIAS-PRIMAS POTENCIAIS

A biomassa é classificada como matéria de origem carbdnica, derivada de organismos,
que incluem residuos agricolas, florestais, cana-de-agucar, mamona, soja, gorduras animais,
lixo organico etc. A utilizacdo da biomassa, como medida sustentavel para a demanda
energetica no planeta, tanto no fornecimento de eletricidade e calor, como para produgéo de
combustiveis. Nessa perspectiva, a aplicagdo da biomassa em biocombustiveis liquidos, torna-

se possibilidade sustentavel frente aos combustiveis fosseis, derivados do petréleo. O destaque
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as redes de producdo dos combustiveis como, diesel verde, da biogasolina e atualmente do
bioquerosene (FONSECA, 2019).

A biomassa lignocelulésica, apresenta componentes quimicos naturais na composi¢ao
como, a celulose, hemiceluloses e lignina, com quantidade baixa de outras substancias as
cinzas, extrativos, além de proteinas e amido. A concentracdo dos componentes, dependem
especificamente do tipo de biomassa (EICHLER et al., 2015). A composi¢do quimica da
biomassa lignocelulo6sica, geralmente contém 35-50% de celulose, seguido de 20-35% de
hemicelulose, 10-25% de lignina, esses valores levam em consideracdo a idade da planta e das
condicdes de crescimento. A quantidade das composi¢des quimicas, como umidade, ponto de
cinza e poder calorifico, sdo essenciais para escolhas do tipo de conversdo da biomassa
(FENGEL & WEGENER, 2011; GALINDO et al., 2014)

A maior parte dos combustiveis consumidos no mundo, so originarios de fontes fosseis
e ndo renovaveis, onde as energias renovaveis estdo caminhando e conquistando espaco de
forma timida. A Figura 2.2, apresenta um comparativo de comportamento no Brasil e

mundialmente para energias renovaveis na matriz energética.

Figura 2.2 — Participacdo de renovaveis na matriz energética
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Fonte: EPE, 2023

Como observado nos dados do Relatério de Sintese da EPE (Empresa de Pesquisa
Energética) para ano de 2022. No Brasil, as energias renovaveis estdo sendo aplicadas em uso
de forma significativa, que corresponde a 48,5% da matriz energética, no ano de 2020. Esse
valor € relevante comparado mundialmente e de alguns paises-membros da OCDE
(Organizacdo para a Cooperagdo e Desenvolvimento Econémico), onde as energias renovaveis
correspondem por 14,1% e 11,5% respectivamente.
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O Brasil, apresenta grande variabilidade de matérias-primas, em questao de diversidade
nas fontes de producdo por extensao territorial para biocombustiveis para a aviacdo. O pais
possui experiéncia na area da agricultura, em producao de biocombustiveis como na cultura da
cana-de-agucar, que corresponde 50% da producdo para fabricacdo do etanol. O mesmo
acontece na producdo do biodiesel a base de soja, onde consome cerca de 26% do cultivo
produzido (BOEING et al., 2013). A evolucdo das matérias-primas, melhora a capacidade de
preparo dos biocombustiveis nacionais, cuja planta apresenta na composi¢do amidos e agucares,
as oleaginosas, de forma mais visionéria os rejeitos industriais e das cidades. Na Figura 2.3 sdo
apresentados alguns produtos agricolas caracteristicos do Brasil com sua respectiva producéo e

residuos gerados.

Figura 2.3 — Avaliagdo de producdo agricola no Brasil e sua respectiva geracdo de residuos
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A partir disso, os processos de producdo mais viaveis e de baixo custo dos
biocombustiveis de aviacdo, sdo preparados utilizando 6leos como fonte de matéria-prima.
Assim, a extracdo dos 0leos vegetais como gorduras ou lipideos, por pode ser extraido através
das sementes. Esses 6leos, sdo basicamente formados pelos triacilglicerdis (ligacdo de trés
acidos graxos com uma molécula de glicerol), por isso reforca carater apolar, se torna soltvel
apenas em solventes orgénicos e insoluveis em agua (RODRIGUES, 2011).

A producdo de biodiesel, emprega os Oleos comestiveis como matéria-prima. No
entanto, o custo elevado desses 6leos, comparado ao processo total, com custos da matéria-

prima e geracdo do glicerol, fica invidvel para comercializacdo em larga escala (KULKARNI,
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et al., 2006). Os 0Oleos vegetais mais extraidos s@o, de milho, palma, canola, girassol, améndoa,
azeitona, Gleos de cartamo, coco e soja. Em pesquisa o 6leo de palma, configura 33% da
producdo mundial dessa area de 6leos vegetais voltados para consumo e sucessivo de 27% do
6leo de soja (BHATIA et al., 2006).

A biomassa é transformada, principalmente em biocombustiveis ou eletricidade atraves
de algumas rotas de conversdo (Tabela 2.1). A desvantagem do processo € a baixa densidade
energética comparada com quantidade de biomassa, assim como manuseio, armazenamento e
transporte sdo diferentes comparados aos combustiveis liquidos ou gasosos. A conversdo da
biomassa mais utilizada é a combustdo (Figura 2.4). Os produtos deste processo geram gases

como CHg4, COz, além de alguns gases inertes e compostos sulfurosos.

Figura 2.4 — Principais rotas de conversao da biomassa
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Fonte: Adaptado de Rocha, 2015

As duas rotas de conversdo da biomassa lignocelulésica, para biocombustiveis, sdo a
rota termoquimica e a rota bioquimica, assim como mostrado na Figura 2.4. A rota bioquimica
(hidrolise + fermentacdo), no qual utilizam a conversdo de microrganismos ou enzimas como
catalisadores. A rota termoquimica por meio da pirélise e/ou a gaseificacdo da biomassa, para
obtencdo do gas de sintese, com processo da sintese catalitica ou da fermentacdo, sendo
favoravel para a obtencéo de hidrocarbonetos, alcoois, hidrogénio, amonia e GNS (Gas Natural
Sintético) entre outros compostos. Assim, 0S processos pertencentes a essa rota sao
denominados de processos BTL (Biomass to Liquid). Na Tabela 2.1 apresenta um panorama de
algumas técnicas de conversdo da biomassa, assim como do tipo de matéria-prima e sua

eficiéncia de conversao.
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Tabela 2.1 — Diferentes técnicas de conversdo de biomassa

Método de conversdo Matéria-prima Eficiéncia (%) Produto final
Combustéo Biomassa 10-40 Energia térmica
ligocelulésica
Digestao anaerobica Biomassa umida 20-40 Gas com CHgy
Extracdo mecéanica Biomassa oleaginosa 88 Oleo vegetal
Fermentacdo Aerdbica  AcUcares e amidos 43 Etanol
Fermentacdo Aerobia Biomassa 46 Etanol
ligocelulésica
Fermentacéo Biomassa umida 20 Ho
Anaerdbia
Fotdlise Biomassa umida 25 Ho
Gaseificacao Biomassa 63-85 Syngas
ligocelulésica
Gaseificacdo Biomassa Umida 44-65 Syngas/CH4
Supercritica
Liquefagéo Biomassa 55-79 Bio-6leo
ligocelulésica
Pirolise Biomassa <80 Biocombustiveis
ligocelulésica

Fonte: Adaptado de Toonss, 2010

2.6 GASEIFICACAO

A gaseificacdo consiste em conjunto de rea¢fes complexas aplicadas ao processo de
conversdo termoquimica de um material carbonifero (sélido ou liquido) em combustivel
gasoso, produzido em ambiente com condicOes especificas de temperatura e pressao, 0s quais
reacOes termoquimicas numa faixa de temperaturas de 700 a 1500°C, e em pressdes
atmosféricas que podem variar até 33 bar. Os agentes de gaseificacdo empregados no processo
podem ser oxigénio, ar, vapor de agua ou em uma mistura, respeitando a quantidade
estequiométrica. Todo processo e os parametros citados estdo condicionados aos tipos de
reatores de gaseificacdo (BASU, 2018b).

A gaseificacdo de biomassa, difere da combust&o, pois incapacita a oxidagédo completa
do carbono e hidrogénio encontrados nos produtos do combustivel em CO. e H20,
respectivamente, dos quais s@o a matriz para compostos combustiveis, bem como CO, Hz e
CHs. Assim como os gases aludidos anteriormente, 0o gas também engloba produtos

provenientes da combustdo, sendo o CO2, H2O e Oz em proporg¢Ges minimas e N2 a partir do
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agente gaseificador de ar. A mesma forma que, possuem quantidades menores de
hidrocarbonetos, tais como o eteno (C2Hsa), o etano (C2Hs), entre outros (WARNECKE, 2000;
de LASA et al., 2011).

2.6.1 Reacdes quimicas do processo de gaseificacdo

A aplicacdo do método termoquimico para obtencéo de combustivel sendo ele de fonte
organica, assim como a o processo de gaseificagcdo da biomassa pode ser subdividido nas
seguintes etapas de conversdo: secagem, pirdlise (desvolatilizacdo), combustdo (oxidacao) e
gaseificacdo (reducéo).

A Figura 2.5 mostra um esquema das etapas do processo de gaseificacdo de biomassa.
Uma caracteristica inerente de processamento que ocorre em série, isso demonstra que cada
etapa ndo é distintamente separada, o que pode diferir é faixa de temperatura nas zonas de
gaseificacdo. Na viséo geral, primeiro acontece a secagem da biomassa através do aquecimento,
depois passa pela decomposicéo térmica que se desenvolve em temperaturas proximas a 600°C,
0 que gera os produtos da pirélise. Na etapa de reducdo, os produtos reagem entre si e com 0
agente de gaseificacdo (ar, Oz ou vapor), eles formaram os produtos finais da gaseificagdo
(GOMEZ-BAREA & LECKNER, 2010; MAZIARKA, et al., 2022).

Figura 2.5 — Esquema etapas do processo de gaseificagdo de biomassa
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Fonte: Gémez-Barea & Leckner, 2010
2.6.1.1 Secagem

A secagem € primeira etapa da gaseificacdo, na qual a biomassa enfrenta o aquecimento
ao entrar no gaseificador. Nessa etapa, o teor de umidade da biomassa é evaporado até alcancar
valores inferiores a 5% (SIDEK et al., 2022). Como ocorre as reacfes exotérmicas, a faixa de
temperatura de 100-200 °C (PATRA & SHETH, 2015). Quando a temperatura ultrapassa
100°C, a 4gua (H20) presente na biomassa € retirada, com aumento continuo até atingir 200°C,

comeca a volatilizacdo de compostos de menor peso molecular (BASU, 2018b). Dessa forma,



36

indica que um tempo operacional mais longo é necessario para remover a umidade presente na

biomassa antes que a biomassa seja convertida em gas de sintese.

Biomassa Umida A H20(g) + gases (C2+CO2+ CO+ N2+H2+CHa +...) (2.1)
35 :

2.6.1.2 Pirdlise

Posteriormente a etapa de secagem, principia a decomposi¢cdo da biomassa por
intermédio térmico liberados pelas reacfes endotérmicas, sem a presenca do agente oxidante
(O2) e os materiais podem ser convertidos em produtos liquidos, carbonizados e gasosos. O
processo da pirdlise comeca em torno de 200 °C e transcorre até atingir uma faixa de
temperatura de aproximadamente 600 °C. A desvolatilizagdo, depende de alguns fatores
primordiais da pressdo e temperatura, que favorece na liberacdo de hidrocarbonetos com
produtos gasosos como Hz, CO, CHas, H20 e CO2; uma fracdo solida, o carbono solido e cinzas,
composto intitulado de char e a diminuicdo da temperatura para liquidos como os alcatrdes
(tar) e hidrocarbonetos poliaroméaticos (FAN et al., 2019; BASU, 2018b; SIMEONE et
al.,2013).

Biomassa seca + Calor A Carvdoes)+ Gases(g) + Alcatréo) + Condensaveis(g) (2.2)

2.6.1.3 Oxidagéo

Os provenientes da etapa da pir6lise reagem com oxidante fornecido externamente. O
agente oxidante mais comum aplicado é o Oz, podendo ser forma pura ou a partir do ar, contudo
tanto o CO- e vapor também sdo utilizados como oxidantes. A combustdo trabalha com uma
faixa de temperatura que inicia proximo de 700 °C, onde conforme o tipo de gaseificador pode
alcancar até 1500 °C. As reacdes de oxidacdo, também conhecidas como combustdo sdo de
origem exotérmicas, homogéneas (reacdes gas—gas) ou heterogéneas (reacdes solido—gas) sdo
essenciais para gaseificacdo, pois fornecem energia térmica reacdes endotérmicas (secagem,
pirdlise e reducédo). O oxigénio (O2) oferecido reage com as substancias organicas encontrados
no gaseificador, especialmente C, H2 e CH4 corroborando na geracéo de CO; e H>O, em seguida
sdo reduzidos em contato com carvao produzido na etapa da pir6lise (DOHERTY et al., 2009;

LIANG et al., 2022). As principais reacdes de combustéo sdo mostradas na Tabela 2.2.
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Tabela 2.2 — Reacdes de oxidacdo

Estequiometria Nome de reacdo Calor de N°
reacéo
(MJ/kmol)
Combustéo do carbono (reacdes heterogéneas)

1 3 i -
C+ . 0, - CO Combustéo parcial 111,0 (2.3)
C+0,- CO, Combustéo completa -394,0 (2.4)

Oxidacéo dos volateis (reagdes homogéneas)

1 3 i -
C+ . 0, - €O, Combust%(:)oparual do 283,0 (2.5)

1 3 i -
H, + 502 S H,0 Combustéo parcial do H; 242,0 (2.6)
CH,+ 20, - CO + 2H,0 Oxidagéo completa do -803,0 2.7)

CH4

Oxidacéo parcial do CH4 - 36,0 (2.8)

1
CHy +0; > CO + 2H,

Fonte: de Lasa et al., 2011; Arnold & Hill, 2019

2.7 GASEIFICAQAO EM LEITO FLUIDIZADO
O processo de gaseificacdo, ocorre em reatores chamados gaseificadores. Os reatores de
gaseificacdo tém sido estudados ha décadas, o que possibilitou uma gama de modelos, desde
reatores de bancada, escala piloto até escalas industriais, ou seja, cada um com seu proprio
conjunto de vantagens e desvantagens. A aplicacdo do reator para gaseificacdo da biomassa,
depende do modelo requerido, levando em consideracdo a vazdo massica, assim como 0s
parametros fisico-quimicos analisados. Segundo Kushwah (2022), um gaseificador adequado
é escolhido com base nos seguintes fatores:
= Tipos de biomassa e teor de umidade;
= Tipos de agentes gaseificacdo (ar, O2 ou vapor),
= Faixa de temperatura de operacao;
= Modo de transferéncia de calor — se o calor para o gaseificador se origina do proprio
gaseificador, ou seja, por aquecimento direto ou de um emissor independente, ou seja,
aquecimento indireto, incluindo a circulagdo de uma substancia inerte ou vapor (SPEIGHT,
2020) dos gaseificadores com fornecimento de calor ao reator (autotérmico e alotérmico);
= Tipo de pressao (atmosférico ou pressurizado);

= Contato entre o oxidante e o combustivel (leito fixo, leito fluidizado e leito arrastado).

Segundo Cremasco (2014), os leitos fluidizados apresentam particulas suspensas, com
material solido e distantes uma das outras quando submetidas ao escoamento da fase fluida
sem sofrer arrasto. A fase particulada, tem comportamento semelhante ao fluido, pois formam

intersticios que facilita a passagem do gas entre as particulas, ou seja, 0 gas quando escoa no
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sentido vertical, ascendente onde aplicado a velocidade que sustente o peso de cada particula,
grupo dessas particulas solidas ocorre o desempenho similar ao gas.

A vazdo de alimentagdo, esta estritamente ligada a velocidade terminal da particula (ut),
para que aconteca, o estado fluidodindmico da velocidade superficial, seja superior & velocidade
superficial de minima fluidizacdo e inferior da velocidade terminal. Conforme fluxo de
alimentacéo de sélidos aumenta, surge o processo de recirculacdo interna. Contudo, para baixas
velocidades do gas, existira uma concentracdo maior de particulas sélidas, sendo que a situacao
de fluxo neste caso representara a regido densa do escoamento.

Um reator de leito fluidizado, verifica-se a formacéo de etapas quando aumenta a vazéo
do gas ou a velocidade superficial do gas de fluidizacdo em leito de particulas solidas. Na Figura
2.6, sdo observados os cinco regimes distintos de contato gas-solido, a variacdo da perda de
carga do leito e da fracdo volumétrica de vazios ou porosidade do leito em fungdo da velocidade
superficial do gas de fluidizacdo ao longo de toda altura do reator. Assim como, 0
comportamento que as particulas sélidas presentes no leito quando o fluxo gasoso as perpassa
(KUNII E EVENSPIEL, 1991).

Figura 2.6 — Regimes de fluidizacdo em funcédo da velocidade superficial do gas
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Fonte: Nitz & Guardani, 2008

Analise do sistema em leito de particulas sélidas, num reator alimentado por um géas
com uma certa velocidade superficial, fazendo crescer gradativamente esta velocidade, se
produz um aumento progressivo da forca de arraste sobre o solido. Na condicédo inicial, a

velocidade € nula, considera-se apenas a passagem do fluido pelos intersticios da matriz porosa.
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Este estagio € chamado de leito fixo. Com o aumento da velocidade superficial do fluido, o
espaco entre as particulas aumenta um pouco e algumas comecam a vibrar e a mover-se em
regides restritas. A esta etapa denomina-se leito expandido. A expansdo com aumento da
velocidade minima fluidizacdo, em relacdo com a qual, a forca que o gas exerce sobre o sélido,
se iguala completamente ao peso das particulas do leito. Nesta condicdo, o regime é
denominado de fluidizacdo insipiente ou minima fluidizacdo (KUNII E LEVENSPIEL, 1991).

A medida que a velocidade superficial do gas aumenta acima da velocidade de minima
fluidizagdo, a perda de pressdo ao longo do leito permanece essencialmente constante, 8 medida
que o leito continua a se expandir. Nesta fase, o0 sistema apresenta um arranjo bifasico: por um
lado, uma fase densa (fase de emulséo) constituida por solidos e gases intersticiais e por outro
lado, uma fase diluida constituida por bolhas de ar, presentes em todo o escoamento (fase de
bolhas) e ndo acontece mais a expanséo do leito. Portanto, o reator opera em um estado de leito
fluidizado borbulhante (GELDART, 1973; KUNII & LEVENSPIEL, 1991).

Em alguns leitos alto e em vasos de diametro reduzido, desenvolvem-se "slugs", que séo
coalescéncias de bolhas de gas menores, em bolhas grandes que tém aproximadamente o
didmetro do leito, que se movem para cima e assim arrastam o sélido consigo. Este estado, é
definido como slugging. Uma bolha estoura e as particulas suportadas por ela, colapsam e caem
até que a préxima bolha o levante novamente, causando um movimento oscilatorio do leito.

Com aumento seguinte da velocidade superficial, o arranjo do leito gradativamente
muda para um estado turbulento, caracterizado por uma distribuicdo dispersa de sélidos no leito.
O leito, permanece neste regime até atingir a velocidade de transporte, proximo a qual, ocorre
um aumento brusco na quantidade de particulas transportada. Com movimento cadtico do
so6lido, muito mais disperso, fazendo com que o leito esvazie ao atingir o regime de transporte
pneumatico, que é suficiente para arrastar todo o material em direcdo principal do fluxo do
fluido, sendo levado para fora da coluna. Este regime é caracterizado por diversas
concentracdes de sélidos no fluxo de recirculacao.

O comportamento da curva, na regido onde a velocidade superficial do gas € maior que
a velocidade de transporte das particulas, ou seja, a regido entre os regimes de recirculacao e
transporte pneumatico, é fortemente influenciado pelo fluxo de sélidos reinjetados pela base o
reator (leito fluidizado circulante). Consequentemente, existem discrepancias entre as varias

curvas parameétricas de valores crescentes de velocidade superficial do gés.

2.7.1 Modelos e Divis6es Hidrodindmicas para Reatores de Leito Fluidizado
Os leitos fluidizados, sdo aplicados em diversas operacdes e, apesar de seu uso

disseminado, existem diversas correlacfes matematicas, que descrevem um processo de leito
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fluidizado empiricamente. Ainda assim, esses modelos dependem da aplicacédo, pois ndo existe
um modelo com aplicabilidade universal, devido ao comportamento complexo do escoamento
de gas e sdlido. Logo, a modelagem hidrodindmica, é um dos desafios atuais para melhorar a
compreensdo dos processos em leitos fluidizados géas-solido, para entender o movimento de
duas fases em que, a interface € desconhecida e transitoria, e a interacdo entre elas é
compreendida apenas, para um ndmero limitado de condic¢des (YANG, 2003; TAGHIPOUR et
al. 2005).

Para facilitar na modelagem hidrodinamica de leito fluidizado, Fluidodindmica
Computacional (CFD), esta técnica apresenta vantagens, que permitem a otimizacdo do projeto
e aumento de escala da instalacdo. Em contrapartida, algumas das correlacdes teoricas e
empiricas necessitam da validagdo dos seus modelos, pardmetros e modelos por medicGes
experimentais, as quais seus resultados sejam semelhantes. A validacdo do modelo CFD para

sistemas gas-solido, foi revisada por Grage e Taghipour (2004).

2.7.2 Leito Fluidizado Borbulhante

O gas entra no leito, a uma velocidade maior do que em um leito fixo, formando bolhas
de gés que, alteram completamente o regime de contato gas-solido associado a um leito fixo;
em um leito fluidizado borbulhante, a velocidade do géas, ainda ndo € alta o suficiente, para ser
observada acima da superficie do leito a presenca de sélidos, sendo este o regime mais estudado
pela teoria da fluidizagdo (GOMEZ-BAREA & LECKNER, 2010).

A influéncia que os parametros de fluidodindmica, sobre a transferéncia de massa entre
as fases de bolha e emulsdo no leito, aumenta a possibilidade para maximizar a conversao, de
reacOes heterogéneas em leitos fluidizados. Este conhecimento, é importante para estabelecer
parametros corretos da reacdo e transporte de massa, e torna-se (til, para a tomada de decisfes
sobre o desempenho do reator do leito borbulhante. Por isso, o contato ideal tem sido estudado
e vérias abordagens, tém sido propostas (LEVENSPIEL, 2000; VAN LARE, 1991).

Segundo Melo (2012) apresentou a partir de resultados satisfatérios, modelos estudados
para implementar em leitos fluidizados borbulhantes, existindo a necessidade de aprender mais
sobre a fluidodindmica desses leitos. Na Tabela 2.3 com descrigéo das duas grandes descobertas

sdo muito importantes para o estudo da dindmica dos fluidos do leito:



Tabela 2.3 — Descri¢édo fluidodindmica da bolha
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Modelos Configuracéo da Bolha

Davidson e Harrison (1963), verificaram

experimentalmente que, a velocidade de subida fue
da bolha depende do tamanho da bolha, e o Ni?:}:f - = 7|7 = ~Emulséo
comportamento do gas perto da bolha depende I," %
apenas da velocidade relativa, entre a bolha ,’ (

ascendente e 0 gas emulsionado ascendente. &

Rowe e Partridge (1962,1965), através do
experimental, observaram que cada bolha
individual ascendente de gas carrega atras dela

um rastro de sélidos.
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solidos

Fonte: Préprio Autor, 2023

As bolhas de fluido, coalescem e seguem a medida que se movem para cima. Como as

bolhas, sdo geradas aleatoriamente no fundo do leito, e ocasionalmente ocorre aglomeracéo de

bolhas adjacentes, evoluiu um grande nimero de bolhas na parte superior do leito. As bolhas,

podem ser esticadas pela interagdo com outras bolhas. Elas estdo concentradas na regido central

do leito, devido aos efeitos de parede (perda de carga e reducdo de velocidade). Portanto, a

concentracdo de solidos na regido central do leito, € menor do que nas paredes do sistema

(KUNII & LEVENSPIEL, 1991).

As principais correlagdes hidrodinamicas, usadas neste modelo para simular o leito

fluidizado borbulhante, estdo listadas na Tabela 2.4.

Tabela 2.4 —Parametros hidrodindmicos

Parametros Foérmula N° de reacéo
Velocidade minima de fluidizagdo Uy = (p ud >[\/(1135,7 T 0.040847) — 3317] (2.9)
g%p
Velocidade emulsdo ( U, )0'7 _ ( 1-¢, >3 (sm_f) (2.10)
U 1—epy &
Velocidade da bolha 211
(

Wy = Uy = Upy + 0.711(gd,,)/?

Velocidade do sélido na emulsdo _ abu, (2.12)
i
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Velocidade do gas na emulsdo U, (2.13)
Ue =~ Use
‘ge
Diametro minimo da bolha A, (U, — U™ (2.14)
dy, = 0,347 |2
Ng
Diamet aximo da bolh 2.1
iametro maximo da bolha dy = 0,652[A.(U, — U] (2.15)
Diametro da bolha ool (2.16)
o = o~ (o — dp)e ™20
Porosidade na bolha _ Uy = Upys (2.17)
&, =1-0,466exp (— 4439 )
Porosidade na emulsio U,-U 2.18
€, = ey +2—0,059exp (— "442;”) (2.18)
Porosidade média e =86, +(1— ), (2.19)
Frag&o de bolh U,-U 3.20
rageo de bofhas 5 = 0,466 + 0,533 [1 - exp(— o ’”f)] (3.20)
4,413
Coeficiente de transferéncia de massa u DO 4025 (2.21)
e g ’
bolha-nuvem Kpei =45 (ﬂ) +585| 55—
d, >
Coeficiente de transferéncia de massa 0s (2.22)
x gDjup\”
nuvem-emulsao K.i; =678 PR
b
Coeficiente de transferéncia de massa 1 1 1 (2.23)
) ) x — +
(gés) bolha-emulsao Kpe:  Kpoi ' Koot
Coeficiente de transferéncia de massa
5 ° 30-e)u, (2.24)
(s6lido) rastro-emulséo we =1 —8)e, d,
Coeficiente de troca térmica bolha-nuvem UnsPgCpg (kgpyCpg)"* 9% (2.25)
Hye; = 4,5 + 5,85 T35
" db dh,
Coeficiente de troca térmica nuvem- 05 (2_26)
N _ EekgpgCpgtip
emulsdo Heey = 6,78 ——3——
db
Coeficiente de troca térmica bolha-
1 1 . 1 (2.27)
I a =
emuisdo Hbe,i Hbc,i Hce,i
Coeficiente convectivo de calor para o hd (2_28)
solido LLl-24 0,6Re"/?pr'/?

g

Fonte: Adaptado de Melo, 2012

A desvantagem do leito fluidizados borbulhante, que em virtude ao alto grau de mistura
entre as particulas sélidas e parcialmente gasosas, devido ao curto periodo de retencédo dentro
do reator, pode haver particulas que, saem do leito ainda carregando carbono ndo convertido.
A mesma forma, que a lenta difusdo do oxigénio das bolhas na area densa, é algo para ter em
mente durante a escolha da aplicacdo do leito. Como consequéncia, na fase gasosa, as reagoes
de oxidagdo, sdo predominantes sobre as de reducdo, diminuindo a eficiéncia do processo
(MCKENDRY, 2002).

2.7.3 Leito Fluidizado Borbulhante com Slug
O aumento da velocidade do leito, acontece a coalescéncia das bolhas, sdo grandes

bolhas se formam no meio do leito, com didmetro superior a um tergo do didmetro do reator.
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Esse fendmeno, denominado slugging e pode ser considerado como um regime de transicéo
entre borbulhante e turbulento. Bolhas grandes tém alta energia e, quando estouram, com o
impacto na parede do reator ou na superficie do leito, expeliram uma grande quantidade de
energia, ocasionando mais turbuléncia no leito.

Véarios mecanismos, sdo relatados na literatura para a coalescéncia de bolhas Clift &
Grace (1985) explicam que, assumindo duas bolhas centradas em uma linha vertical comum,
sobem verticalmente, a bolha inferior acelera sob a influéncia do lider, de modo que, a
coalescéncia ocorre quando a bolha inferior se aproxima. Para bolhas ndo alinhadas
verticalmente, Toei et al., (1967) relata que a bolha inferior, se move em direcéo a linha de
ascensdo da superior, posteriormente acelerando verticalmente para entrar em sua esteira, de
modo, a coalescéncia ocorre tipicamente com o alinhamento da bolha quase vertical. No
entanto, Cranfield e Geldart (1974) explicam que, “a coalescéncia em leitos do grupo D é muito
menos compreendida: qualitativamente, as bolhas parecem crescer absorvendo gas das bolhas
vizinhas, € ndo como resultado do movimento relativo das bolhas”.

Em relagdo aos parametros hidrodinamicos, usados no leito borbulhante, presentes na
Tabela 2.4, trés parametros se tornam importantes para definir a regido de slugging: velocidade
da bolha, coeficiente de transferéncia de massa bolha/emulsdo e coeficiente de troca térmica
bolha/emulsdo. Esses trés parametros sao calculados no modelo, para esta regido, atraves das

correlagdes mostradas na Tabela 2.5.

Tabela 2.5 —Parametros hidrodindmicos para o slugging no leito

Parametros Férmula N° de reacéo
Velocidade da bolha Uy = Uy  Upy +0.35(gdy) 2 (2.29)
(2.30)
Parametros dos coeficientes de troca m= H—L — 0,495 (H —_ LS) + 0,061
massica e térmica " H — 08625
1=0,379 ( S)
D,

Coeficiente de transferéncia de massa

k=L (y g A6Emgd (DN (g% (2:31)
bolha-nuvem besi = P\ Omr T TR Emy (;) (D_r)
Coeficiente de transferéncia de massa 1—§ (2_32)
nuvem-emulsio Kees = D—5(0,35€e(gDr)°'5 = Upy)

fici ferénci

Coeficiente de transferéncia de massa : 1 1 (2.33)

4s) bolha-emulséo = +
(g ) Kbes,i Kbcs i Kces
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(2.34)
Coeficiente de troca térmica bolha- " 166 1 kop. C.\08 05
Emrl (KgPglpg (9 ) ’
Hpesi = ——| UnmppyC el I
nuvem bcs,i Drm< mfpg pg + 1+ Smf( T > Dr
Coeficiente de troca térmica nuvem- i_s (2.35)
emulséo Hces,i = W(OJ3556(‘9D1’)0'5 - mf)pgcpg
T
Coeficiente de troca térmica bolha-
. L1 (2.36)

emulséo = +
Hbes,i Hbcs,i Hces,i

Fonte: Adaptado de Melo, 2012

2.7.4 Leito Fluidizado Circulante

O estudo sobre leito fluidizado rdpido, também € conhecido como circulante, foi
iniciado por Yerushalmi et al., (1976) e definido como, a transi¢céo entre o regime turbulento e
0 transporte pneumatico. Nesses regimes de contato, os sélidos sao retirados do leito e devem
ser substituidos ou recirculados. Por isso temos, leitos fluidizados circulantes (LFC) em
operacdao continua (LEVENSPIEL, 2000).

Segundo Basu (2006) em um leito fluidizado rapido ou circulante, ha uma alta
velocidade relativa entre o gas e os solidos, onde o gas flui acima da velocidade terminal das
particulas. A quantidade liquida de sélidos descarregada da coluna de fluidizag&o ou riser, passa
pelos outros componentes do sistema e forma um circuito. Nas camaras de combustéo LFC, a
alta taxa de recirculacdo dos sélidos garante a uniformidade da temperatura do leito (PECORA,
1995; MORITA, 2009).

Neste regime fluidodindmico, a coluna de fluidizacdo estara parcialmente carregada
com sélidos, que devem ser devolvidos a ela para manter a condicdo de estabilidade
operacional. A linha que demarca o limite entre os regimes turbulento e rapido, corresponde as
velocidades de colapso do leito (choking), nas quais ha uma mudanca brusca no valor da queda
de presséo entre dois pontos verticais da coluna do riser.

As altas velocidades do gés, no sistema de fluidizacao rapida, o leito passa a ocupar todo
0 volume da coluna fluidizacdo, o que permite determinar uma diminuicdo gradativa da
densidade da suspensdo gas-sélido, ao longo da extensdo vertical do reservatério (THOBER,
1995). A natureza das particulas, esta relacionada com a forma da distribui¢do de densidade
axial do leito, havendo uma diminuicéo gradual das particulas finas e uma diminui¢do brusca
das particulas grossas (PECORA, 1995).

A concentracdo de solidos, mudara ndo apenas com a distancia axial ao longo da coluna
de fluidizacdo, mas também com a direcédo radial. A movimentag&o dos sélidos, ocorre em duas

zonas dentro do leito, uma no centro e outra anular préximo a parede da torre. Na regido central,
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0s solidos se movem principalmente para cima, alguns se espalhando radialmente, formando
aglomerados ou clusters ao longo das paredes. Na regido anular, esses aglomerados tendem a
retornar ao fundo da coluna a uma taxa relativamente baixa e, quando o fluxo de géas dissipa 0s
aglomerados, as particulas retornam ao centro da coluna.

Na literatura, varios modelos tém sido usados para descrever o leito fluidizado
circulante, incluindo o modelo de reator de pistdo, 0 modelo de mistura, 0 modelo de vaso em
cascata, 0 modelo de pistdo axialmente disperso e modelos baseados na teoria de duas fases. O
problema de avaliar, empiricamente determinados parametros, limita a selecdo dos modelos
mais adequados. Diversos trabalhos publicados, geralmente apenas enquadram num conjunto
de dados empiricos, muitas vezes ineficazes na hora de extrapolar ou descontar medidas
(ROSAL, 2008; SANT’ANNA, 2015).

2.7.5 Classificacdo das Particulas

No processo de fluidizacdo, € largamente influenciada pelas caracteristicas das
particulas para interesse industrial. A demanda para produzir com as caracteristicas gerais do
material particulado, s&o classificadas de acordo com suas propriedades fisicas. Desse modo,
Geldart (1973) foi o primeiro a criar um sistema de classificacdo. Em sua classificacdo, foram
reconhecidos quatro grupos (de A a D), cada um exibindo um comportamento diferente, quando
fluidizado. Os grupos, séo caracterizados pelas massas especificas das particulas e do agente
fluidizador, assim como pelo didmetro médio das particulas (YANG, 2003). A Figura 2.7,
mostra o diagrama de classificacdo de particulas de Geldart, para cada um dos grupos de

particulas.

Figura 2.7 — Diagrama da classificacdo de Geldart (fluido: ar; T: 25°C; p: 1 atm).
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Fonte: Adaptado de Kunii & Levenspiel, 1991
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O grupo A, inclui particulas pequenas com didmetro médio entre 30-150 um e baixa
densidade (p <1,4 g/cm®). Apos fluidizagdo minima e antes do inicio da formagio de
borbulhamento, o leito de particulas exibe expansdo homogénea. Possibilita operar com
baixas vazdes de gas, controlar o crescimento e velocidade das bolhas. Como exemplo,
pode-se citar as particulas que operam um reator FCC (Fluid Catalytic Cracking) na

industria do petroleo

O grupo B, inclui materiais com particulas de diametro médio (100-1000 um) e densidade
entre 1,4 e 4 g/cm 3, como areia do mar ou do rio. As bolhas, aparecem logo acima da
velocidade minima do leito fluidizado, ou seja, as bolhas tendem a crescer muito e surgem
no inicio da fluidizagdo (u mt = U mn). A velocidade ascendente das bolhas, € maior do que a

velocidade do gas que se move entre os intersticios.

As particulas do Grupo C, sdo particulas muito finas (d < 30 um). A fluidizag&o é dificil.
As camadas formadas por este tipo de particulas, tendem a formar canais que comprometem
o regime de fluidizacdo. Exemplificando esse grupo, temos os farmacos nanoparticulados,

a farinha de trigo e o cimento.

O grupo D, com particulas densas e grandes (d > 1000 pm). Uma caracteristica importante
deste grupo, é que as bolhas ascendem a uma taxa menor no leito, que aquela do gas nos
intersticios das particulas. Isto também acontece, nas particulas do tipo B, o leito também
muda de sélido para borbulhante, acima da velocidade minima de fluidizacdo. Como

exemplos, € possivel citar os graos em geral, como o café, milho e a soja.

Yang (2003) e Gogolek & Grace (1995) apresentam diferentes formas de definir limites

entre um grupo de particulas e outros. Particulas dos tipos A, B e D sdo utilizadas em leitos

fluidizados.

2.8 MODELAGEM MULTIFASICA

Existem, duas abordagens para descrever e quantificar os fendBmenos, que ocorrem em

sistemas multifasicos: abordagem de Euler-Euler ou a abordagem de Euler-Lagrange. A

abordagem euleriana, estuda a fase dispersa como uma fase continua subdividida em duas

categorias: modelo de um fluido, onde um unico conjunto de equacbes de conservagdo sdo

resolvidas para as duas fases (dispersa e continua); em um modelo de dois fluidos, cada fase

tem sua forma de equacdo de conservacdo. Excepcionalmente, a abordagem lagrangiana,
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assume que a fase dispersa, consiste em particulas fluindo ao longo do dominio (DAL'TOE,
2014).

A escolha da técnica de modelagem multifasica, depende do nivel de detalhamento
requerido e das propriedades do sistema de interesse. Boemer et al. (1997) afirmaram que, a
abordagem de Euler-Euler com a Teoria Cinética (KTGF) descreve os processos em leitos

fluidizados, de acordo com dados experimentais.

2.8.1 Abordagem Euler-Euler

O método de Euler-Euler (EE) € utilizado nos estudos da fluidizacdo. Duas fases (neste
caso, uma fase liquida e uma fase gasosa) sdo consideradas matematicamente como continuos
interpenetrantes. Mdltiplas equacdes diferenciais parciais (EDPs), como equacgdes de
continuidade, equagdes de Navier-Stokes e equagOes de modelo de turbuléncia, sdo adicionadas
para cada fase. Uma das desvantagens dessa abordagem, é a falta de informacdo sobre o
comportamento das bolhas individuais. Requer aproximacdes e, portanto, fornece apenas
parametros para um determinado processo calculado sobre a unidade computacional. Uma
extensdo da abordagem cléssica de EE, é a implementacdo da equacao de balanco populacional
(EPB), com gréos coalescentes e quebrados. Isso nos permite, prever a distribuicdo do tamanho
das bolhas e sua variacdo dentro dos sistemas modelados, como vasos agitados, colunas, etc.
(KRYSA & SOOS, 2022).

Para a solucdo da férmula de Euler, uma das propriedades das particulas que precisa ser
determinada ¢ a viscosidade, que € obtida por KTGF (Kinetic Theory of Granular Flows). Essa
formulacdo, € valida para leitos fluidizados onde, o valor da fracdo volumétrica da fase granular,
supera o limite recomendado no método Euleriano-Lagrangiano. O método de Euler usa KTGF,
transcrito mais amplamente utilizado para estudos de fluxo gas-sélido (LU et al., 2018a; QIN
& WANG, 2019; WU et al., 2020; WANG, 2022). Gidaspow (1994) desenvolveu como o
padrdo para representacdo de leito fluidizado. A maior vantagem de usar a abordagem de Euler,
0 custo computacional, sendo menor que na abordagem lagrangiana, portanto € mais utilizada
em simulagdo numeérica de leitos fluidizados.

Abordagem Euler-Euler, pode ser aplicado a escoamentos multifasicos contendo
grandes fracGes volumétricas na fase dispersa. Devido, a natureza discreta do processo
subjacente, esta abordagem requer um extenso esforco de modelagem para fornecer, um modelo
envolvendo o continuo associado as particulas da fase dispersa. Embora, algumas das
correlagbes usadas no modelo, ainda sejam empiricas ou  semiempiricas
(KHODABANDEHLOU & ASKARIPOUR, 2021).
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2.8.2 Equac0Oes de Conservacéo

As equacdes de conservacao utilizadas na mecanica dos fluidos, sdo aplicadas sempre a
particulas fluidas. Estas podem ser definidas como uma pequena massa de fluido de volume
infinitesimal onde as propriedades do fluido s&o consideradas constantes (CHAUHAN et al.
2022).

2.8.2.1 Conservacao de Massa

Na abordagem euleriana, as equagfes governantes para fase gasosa e fase solida séo
descritas a seguir:

- Fase gasosa:
%(agpg)+l7(agpglfg)=0 (2.37)

=  Fase sdlida:

0 -
E(asps)+‘7(aspsv ) =0 (2.38)

Onde os subscritos g e s indicam que o termo é aplicado para fase gasosa e particulada,
respectivamente. A variavel t representa o tempo, « a fragdo volumétrica, p a massa especifica,

v 0 vetor velocidade.

2.8.2.2 Conservacao de Momento
A equacdo da conservacdo de momento para as fases gasosa e solida é dada por:

= Fase gasosa:
0 N - - - -
a(agpgv D+ V(agpv2)=—a,Vp+ Vig+ agp G +K 45(9, — V) (2.39)

= Fase sélida:

) - . = - - -
a(aspsv s) + \7(0!5 psv g) = _asvp - Vpg + VTS + asp g +Kgs(vg _US) (2-40)

Onde p é a pressdo estatica e 7, € 0 tensor tensdo para a fase gasosa. A forga do campo
gravitacional é representada por p 44 , sendo g aceleragéo da gravidade. Na equacéo paraa fase
solida p € a pressdo dos solidos determinado pela Teoria Cinética de Escoamento Granular. A

variavel Kgs é o coeficiente de interagéo entre as fases.

2.8.2.3 Tensor Tensdo

Os modelos para o tensor tensédo para as fases gasosa e sélida é dado por:
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- Fase gasosa:
- R oy 2 .
Tg=au, (Vv ,+Vv D)+ ag(/lg—g,ug)v.vgf (5)

= Fase sélida:

= - - 2 . =
Ts=agus (Vv s+Vv )+ as(ﬂs_gﬂs)vv s1 (6)

Sendo ug e Ag a viscosidade cisalhante e a viscosidade global da fase gasosa. O segundo termo
do lado direito da equacdo representa o efeito da dilatacdo do volume sendo o tensor unitario.
As varidveis us e As sdo a viscosidade cisalhante e a viscosidade global da fase particulada
determinadas pela Teoria Cinética de Escoamento Granular.

2.8.3 Modelo Turbuléncia k-¢

A dindmica dos fluidos turbulentos, esta fisicamente relacionada com a dispersao de
gases, ruptura/coalescéncia de bolhas e fenémenos de transferéncia de interfase. O profundo
conhecimento da turbuléncia em colunas de bolhas, é crucial para o sucesso do projeto e
aumento de escala do reator.

A turbuléncia multifésica, pode ser descrita pelos métodos de Simulagdo Numérica
Direta (SND) totalmente resolvidos. Devido a enorme demanda computacional, a aplicacdo de
métodos baseados em SND é restrita apenas a poucas bolhas em sistemas gas-liquido.
Alternativamente, o modelo de dois fluidos de Euler-Euler, ¢ amplamente empregado para
simular os fluxos turbulentos gas-liquido, com altas fracdes de gas. Contudo, abordagem de
modelagem de dois fluidos gas-liquido, ainda permanece com algumas questdes em aberto,
devido a incerteza sobre 0s termos de interacao de fase, esquemas de fechamento de turbuléncia
e tamanhos de bolhas mdltiplas (TRYGGVASON et al., 2011; LIU et al., 2014).

O modelo de turbuléncia da equacéo k - ¢, é amplamente aplicado na simulacdo de
escoamentos turbulentos borbulhantes. Esse modelo, possui simplicidade matematica e requer
baixa demanda computacional. No entanto, ndo sendo aconselhdvel para escoamentos
rotacionais com alto grau de anisotropia do tensor de Reynolds, o que se adéqua & agitagdo
lenta. E um modelo, utiliza duas equacdes diferenciais de transporte de propriedades
turbulentas, configurando-se assim como um modelo de fechamento completo (SANT’ANNA
etal., 2015).

O modelo k - &, tem a vantagem de ser um modelo simples que requer apenas condi¢fes
iniciais e de contorno para aplicacdo. Possui excelente desempenho na maioria dos processos
relevantes da inddstria, além disso, € 0 modelo mais eficaz com dados experimentais e

industriais. Os valores estimados para k - ¢, na entrada do dominio, fornecem campos corretos
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no interior do dominio. Isto porque, sua influéncia diminui a medida que o escoamento avanga
no dominio, além disto, k - ¢ sdo produzidos e destruidos no interior do dominio. Estas fontes,
estabelecem os valores corretos dos balancos de k - ¢, diminuindo a relevancia dos valores de
entrada (ULLAH et al., 2020).

A energia cinética turbulenta e a taxa de dissipacdo turbulenta de fluxos multifasicos,
podem ser calculadas com trés modelos de turbuléncia k-¢ diferentes: mistura, disperséo e por
fase. O modelo de turbuléncia k-¢ disperso, € apropriado quando, a concentracao de sélidos no
escoamento multifasico é diluida. Nesse caso, as colisdes entre as particulas sdo despreziveis e
o fluxo turbulento da fase particula é dominado pelo movimento aleatério da fase gasosa
(FAISCA, 2013; SANT’ANNA et al., 2015).

2.9 METODOS NUMERICOS

A finalidade de um método numérico, é resolver uma ou mais equacdes diferenciais,
substituindo as derivadas existentes, por expressdes algebricas envolvendo funcGes
desconhecidas. Quando ndo héa possibilidade de solucdo analitica, pode-se fazer aproximacao
numeérica na equacdo diferencial, sendo encontrado a solucéo para um nimero de pontos tem
certo erro, quanto mais pontos, mais proximo o resultado numérico esta da solucédo exata.

Figura 2.8, exemplifica o objetivo do método numérico, onde uma equacao diferencial
escrita no nivel infinitesimal e definida para o dominio D, é transformada em um sistema de
equacdes algébricas. Para isso, é necessario substituir as derivadas das funcGes ja presentes na
equacdo diferencial, por valores discretos da funcdo. Transformar derivadas em termos
envolvendo funcgdes, implica integrar funcdes diferenciais, e as diferentes formas de obtencao

dessas equacdes algébricas, caracteriza o tipo do método numérico (MALISKA, 2014).

Figura 2.8 — Funcdo do método numérico

Metodo
numérico
—

- 5D

Equaqﬁq diferencial Sistema de equagdes algébricas
L(p)=0e [A] [¢]=[B]

Condicdes de contorno

Fonte: Adaptado de Maliska, 2014
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Os métodos utilizados na solugcdo numérica do problema sdo, Métodos de Diferencas
Finitas (MDF), Métodos de Volumes Finitos (MVF) e Métodos de Elementos Finitos (MEF).
O método numérico mais usado em software CFD comercial (incluindo FLUENT) é o MVF
devido & sua robustez.

O meétodo dos volumes finitos (MVF) de aproximacdo de equacdes, visa facilitar a
discretizacdo do dominio de interesse, ou seja, sua divisdo em unidades elementares. Apesar de
ndo ser obrigatdrio, € comum em MVF utilizar a discretizagdo estruturada (construida usando
um sistema coordenado), através de coordenadas ortogonais, cartesianas, cilindricas, esféricas
para o caso bidimensional (MALISKA, 2014).

Hirt & Nichols (1981) propuseram o modelo MVF, que utiliza o método de Euler-Euler
para definir escoamentos com interfaces bem definidas (fases separadas). Neste modelo, dois
ou mais fluidos sdo considerados imisciveis. Como o volume de uma fase, ndo pode ser ocupado
por outras fases, utiliza-se o conceito da fracdo volumétrica. Supde-se, que estas fracdes de
volume sdo fungdes continuas do espaco e 0 tempo e suas somas sdo iguais a um.

Os esquemas de interpolacdo disponiveis no FLUENT sdo: Upwind, Power Law e
QUICK. O método QUICK para fragdo volumétrica, baseia-se na média ponderada do Second
Order Upwind e da interpolacéo central de uma variavel. Esse método é mais preciso em malhas
estruturadas alinhadas com o fluxo (SANT’ANNA et al., 2015).

2.10 CINETICA QUIMICA

O processo de gaseificacdo, realizado em quatro etapas, que sdo secagem, pirdlise,
gaseificacdo e combustdo parcial. As Unicas mudancas relacionadas a temperatura, sdo a
secagem, pirélise priméria e alguma pirélise secundaria. As mudancas quimicas, acontecem na
gaseificacdo, combustdo parcial e alguma pirdlise secundaria por meio de rea¢fes quimicas,
qgue podem ocorrer entre gases, chamadas de reacdes homogéneas, ou entre gas e solido,
chamadas de reacdes heterogéneas.

Neste caso, uma modelagem completa dos fendmenos de conversdo de combustiveis
solidos em leito fluidizado, requer ndo apenas o estudo da termo fluidodindmica multifasicos,
mas também, uma descricdo detalhada de cada processo de conversdo que ocorre. De fato, nos
modelos de leito fluidizado (t6pico 2.6) e nos modelos de fluidodindmica computacional (t6pico
2.10), os termos fonte, aparecem nas equacdes de conservacgéo devido as interacdes das espécies
quimicas presentes no reator. Esses termos fonte, sdo determinados pela cinética quimica do
processo de gaseificacdo, que tende a descrever cada etapa termoquimica da evolucdo do

processo.
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2.10.1 Reacbes Quimicas

As reacdes quimicas, durante o processo de gaseificacdo, podem ser homogéneas ou
heterogéneas, e sua modelagem requer uma descri¢cdo da estequiometria e da velocidade de
reacdo. Usando estequiometria e taxas de reacdo, os termos nas equagdes de conservagao podem
ser calculados.

Monteiro et al. (2017), Kumar (2020) e Maya et al. (2021) descreve as reacfes quimicas
mais importantes durante o processo de gaseificacdo de forma simplificada. As reagdes
mencionadas sdo mostradas na Tabela 2.6. A modelagem é expressa a seguir, cada reacdo
quimica envolvida no processo de gaseificacdo, utilizando uma representacdo mais detalhada
da estequiometria das reacdes heterogéneas e utilizando uma numeracéao especifica para cada

espécie quimica.

Tabela 2.6 - Principais reacdes quimicas no processo de gaseificacdo

Reacdo Quimica N° da reacéo
Reacdes heterogéneas
Oxidacéo do carbono:

1
C+0,- CO,

Reacédo de Boudouard:
C+C0O; -2CO (2.44)

Reacdo de gas d’agua:
C + H0- CO + H; (2.45)

Formag&o do metano:
C+2H; - CH4 (246)

Reacdes homogéneas

CO+H0 - COz + H; (2.47)
CHa + Ho0 — CO + 3H, (2.48)
1/3 (CO+H,+CH4) + O — 2/3CO; + H,0 (2.49)

Fonte: Proprio Autor, 2023

2.10.2 ReacBes Quimicas Homogéneas e Heterogéneas

Todas as cinéticas de reagdo homogénea (Tabela 2.7) implementadas no modelo CFD,
resultaram na previsdo significativa da temperatura dentro da zona de oxidagéo do gaseificador,
devido a natureza exotérmica dessas reagdes. Em geral, uma reagdo quimica € uma combinagéo
complexa de varias reagdes elementares, cuja sequéncia é conhecida como mecanismo em

cadeia, envolvendo vérias espécies quimicas estaveis e instaveis. As Egs. (2.50) - (2.60)
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mostram as formulas usadas para o calculo das taxas de reacdo e dos coeficientes cinéticos das
reacoes.

Nas reacOGes heterogénea, a resisténcia a transferéncia de massa é maior do que nas
reacbes homogéneas. Existem varios modelos de particulas que podem ser usadas para

aproximar a taxa de uma reacao heterogénea.

Tabela 2.7 — Cinéticas usadas no modelo do processo de gaseificacdo

Reacdo quimica Taxa de reacdo N° da reacdo
ReacOes Heterogéneas
13078

C+(A+2)2(M+1)02 — R, = 1,5 x 10° exp exp <— )POZ (1 - X)*C, kmol
(M(2+1)CO + Jm3s (2.50)
(H/(A+1))CO: A =3x10%xp (— 30;78>

220000
C+H0 — CO+H, R, = 2,07 X 107exp (_ — ) PyT3 (2.51)

245000
C+ COZ — 2CO R3 — 1’12 X 1086'.X'p (_ o7 )P((:)O321 (252)
C + 2H, — CH. R, =Ry, ( Ch ) kmol/m3s (253)

Chyo

Reac¢des Homogéneas

, 1210

CO + HZO - R8 = 2,78 X 10 exp (_ T) CCOCHZO
2.54

CO; + Ha (2.54)

Cco,Ch, 3

- 3968 kmol/m?>s
0,0265exp ()

CHa + H0 — 240 x 10°
3H, + CO Ry = 3,3 x 10"%exp <— T) Ceir, Cl® mol/m?s (2.55)

19607
2C0O + 0, — 2CO2 R10 — 4’5 X 101lexp (_ ) C(()),ZZSCCOCIE)I,ZSO mol/cm3s (256)
CHs+ 20, —

24343
CO; + 2H,0 Ry; = 1,58 X 10%exp <— — )Cg,‘;Cgf mol/cm3s (2.57)
2H, + O —
13127

2H,0 Ry, = 2,196 X 1012exp (— —) Cy,Co, mol/cms (2.58)
CeHsO + 40, — 3H,0 + 9650
6CO R = 0,655 x 10°Texp (~ =) €,0Co, mol/m’s (2.59)
Alcatrdo — 0.0173H; +
0.1109CO; + R5=10¢%Tmm<——?ﬁf)c%%okmounﬁs (2.60)

0.22Alcatraoinerte

Fonte: Adaptado de Radmanesh, 2006
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2.11 FLUIDODINAMICA COMPUTACIONAL (CFD)

A Fluidodindmica Computacional (Computational fluid dynamics - CFD) é designacao
de um grupo de técnicas matematicas, numéricas e computacionais usadas para resolver,
verificar e interpretar solucdes para equacdes de conservacao (como massa, momento e energia)
de quantidades fisicas de interesse. A ferramenta CFD, muito utilizada para analisar o
comportamento do reator de leito fluidizado, mas a modelagem ainda apresenta instabilidades
numericas nas equacdes, e a interface gas-solido é transitdria e conhecida apenas em algumas
regides (TAGHIPUOR et al. 2005; PHILIPPSEN et al., 2015).

A primeira disseminacgéo desta tecnologia, pode ser atribuida a industria aeroespacial na
década de 1960, quando comecou a utilizar a simulacdo com auxilio do CFD. Em um curto
periodo de tempo, o CFD comecou a ser estudado e aplicados em diversas situacGes fisicas.
Atualmente, resolver problemas de engenharia usando simulacdo numérica com técnicas de
CFD, tornou-se muito popular tanto na academia quanto na industria. O grande numero de
publicacbes cientificas e a disponibilidade de software livre ou comercial, ajudaram a
disseminar e expandir a base de conhecimento da fluidodindmica computacional (MALISKA,
2014).

Quando aplicada para gaseificadores, o sistema a ser resolvido, necessario para dispor
das condicoes iniciais e de contorno do problema. As equac6es da ferramenta do CFD, podem
ser definidas em uma matriz de elementos CFD, que leva em consideracéao os fluxos de entrada
e saida das quantidades mencionadas e com dominio de controle para as condi¢des de contorno
apropriadas. O software CFD, foi usado para estudar todas as modificacdes e reacdes do
processo de gaseificacdo, incluindo evaporacdo, pirdlise (evaporacdo) e reacdes de gaseificacao
de particulas de biomassa (BABU & CHAURASIA, 2004). Por exemplo, no caso de um fluido
newtoniano incompressivel em um tubo cilindrico, as condi¢des iniciais sdo 0s campos de
velocidade e pressdo dentro do tubo no tempo 0 s, enquanto as condi¢bes de contorno sdo 0s
valores na entrada, saida e nas imedia¢des das paredes do tubo (CAMPOS, 2020; KUSHWAH
etal., 2022).

Existem alguns softwares de CFD comercial, como Star CCM, Phoenics e ANSYS
FLUENT, pode ser usado para modelar a gaseificagdo. Por outro lado, a modelagem CFD da
gaseificacdo de biomassa, requer uma melhor compreensao do processo. Além disso, diferentes
dindmicas quimicas foram usadas para as mesmas operacOes, levando a ambiguidades e
diferencas nos resultados. O processo de formacdo de alcatrdo ao longo do gaseificador, por
outro lado, néo foi devidamente investigado pelo trabalho de modelagem CFD, por isso precisa
de mais analises e pesquisas. Os modelos de CFD, podem incluir uma variedade de variaveis

operacionais e de projeto, e o efeito na qualidade do gas de sintese pode ser mais investigado.
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Devido a falta de amplo poder de computacional e anisotropia de biomassa (PATRA & SHETH,
2015), simulacGes abrangentes de CFD para gaseificacao de biomassa sdo raras.

A simulacdo em CFD, pode ser dividida em 3 etapas principais: pré-processamento,
solucdo e pds-processamento. Na primeira etapa, construcdo da geometria do problema usando
software de modelagem 2D e 3D e depois dividida em volume, usando algoritmos geradores de
malha comumente encontrados em programas de modelagem. Neste ponto, sdo nomeados 0s
volumes nas areas da geometria, onde seré a superficie no escoamento do fluido e quais serdo
tratadas como paredes ou objetos sélidos. E importante observar, os fatores como precisio e
tempo de simulacdo estdo diretamente relacionados ao tamanho da malha, também chamada de
células, mantendo o cuidado para especificar regides criticas da geometria.

As células da malha, podem possuir qualquer forma geométrica, desde que compativel
com o programa utilizado na etapa de solucdo. Normalmente, as células hexaédricas fornecem
melhor tempo e convergéncia na solucdo dos problemas, apesar disso exigem mais trabalho
computacional para serem produzidas em comparacdo com o0s elementos tetraédricos. Para
exemplificar a Figura 2.9, mostra a geometria de uma tubeira, mas apresenta toda discretizada

em volumes finitos.

Figura 2.9 — Geometria discretizada malha da tubeira 2D

Fonte: Ansys, 2009

Uma vez que a malha e as condices iniciais e de contorno do problema estejam prontas,
segue para etapa de solucdo. Existem atualmente, varias ferramentas comerciais e de cdédigo
aberto para problemas multifasicos que suportam aplicacdes CFD, e essas ferramentas quase
sempre fornecem mais de um algoritmo de solugdo. Esta etapa, também seleciona o passo de
tempo (se aplicavel), juntamente com 0s esquemas numeéricos a serem utilizados, sendo ambos
fatores importantes para a estabilidade e convergéncia do problema. A visualizagdo desses
resultados, necessitam de programas de p0Os-processamento apropriados para interpreta-los e

renderiza-los, além de fornecer diversas ferramentas de analise e tratamento.
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Muitos pesquisadores, utilizaram simplificacbes em modelos matematicos para facilitar
as simulagGes em CFD para estudos na area de gaseificacdo. Esses modelos, sdo revisados e as
diferentes caracteristicas do modelo CFD s&o resumidas na Tabela 2.8. O tipo de gaseificador
a ser simulado, geometria, abordagens e tipo de particulas, além da influéncia na composicao
dos produtos dos gases de sintese para a validacdo do modelo séo listados. Os modelos CFD

fornecem resultados subsidios que podem ser utilizados em estudos hidrodinamicos.

Tabela 2.8 — Revisdo da modelagem CFD para gaseificacdo

Autores Tipo de Abordagem/Modelos Dados de validacao
Gaseificador
Pandey et al. 2022 2D, DLF E-L, k-¢, DPM A comparagdo do gas de producéo livre
de nitrogénio em diferentes razdes de
equivaléncia.
Ngamsidhiphongsa 2D, DLF K-€ Efeito da porcentagem de carbono fixo
et al. 2020 do produto de pirélise na composicéao do
gas seco.
Jahromi et al. 2021 2D, DLF E-E, x-¢ Comparacdo porcentagem molar de gas

de sintese de saida e a eficiéncia de
conversdo da simulagdo com dados
experimentais e estudos anteriores.
Maya et al. 2021 3D, DLF E-E, x-¢ Os  resultados  previstos  foram
(2 estagios) comparados com resultados
experimentais em diferentes faixas de
operacao e agentes de gaseificagdo.

Hwang et al. 2021 3D, LFB E-L, x-¢, Os efeitos de dois valores de entrada do
CFD-DEM gaseificador (taxa de fluxo de ar de
aeracdo e taxa de alimentagdo de
biomassa) no  desempenho  da
gaseificacéo.

Ngamsidhiphongsa 2D, DLF K-€ Tanto a composi¢do do gas produtor de
et al. 2021 PEFBs como recebidos quanto
peletizados foram validados usando

resultados experimentais.

DLF= downdraft de leito fixo/ GLF=gaseificador de leito fluidizado/GFA=Gaseificador de fluxo arrastado/Euler-
lagrange=E-L/Euler-euler=E-E/DEM (inglés)= Método dos Elementos Discretos/DPM= método da fase discreta/
DOM= método das ordenadas discretas / F

N= ndmero de fluidizagao
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CAPITULO III
METODOLOGIA

3.1 SOFTWARE E HARDWARE

Os softwares utilizados foram 0 ANSYS FLUENT 2022 R2, que utiliza 0 método dos
volumes finitos para a simulacdo numérica. Este método funciona baseado na divisdo da
geometria de interesse em pequenas sub-regides, conhecidas como volumes de controle. As
equac0es da conservacéo sdo discretizadas e resolvidas iterativamente para um namero discreto
de pontos. Um codigo em linguagem C foi escrito para introduzir a cinética da gaseificacdo no
FLUENT, através de uma funcdo UDF. As simulacdes foram realizadas em um computador
com configuracdo basica de processador Intel(R) Core(TM) i7-4770 CPU @ 3.40GHz e
memoria RAM de 32,0 GB.

3.2 GEOMETRIA

A geometria simulada foi de um gaseificador de leito fluidizado borbulhante, com a
geometria modelada com pseudo 2D, com 1 mm de profundidade, utilizando o dominio
computacional axissimétrico, para diminuir a complexidade da simulacdo e esfor¢o
computacional, simplificacdo realizada pelos autores (Radmanesh et al., 2006, Loha et al.,
2014; Sant’Anna et al., 2015; 2017).

3.3 TESTE DE MALHA

O teste de independéncia de malha foi descrito em Sant’Anna (2015). Todo o dominio
computacional teve sua malha estruturada em elementos hexaédricos. O teste consiste na
construcdo de malhas, com niveis de refinamento crescente, o que implica no aumento do
namero de elementos. O teste é realizado para impedir que a malha adotada possa interferir nos
resultados obtidos. Os dados estatisticos das malhas refinadas sdo apresentados na Tabela 3.1.

Tabela 3.1 — Estatistica das malhas da geometria

Malhas Parametros Malha 1 Malha 2 Malha 3
Max face size 0,005 0,004 0,003
NUmero de nés 8216 21121 42531

NUmero de elementos 8000 20800 42100
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Tetraedros: 0 0 0
Pirdmides: 0 0 0
Hexaedros: 8000 20800 42100
Poliedros: 0 0 0

Fonte: Proprio Autor, 2023

A qualidade da malha pode ser analisada por alguns critérios. Os analisados neste
trabalho foram Skewness; Element Quality e Orthogonal Quality.

Foram realizadas simulacdes para cada uma das malhas elaboradas e escolhidas duas
variaveis de analises, com vistas a identificar a interferéncia da malha nos resultados. Mediante
a escolha da malha, foram conduzidas simulagdes a trés temperaturas (800, 973 e 1200 K).

Os modelos simulados utilizaram as condicdes descritas nos itens 3.4 e 3.5, desta

metodologia.

3.4 ANALISE E SIMULACAO HIDRODINAMICA

A andlise foi baseada nas seguintes suposic¢des: assumido uma condicdo de aderéncia
na parede do reator (Ux=uy=u,=0), 0 oxigénio e vapor de 4gua foram utilizados como agente de
gaseificacdo, utilizando as informacg6es disponiveis no banco de dados do FLUENT. A Tabela
3.2 apresenta as propriedades das fases gasosa e sélida.

Tabela 3.2 — Propriedades das fases.

Propriedades Valores Referéncia

Massa especifica do ar (kg.m3) 1,23 x 10° ANSYS, 2013.
Capacidade calorifica do ar (Jkg™.K™?) 9,94 x 102 ANSYS, 2013.
Viscosidade do ar (kg.ms?) 1,79 x 10° ANSYS, 2013.
Diametro da areia (um) 2,75 x 102 Sant’Anna, 2017.

Massa especifica da areia (kg.m) 2,50 x 103 Zhao et al., 2014; Yu et al., 2020.

Fonte: Adaptado de Sant’anna, 2015

A areia usada na simulacdo do processo no leito do gaseificador foi baseada na
classificacdo de Geldart (1973), o material utilizado foi do tipo quartzosa e tem a fungéo de
homogeneizar a biomassa que seré gaseificada no leito, utilizando a Teoria da Cinética Granular
e a equacdo de Syamlal-O’brien (1989) para a interacdo entre as fases. O coeficiente de

restituicdo entre particulas foi igual a 0,9. Na Tabela 3.3 estdo os modelos de viscosidade



59

adotados, que foram baseados na ampla literatura descrita (TAGHIPOUR et al., 2005; FEDE
etal., 2016; SANT’ANNA, 2017; ZOU et al., 2019 e NIGMETOVA et al., 2022).

Tabela 3.3 — Modelos utilizados para o célculo das viscosidades.

Viscosidade Referéncia
Viscosidade Granular Syamlal-Obrien, 1989
Viscosidade Colisional Gidaspow et al., 1994
Viscosidade Cinética Syamlal et al., 1993
Viscosidade Friccional Schaeffer, 1987
Viscosidade Global Lunetal., 1984

Fonte: Adaptado de Sant’anna, 2015

O sistema de Equaces (Eqgs. 2.37-2.40), obtido através de modelagem mecanicista, foi
resolvido de forma segregada utilizando-se 0 método Phase Coupled SIMPLE para solucéo do
acoplamento pressao-velocidade. Foi utilizada a discretizacdo espacial de primeira ordem para
todas as equacOes, exceto para a pressdo, sendo esta discretizada pelo esquema de PRESTO.
Para a discretizacdo temporal foi utilizada a discretizacdo de segunda ordem implicita. O
modelo de turbuléncia utilizado neste trabalho foi o0 k-g, conforme ja estabelecido na literatura.

O resumo dos metodos de solucao esta apresentado na Tabela 3.4.

Tabela 3.4 — Resumo dos métodos de solucéo.

Parametros Método ou valores
Regime Transiente
Passo de tempo 0,002 segundos
Tempo total da simulacéo 20,00 segundos
Acoplamento pressédo-velocidade Phase-Coupled SIMPLE
Gradiente Green-Gauss Cell-Based
Presséo PRESTO!
Momento First Order Upwind
Energia Cinética Turbulenta First Order Upwind
Taxa de Dissipacéo turbulenta Firts Order Upwind
Energia First Order Upwind
Fracdo Volumétrica First Order Upwind

Fonte: Proprio Autor, 2023

As simulagGes para o sistema, foram conduzidas para condi¢des de altura do leito (H)
0,6 m, altura do reator (Z) em 1,0 m, diametro do reator (D;)0,28 m, o fator de ar (Far) de 0,25,
a velocidade superficial do ar (U,) foi fixada em 0,38 m.s™ esse valor de velocidade foi utilizado
nos trabalhos de Taghipuor et al., (2005) e de Sant’Anna et al., (2017) para fluidizacéo
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borbulhante. Sendo assim, as simulacdes foram feitas de acordo com a geometria e 0S

parametros fluidodinamicos referente a Tabela 3.5.

Tabela 3.5 — Parametros da Simulacao

Caracteristicas do reator e da fluidizacéo

H (m) Z(m) Dr(m) Far Uo (M.s1)
0,6 1,0 0,28 0,25 0,38

T (K)

973

Fonte: Préprio Autor, 2023

3.5 CINETICA DO PROCESSO DE GASEIFICACAO

A etapa da gaseificacdo depende da insercdo da cinética ao processo hidrodinamico,

descrito nos itens anteriores. Para isso, foi realizada a simplificacdo, que faz da pir6lise a

condicdo inicial. A Figura 3.1, ilustra as dimensdes do reator na simulacdo, com os gases da

pirdlise e o alcatrdo na entrada lateral e agente gaseificante vapor/oxigénio no fundo do reator.

Figura 3.1 — Esquema da simulag&o do processo de gaseificagdo
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A gaseificacdo do carvao, foi implementada através da utilizagdo das taxas cinéticas da
gaseificacdo descritas na Tabela 2.7. Para se fazer uso das equacdes heterogéneas, foi necessario
a elaboracdo de uma UDF, conhecida como fungéo user-defined, uma funcéo escrita em C, que
pode ser carregada dinamicamente com o solucionador (ANSYS, 2013). Enquanto as
homogéneas, foram escritas diretamente no proprio ANSYS FLUENT, pois o programa dispde

de entrada para cinética do tipo Arrhenius.

Foi realizado um estudo prévio da taxa de craqueamento do alcatrdo, por ser uma reacéo

importante que define os produtos gasosos que entram no reator como condicdo de contorno.
= Pirdlise priméria:

biomassa A— coque + gases + alcatrdo + condenséveis (3.1)
Produtos: Gases ndo condensaveis (CO, CO2, Hz, CH4, O2)

Carvéo vegetal

Condensado (alcatrao e acidos)

= Craqueamento do alcatrao:

Alcatrdo + vapor + calor -CO + CO2+ CHa +... etc (3.2)

Maya et al., (2021) relata que, no processo de modelagem de um gaseificador, pode-se
especificar a composicao do gas produzido no equilibrio através de equacdes termoquimicas,
também conhecido como modelo 0 D. Essas equacdes, descrevem o estado de equilibrio das
reacOes basicas, inerentes a gaseificacdo, em funcao das principais variaveis pertencentes ao
processo como pressdo, temperatura, teor de oxigénio no agente gaseificador, tipo de
combustivel e umidade do combustivel. Todo gaseificador tem uma etapa de pirdlise
antecipando a etapa de gaseificacdo e as reacdes envolvidas podem ser analisadas.

Neste trabalho, todos os resultados mostrados sdo para a validacdo da cinética de Nunn
et al., (1985).

A construcdo do modelo cinético da gaseificacdo foi realizada em duas etapas. Foram
adotadas duas simplificacdes, sendo a primeira considerando que a pirélise primaria acontece
na alimentagdo do reator, de acordo com Radmanesh et al. (2006), aléem de considerar a
decomposicéo direta da biomassa em cada produto i por uma Unica reacao independente, ou
seja, sofre craqgueamento de forma instantanea ao entrar no gaseificador. O resultado da pirdlise
primaria, foi utilizado no modelo em CFD como condi¢do de contorno na alimentacdo da
biomassa. O modelo da taxa cinética, para pirélise primaria usada no referente trabalho,
encontra-se descrito em Nunn et al., (1985) e os parametros usados estdo na Tabela 3.6. A taxa
de formacdo do produto i por kg de biomassa é dado pela Equacéo 3.3 (NUNN et al., 1985).
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. -
% =V - Vi)koi(R )

(3.3)

A segunda simplificacao estabelecida foi com consideracdo o alcatrdo que, por ser uma
mistura com diferentes componentes, torna dificil a avaliacdo de suas propriedades fisicas e
quimicas. Melo (2012) utilizou o bio-6leo ou alcatrdo no modelo matematico é representado
por um composto fendlico que é produzido no processo de pirdlise priméria na entrada da
alimentacdo. Costuma-se, em termos de modelagem, assumir um composto representativo para
o alcatrdo. A maioria dos alcatrdes possui cerca de 75% de fenol (CsHeO), sendo esse o
composto chave, escolhido neste trabalho para representa-lo. Tal suposicao pode ser encontrado
em Kannari et al., (2017), Gai et al., (2015).

Tabela 3.6 — Pardmetros da cinética de primeira ordem para pirdlise priméria

Componentes logks, (1) E, ( Kk ) v ( .kg )
s mol kgbiomassa

Total de volateis 8,30 133,01 0,969

Total de gas 2,88 49,37 0,476

H> 6,17 114,18 0,0016

CH4 13,00 251,21 0,0241

C, 9,06 173,85 0,1227

CcoO 11,75 220,66 0,2164

CO; 5,39 97,99 0,0308

H.O 6,71 103,01 0,0804

Carvao Carvédo =1 - total de volateis

Bio-6leo Bio-06leo = total de volateis — total de gas
Fonte: Nunn et al., 1985

Tabela 3.7 — Parametros da cinética de primeira ordem para pir6lise primaria

Componentes logk, (1) E, ( k] l) v < ‘kg )
s mo kgbiomassa

Total de volateis 4,53 69 92

Total de gas 4,53 49,3 41

H, 6,7 112,86 2

CH4 3,79 69,4 3,6

CcoO 3,36 61,03 17

CO; 3,77 59,77 6

H20 3,35 48,07 5,14

Carvao Carvdo = 100-total de volateis

Bio-0leo Bio-0leo = total de volateis — total de gas

Fonte: Radanesh et al., 2006
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CAPITULO IV
RESULTADOS E DISCUSSAO

4.1 ANALISE E SIMULACAO HIDRODINAMICA

Durante o processo de fluidizacdo, a pressdo manométrica sofre alteracGes devido a
redistribuicdo da massa de sélidos, que por sua vez influencia o volume do leito e sua
porosidade. A fim de ilustrar essa dinamica, a Figura 4.1 apresenta os perfis longitudinais de
queda de pressédo obtidos para as trés malhas em diferentes momentos de simulagéo (0,5; 1; 5;
10; 15 e 20 s). A velocidade superficial do gas adotada nesta simulacgéo foi de 0,38 m.s .

Os perfis de pressdo demonstram que o comportamento dessa variavel € semelhante nas
trés malhas testadas. Verifica-se que, no tempo de 0,5 s, o leito permanece fixo em ambas as
malhas. Quando associamos as baixas velocidades superficiais do géas, o fluxo de gas através
do sistema de leito fluidizado é insuficiente para suspender quaisquer particulas, mantendo
assim o leito estacionario. Para essas velocidades superficiais mais baixas, a queda de pressao
do leito através do sistema € aproximadamente proporcional a velocidade superficial do gas.

A partir do tempo de 5 s, sdo observadas flutuacdes nos valores da pressdo, sendo mais
notério nas malhas 2 e 3, indicando a movimentacéao da fase particulada com passagem da fase
gasosa, que acontece quando as particulas comecam a colidir umas com as outras, causando
interacdes simultaneas particula-particula e particula-ar no sistema e o estabelecimento do
regime de fluidizacao.

Para o tempo de 20 s, as malhas 2 e 3 pode-se observar o aumento da queda de presséo,
principalmente na malha 3, que cria bolhas e faz com que as particulas se comportem como um
liquido. Ha resisténcia oferecida pelas particulas so6lidas em movimento e as interacdes entre as
particulas e o fluido. A medida que a vazdo aumenta, a queda de pressdo geralmente aumenta
também, uma vez que as particulas precisam superar uma maior resisténcia. Logo, o fluxo gas-
solido tende a se tornar mais uniforme em condigcdes de pressdo mais elevadas. Esse
comportamento sugere uma distribuicdo mais equilibrada da massa de solidos ao longo do leito,
resultando em uma maior homogeneidade do fluxo gas-solido (DU et al., 2023).

Essa uniformidade é desejavel em aplicacOes industriais, pois contribui para uma
operacdo mais eficiente e estavel do sistema fluidizado. Além disso, uma distribuicdo uniforme
do fluxo gas-sélido também contribui para garantir uma eficaz transferéncia de calor e massa

no leito fluidizado.
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Figura 4.1 — Perfis longitudinais de queda de pressdo para as malhas: a) Malhal; b) Malha 2
e ¢) Malha 3
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4.2 ESCOLHA DA MALHA

De acordo com os padrdes de qualidade de malha, é desejavel que os parametros de
Element Quality medio e Orthogonal Quality médio se aproximem de 1, e que 0 Skewness
médio se aproxime de 0 (ANSY'S, 2013). Esses valores indicam uma malha de alta qualidade.
No contexto dos testes realizados, todas as malhas utilizadas demonstraram valores proximos

aos recomendados, como observado na Tabela 4.1.

Tabela 4.1- Pardmetros que avaliam a qualidade das malhas

Malhas Malha 1 Malha 2 Malha 3
Parametros
Skewness médio 4,8711 x10* 5,3561 x 10" 5,3189 x 10
Element Quality médio 0,998663 0,99947 0,99947
Orthogonal Quality médio 0,999996 0,999999 0,999999

Com o intuito de avaliar o impacto da malha nos resultados, foram selecionadas as
variaveis pressdo e altura do leito. Para garantir a validacdo da analise, foram geradas curvas
que representam a queda de pressdo ao longo da altura do leito, considerando as diferentes

malhas analisadas (conforme ilustrado na Figura 4.2).

Figura 4.2- Pressdo versus altura do leito para diferentes malhas (vg= 0,38 m.s%, t= 20 s)
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Apds analise das informagdes representadas na Figura 4.2, constatou-se que as curvas
geradas a partir das Malhas 1 e 2 exibiram similaridade, se sobrepondo em alguns pontos, para
0s parametros em avaliagdo. Comparado o resultado com a Tabela 4.1, que analisa 0s
parametros de qualidade da malha, nota-se que os valores para Malha 2 e 3 séo bastante
préximos e apresentam melhor qualidade que a Malha 1. No entanto, quando se considera o
esforco computacional necessario para a realizacdo da simulacdo, temos que a Malha 2
apresenta um numero de elementos menor que a Malha 3, corroborando com a escolha da Malha
2 para dar sequéncia aos estudos necessarios no presente trabalho.

4.2.1 Andlise Hidrodindmica para Malha 2

Neste estudo, as simula¢des foram realizadas para a biomassa de madeira (particulada)
em um reator de leito fluidizado borbulhante. A temperatura de operacdo é crucial para o
desempenho da gaseificacdo da biomassa. As simulacdes de gaseificacdo foram realizadas para
trés diferentes temperaturas (800 K, 973 K e 1200 K) e areia quartzosa utilizada como material
de leito.

A Figura 4.3 apresenta as fracfes volumétricas da fase particulada, demonstrando a
formacdo de bolhas em diferentes temperaturas dentro do gaseificador. No inicio (t =0 s), €
gerado um leito compactado no sistema. A mistura das particulas de areia e biomassa sdo
coloridas de vermelho e empacotadas com uma altura de 0,6 m. Em seguida, os gases da pirélise
sdo inseridos no reator através da entrada lateral, enquanto o agente gaseificante, composto por
uma mistura de vapor (H20) e oxigénio (O2), sdo introduzidos na parte inferior do leito.
Consequentemente, no fundo do reator, podemos observar a formacéo de bolhas relativamente
pequenas. A medida que o vapor e o oxigénio arrastado sdo fornecidos abaixo da alimentagéo
dos gases, resultando em um movimento ascendente significativo da fase particulada (t = 0,5
s). Com o passar do tempo, as bolhas sobem ao longo do reator e aumentam de tamanho na
direcdo axial. Conforme as bolhas se expandem, elas podem se fundir com outras bolhas
menores formadas no fundo do reator, formando bolhas maiores que estouram na superficie do
leito. Esse fendmeno também foi observador por Wang et al., (2017).

Quando a altura do leito atinge seu valor maximo, a bolha colapsa. Particulas de areia e
biomassa sdo langadas para a borda livre not=1,0s. Emt=5s, 0 g&s continua ascendendo
pelo leito, enquanto que as particulas seguem recirculando pelo mesmo. Novas bolhas sdo
formadas continuamente na regido inferior do leito em t = 10 s A turbuléncia do gas e a intensa
interacdo entre as particulas e o gas favorecem as reagfes quimicas, os padrdes de fluxo

instantaneo ndo sdo simétricos.
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A dindmica do leito sofre influéncia da injecdo de biomassa pela entrada lateral, onde
assumiu-se a ocorréncia da pirdlise instantanea da biomassa. A bolhas, que passam perto da
entrada lateral de biomassa, interagem com os gases gerados no processo de desvolatizacdo e
tornam-se consideravelmente grandes em tamanho e estouram-se. Segundo Loha et al., (2014),
esse efeito da injecdo lateral intervém diretamente na dindmica do leito sendo mais intensa
devido ao didmetro e altura do leito serem menor.

Conforme Sant’Anna (2017), quando as particulas de biomassa e areia possuem
didmetros préximos, o efeito de segregacdo é minimizado. A obtencdo de uma mistura
homogénea ao longo de todo o processo é uma condicao crucial para o funcionamento adequado
do leito fluidizado. Essa ocorréncia € atribuida a diferenca de didmetros entre as particulas que
compdem a fase solida do leito (dpareia € pbiomassa), que possuem tamanhos de 250 e 350 pm,
respectivamente. Nesse sentido, a aplicacdo da técnica de fluidodindmica desempenha um papel
essencial ao analisar o efeito da mistura entre biomassa e areia, permitindo a reducao do impacto
da segregacéo.

Para Wang (2020) e seus colaboradores, que utilizaram a madeira de pinho como
biomassa. A validacao do experimental com simulacdo, ocorreu no tempo de 20 s de simulagéo,
e 0 estado estacionario foi alcancado no tempo de 2,5 s e temperatura de 1093,15 K,

corroborando com esse trabalho.
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Figura 4.3 - Fracdo volumétrica na fase 2 (fase particulada) para as temperaturas:
a) 800 K, b) 973 K e ¢) 1200 K
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4.2.2 Andlise da Composicdo do Gas através das Temperaturas

Os perfis de fracdes molares de CO, CO2, Oz, Hz, CH4 e fenol séo apresentados nas
Figuras de 4.4 a 4.9, respectivamente. Estes perfis foram obtidos nas mesmas condicdes de
operacdo, nos diferentes tempos de simulagédo (0; 0,5; 1; 5; 10; 15; 20 s) e nas temperaturas
especificadas.

A Figura 4.4 ilustra a fracdo molar do mondxido de carbono na fase gasosa (fase 1),
sendo possivel observar um aumento da concentracdo de CO, a partir do tempo (t = 5s) para a
temperatura de 1200 K e diminuir o consumo dentro do gaseificador com tempo (t = 15s), na
temperatura de 800 K.

As particulas de carvdo vegetal injetadas, sdo diretamente arrastadas pelo fluxo de gas
e sobem ao longo da parte esquerda do gaseificador, elevando a fracdo massica de produtos
0asosos nesta regido, devido ao processo de pirélise. Alem disso, observa-se, que ndo ha gas de
sintese abaixo da altura de 0,1 m. O motivo é que o leito de entrada convencional, possui uma
“zona morta”. Esta zona possui baixa quantidade de particulas de biomassa, isso implica na
circulacdo interna de particulas, contribuindo em geracéo inferior de gas de sintese.

O agente de gaseificacdo influencia na formacédo dos produtos. No caso do CO, a sua
diminuicdo, é dada pela reacdo de deslocamento da &gua, que é uma reacdo exotérmica, para
baixas temperaturas do gas, € produzido mais CO: e Ha, significando um maior consumo de
CO e H20, o que é coerente com o comportamento da temperatura em 800K. 1sso ocorre porque
a diminuicdo da temperatura ajuda a conduzir a reacdo na direcdo de formacao desses produtos.
Mendoza (2009) trabalhou com diversos agentes de gaseificacdo com a biomassa de cana de
acucar, dentre eles, vapor-oxigénio. A autora comprovou a diminuicdo do teor de monoxido de
carbono, sendo favorecida pela adi¢do de vapor de dgua ao ar de gaseificacdo. Esse processo
acontece atraves da Equacdo 2.54, em uma faixa de temperatura (1053 — 1100 C° = 776 - 826

K), corroborando com os resultados de baixa formacdo na temperatura de 800K.



Figura 4.4 - Fracdo molar do CO na fase 1 (fase gasosa) para as temperaturas: a) 800 K,

b) 973 K e ¢) 1200 K
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A distribui¢do da concentragdo de CO; é a oposta em relagdo ao CO, que aumenta ao
longo da altura do reator, decorrente da diminui¢do do carbono sélido e da combustdo do
material volatil. A medida que aumenta a temperatura dentro do reator, ocorre 0 consumo
parcial do carvdo, elevando a taxa cinética da combustdo na entrada do reator. Assim, com o
tempo de residéncia mais longo e a temperatura elevada da fase gasosa, aumenta a taxa de
reacao de deslocamento agua-gas. Portanto, a fracdo de massa de CO; perto da parede € maior
e aumenta para cima do leito.

Na Figura 4.5, a fracdo molar do CO», possui uma concentracdo mais alta na parte
inferior do gaseificador na regido ao redor da entrada. Isto pode ser atribuido ao acimulo de
produtos de pirdlise na zona de recirculacdo. A medida que percorre o tempo, a concentracao
torna-se baixa devido a velocidade do gas no fundo do reator.

Monteiro (2017) analisou a biomassa Miscanthus para diferentes temperaturas (1023,
1073 e 1123 K), observando a diminuicdo no teor de CO2 dentro da faixa de temperaturas
estudada por este autor. 1sso acontece devido ao consumo de CO2 nas reacGes de Boudouard e
reforma do alcatrdo. Além disso, em temperaturas elevadas no gaseificador, como observado
no perfil para temperatura de 1200 K no tempo de 20s, apresenta uma reducdo no rendimento
de CO2. O comportamento semelhante foi observado no estudo de Yang (2023) e seus
colaboradores no tempo de 19 s e temperatura de aproximadamente 1093 K. Isso pode ser
justificado pelo deslocamento exotérmico da reacdo de gas-agua para o lado do H>O e CO.

Para a temperatura de 800 K, mesmo com tempo de 20 s de simulacéo, observa-se na
entrada lateral uma maior concentragdo de CO.. Analisando esse comportamento, indica que a
gaseificacdo a vapor em temperaturas mais baixas (aproximadamente 873 K) resulta em valores
ideais de poder calorifico. Essa constatacdo foi explicada no estudo recente conduzido por Li
(2021) e seus colaboradores através da criagdo de um modelo preditivo, para faixa de
temperatura (600°C) utilizando para gaseificacdo a biomassa de residuos agricolas e como
agente gaseificante o vapor.

As maiores conversdes de carbono sdo alcangadas em temperaturas mais altas; isto é
explicado pelo fato de que ha menores quantidades de oxigénio disponivel, resultando em

menor conversao do carbono fixo.
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Figura 4.5 - Fracdo molar do CO; na fase 1 para as temperaturas: a) 800 K, b) 973 K e
c) 1200 K
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Os perfis de CO; e O, apresentam um comportamento oposto, ao longo do gaseificador.
No fundo do reator, préximo a entrada de ar, observa-se a concentragdo maxima de O,. Durante
a gaseificacdo, o calor necessario para as reacdes endotérmicas é gerado pela combustdo de
alguns compostos volateis, resultando na producéo de CO2 e no consumo de O2 nas regides ao
longo do gaseificador.

Esse fendmeno é confirmado pela Figura 4.6, que ilustra a fragdo molar do oxigénio no
gés (fase 1). Nas proximidades da entrada lateral (t=0,5s), para as trés temperaturas, o Oz esgota-
se rapidamente, devido as reagdes de oxidacao, criando uma zona de reacdo localizada no leito,
dominada pela conversao heterogénea do carvéo. Essa distribuicdo desigual das concentractes
de O2e COz ao longo do reator é influenciada pelo fluxo de reagentes e produtos, demonstrando
a dindmica complexa entre esses gases no processo de gaseificacao.

Pode ser comprovado em Loha et al., (2014) mostraram que, devido a reagdo do
oxigénio na porc¢ao inferior do gaseificador, ndo ha presenca de Oz na regido da borda livre apds
tempo de 25s. Essa constatacao indica que a deplecdo de oxigénio ocorre simultaneamente com
0 processo de pirolise, em temperatura de aproximadamente 1073 K, reforcando a evidéncia no
perfil para a temperatura de 1200 K no tempo de 20s. Um perfil semelhante foi encontrado no
estudo de Monteiro (2018) e seus colaboradores usando um leito fluidizado borbulhante para
gaseificacdo do carogo do péssego portugués em uma faixa de temperatura de 750 — 850°C
(1023,15 — 1123, 15 K).

A presenca adequada de oxigénio € crucial para garantir uma gaseificacdo eficiente e
otimizar o desempenho do processo. Uma concentracdo insuficiente de oxigénio pode resultar
em uma gaseificacdo incompleta, levando a formacdo de subprodutos indesejados, como
alcatrdo e compostos organicos volateis. Por outro lado, um excesso de oxigénio pode levar a
uma combustdo excessiva, reduzindo a formacao de gases de sintese e diminuindo a eficiéncia

global do processo.



Figura 4.6 - Fracdo molar do Oz na fase 1 para as temperaturas: a) 800 K, b) 973 K e

c) 1200 K
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A temperatura de operacdo do gaseificador desempenha um papel importante no
processo de gaseificacdo. Logo, a composi¢do do gas € o resultado de um conjunto complexo
de reacOes intermediarias, sendo o Hz um dos produtos mais relevantes. A analise desses
parametros é fundamental para compreender e otimizar a producéo de H2 durante o processo de
gaseificacao.

A Figura 4.7 ilustra os perfis da concentracdo de H durante a gaseificagéo nas diferentes
temperaturas, favorecendo a distribuicdo desse gas ao longo do sistema. Inicialmente (t=0,5s),
para as trés temperaturas a composicao de entrada da formac&o de H> € igual, assim como para
0s outros gases estudados. Com o aumento do tempo de simulacéo, ocorre o favorecimento da
gaseificacdo a baixa temperatura e com isso uma maior formacdo de CO2 e Hy, e menor
concentracdo de CO no gés. Esta tendéncia pode ser observada nos perfis da temperatura de
800 K, pois, temperaturas elevadas deslocam o equilibrio das reacBes endotérmicas
(KARMAKAR et al., 2013). Além da razdo acima, a reacdo de deslocamento de gas da agua é
exotérmica, portanto é deslocada para o lado reagente, produzindo mais Ho.

Verifica-se para as duas temperaturas mais elevadas (973 e 1200 K), que a formacao de
H2 é menor. Na temperatura de 1200 K, a taxa de aumento de H> diminui a medida que a reacdo
agua-gas se desloca para sentido dos reagentes, notando o aumento das espécies de CO e o0 H;0,
segundo o principio de Le Chatelier. A medida que diminui a taxa de producdo do Hz em
temperaturas elevadas, ocorre 0 aumento da concentracdo de CH4 (Equacéo 2.48). Tendéncias
semelhantes de aumento de H» foram observadas por Xue (2014) e seus colaboradores, que
analisaram a influéncia da temperatura no leito fluidizado borbulhante (660-850 °C), utilizando
a biomassa de Miscanthus x giganteus. Observaram ainda que acima de 850 °C (= 1123 K)
ndo ha melhora no rendimento do hidrogénio em funcdo da temperatura. O mesmo foi
observado no estudo de Manu e Madav (2022), com temperaturas acima de 800 °C (1073 K) e

biomassa de casca de arroz.



Figura 4.7 - Fracdo molar H> na fase 1 para as temperaturas: a) 800 K, b) 973 K e
c) 1200 K
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O teor de CHj4 é inversamente proporcional a temperatura de gaseificagdo. O metano
atua como um agente redutor, reagindo com o oxigénio presente no leito fluidizado para formar
mondxido de carbono e dgua. Essa reacdo exotérmica libera calor, o que ajuda a fornecer a
energia térmica necessaria ao processo.

O metano também pode fornecer hidrogénio adicional ao sistema, que € um dos mais
importantes componentes do gas de sintese. Logo nos primeiros segundos de gaseificacéo,
ajuda a criar uma regido redutora no leito, promovendo a quebra das liga¢des quimicas.

Na Figura 4.8, observa-se os perfis para temperatura de 800 K, quando o CH4 pode
reagir com o oxigénio presente no leito fluidizado para formar principalmente dioxido de
carbono (COy) e 4gua (H20). A quantidade de CH4 consumido nessa faixa de temperatura pode
ser significativa, pois é uma reacdo exotérmica de deslocamento agua-gas que € favorecida em
baixas temperaturas. Essa composigao é similar ao estudo de Faraji e Saidi (2022), que simulou
0 processo de gaseificacdo de biomassa da casca de amendoim, em funcdo da temperatura do
gaseificador na faixa 500-1000 °C (800-1200 K). A composi¢do do CH4 foi mais elevada na
faixa de 500 -550 °C.

Em temperaturas mais altas como 973 e 1200 K, observa a diminui¢do na composi¢ao
do metano, fato relato também por Eri et al. (2018), Li et al. (2021), Maya et al. (2021). O
metano pode sofrer reacdes adicionais, como a reforma a vapor, em que interage com vapor de
agua para formar CO e Hz. Isso acontece em temperatura mais alta e resulta na diminuicéo
no teor de CH4. Dessa forma, por ser uma reacdo endotérmica, pode contribuir para a formacédo

de alcatrdo e outros subprodutos indesejaveis.



Figura 4.8 - Fracdo molar do CH4 na fase 1 para as temperaturas: a) 800 K, b) 973 K e

) 1200 K
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4.3 PIROLISE PRIMARIA

A producéo de alcatrdo foi relativamente elevada para a cinética avaliada, com média
em torno de 50%, assim como a producéo de carvao vegetal, chegando a 9%, valor superior ao
relatado por Nunn et al., (1985) e Radmanesh et al., (2006). E, pelos resultados, pode-se inferir
que as reacOes heterogéneas no processo de gaseificacdo da madeira ndo tém uma importancia
relevante para se definir a propor¢do molar de gases do processo, devido a baixa producéo de
carvdo vegetal da pirolise priméria. De acordo com Ji et al., (2009), o craqueamento do alcatréo,
também chamado de pirdlise secundéria, tem um significativo efeito na composicédo final do
gas no processo, porque cerca de 50% em massa da biomassa € craqueada na forma de alcatréo
conforme pode ser visto na Tabela 4.2. I1sso acontece, pois no inicio da pirolise, uma grande
quantidade de alcatrdo € produzida. Conforme a temperatura aumenta, ocorre a reagdo com
outros compostos e eventualmente, o alcatrdo se converte em outras formas. O alcatréo tende a
diminuir gradualmente e, em alguns casos, pode ser completamente consumido e convertido
em benzeno, naftaleno e outras espécies gasosas (CO, H2 e CHa), quando a temperatura €

suficientemente alta.

Tabela 4.2 - Resultados da pir6lise primaria para diferentes cinéticas

Produtos da Radmanesh et al., Nunn et al., 1985 Este
Pir6lise Primaria 2006 Trabalho

Alcatrdo 0,510 0,493 0,493

Carvao 0,080 0,031 0,090

H> 0,020 0,002 0,085

CH4 0,035 0,018 0,058

CO 0,170 0,214 0,294

CO, 0,060 0,031 0,082

H>O 0,051 0,080 0,612

Fonte: Proprio Autor, 2023

A conversdo da biomassa em biocombustiveis gasosos a partir da gaseificacdo é
geralmente vista como uma das opg¢fes mais promissoras para a producdo de biocombustiveis.
Contudo, a geracdo de alcatrdo € um empecilho durante o processo de conversdo termoquimica.
Han (2008) e seus colaboradores relataram que, por ser um subproduto, o alcatrdo sera
condensado quando a temperatura for inferior ao seu ponto de orvalho, ocasionado o depdsito
nos equipamentos do processo como motores, filtros e turbinas. Além do mais, a geracéo de
alcatréo, limita o uso dos gases produzidos na gaseificagdo, causando contaminacdo das
espécies.

Zhao (2017) e seus colaboradores estudaram o impacto da temperatura na producéo de
volateis proveniente do bio-0leo partir de pirdlise de celulose, hemicelulose e lignina. Sendo os
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compostos fenolicos sao principalmente liberados a partir de componentes da lignina, que se
decompbGem em temperaturas mais elevadas e em uma faixa de temperatura mais ampla em
comparagdo com a celulose e a hemicelulose (entre 215°C e 585°C ~ 488 e 858 K). A 600°C
(873 K), os compostos fendlicos a principal fracdo e distribuidos no reator.

O aumento da temperatura no leito, favorece o craqueamento térmico do alcatrdo. O
estudo de Vivanpatarakij (2013) e seus colaboradores constataram que quando se opera o
gaseificador com temperatura operacional inferior a 973 K, o fenol ¢é o principal componente
do alcatrédo, ou seja, os alcatrdes primarios comecam a se reformar e converter para o secundario
e depois para o terciario. As temperaturas nas zonas de oxidacao e reducéo, superiores a 1173
K, sdo suficientes para diminuir as espécies primarias do fenol (alcatrdo) e craquear
termicamente os gases leves como observado na Figura 4.9 para temperatura de 973 K no tempo
de simulacéo de 0 a 20s. Segundo Radmanesh et al., (2006), a quantidade pode ser influenciada
por causa da baixa faixa de taxa de fluxo de biomassa neste estudo e a deposi¢édo de alcatréo
em todas as superficies frias, 0 que pode afetar a precisdo e repetibilidade da medicdo de

alcatrao.

Figura 4.9 - Fracdo molar do fenol (CsHsO) na fase 1 para a temperatura de 973 K
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5 CONCLUSOES E PERSPECTIVAS

5.1 CONCLUSOES

O modelo matemaético do reator de leito fluidizado borbulhante, apresentou resultados
satisfatorios. As simulagdes realizadas, permitiram acompanhar a producdo e consumo de
espécies provenientes da gaseificacdo dentro do reator ao longo do tempo de (0 a 20s) de
processo. Assim como foi possivel analisar o impacto da temperatura no leito fluidizado e sua
evolugéo com o processo.

A presséo foi analisada na escolha da malha, 0 aumento da pressdo, aumenta a taxa de
conversdo da biomassa em gases de sintese. 1sso resulta em uma producdo maior de gas por
unidade de tempo.

Para garantir que as simula¢des CFD sejam mais do que apenas exercicios tedricos como
unidades bidimensionais, a validacdo experimental é necessaria para facilitar a precisdo do
modelo. Os resultados do modelo CFD apresentam resultados satisfatérios.

Foi observado que o sistema alcancou a fluidizagcdo borbulhante logo nos primeiros
segundos de simulac&o devido a velocidade superficial do gés de 0,38 m.s™. Foram analisados
perfis longitudinais de fracdo volumétrica e as composic¢des dos gases gerados.

A temperatura de gaseificacdo € um fator critico que afeta diretamente a eficiéncia da
gaseificacdo da biomassa. Em temperaturas mais elevadas, € observado um maior rendimento
de gas, provavelmente devido a um conjunto de fatores. Em primeiro lugar, as reacGes
endotérmicas ocorrem de forma mais favoravel em temperaturas mais altas, resultando em um
maior rendimento de gas. Isso reflete principalmente na composicao das espécies CO2 e O,

Desse modo, as reagdes de reforma a vapor também sdo facilitadas em temperaturas
mais elevadas, promovendo o craqueamento de alcatrdes e hidrocarbonetos mais pesados. Outra
razdo € que, em temperaturas mais altas, acima de 1073 K ndo é observada uma melhora
significativa no rendimento de gas em funcdo da temperatura, e o incremento de H ocorre de
forma mais lenta. Isso se deve a menor importancia da reacdo de deslocamento do gas d’agua
e a maior dominancia das reagdes de reforma a vapor e da reacdo de Boudouard. Assim, esses
fatores combinados contribuem para o aumento do rendimento de gas em temperaturas mais
elevadas.

Logo, é necessario considerar a importancia do controle preciso da temperatura durante
a operacdo do gaseificador para garantir a eficiéncia e a qualidade do produto final, além de
minimizar a formagdo de subprodutos indesejaveis, como alcatrdo e emissdes poluentes.

Os resultados mostram, que o modelo desenvolvido pode ser usado como uma

ferramenta confidvel para projetar e otimizar processos de reatores de leito fluidizado
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borbulhante. No entanto, para a aplicagdo em controle de processo real, os modelos
matematicos elaborados para o leito borbulhante necessitam de um longo tempo computacional

de processamento, dificultando a realizag&o de numerosos experimentos computacionais.

5.2 Perspectivas para Trabalhos Futuros
1. Realizar os experimentos com a faixa de temperatura estudadas;
2. Aplicar uso de cinéticas da pirélise priméria para varios tipos de biomassa;
3. Variar as correlagdes para sistemas com misturas de diferentes sélidos com velocidade

de minima fluidizacdo mais baixa.
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