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RESUMO

O uso da biomassa para obtencao de energia, combustiveis e produtos derivados do
petroleo de uma maneira sustentavel e renovavel esta sendo uma alternativa buscada para a
diversificacdo energética e futura substituicdo a combustiveis ndo renovaveis. Novas
tecnologias para gaseificacdo e pirdlise da biomassa e também para combustdo do gas
natural vem sendo desenvolvidas, e o reator a leito fluidizado desempenha papel
importante na producdo desses trés processos, por permitir um bom controle de
temperatura, um bom rendimento € menos emissao de poluentes. Neste trabalho, foram
estudados modelos matematicos para sistemas termoquimicos da gaseificagdo e pirolise da
biomassa e combustdo do gids natural em reatores a leito fluidizado. Dois modelos
matematicos transientes e unidimensionais foram desenvolvidos para os processos citados
no reator a leito fluidizado nos regimes borbulhante e circulante. Os modelos matematicos
sdo compostos por equacdes diferenciais parciais e foram resolvidos numericamente
através da discretizagdo pelo método das linhas e implementados no Matlab® através de
uma S-function. Um diagrama de bloco representando o reator de leito fluidizado foi
construido no Simulink, e a integragdo das equagdes foi feita através do integrador odel5s.
Simulagdes para os trés processos foram feitas com o objetivo de mostrar a qualidade do
modelo matematico desenvolvido. Foi possivel acompanhar a concentragdo e temperatura
ao longo do reator para os trés processos estudados e verificar a grande capacidade do
reator de leito fluidizado de reter a energia térmica através de solidos inertes e possibilitar
a operacdo de sistemas termoquimicos em temperaturas mais baixas, evitando a emissdo de
poluentes atmosféricos. No processo de gaseificagdo da biomassa, foi analisada a
concentragdo dos componentes do géas de sintese gerado e a influéncia da temperatura de
operagdo do reator e da vazdo do agente gaseificador para o processo. Na simulagdo do
modelo matematico para o processo de pirdlise da biomassa, verificou-se a composi¢ao da
producdo de gas, alcatrdo e carvao vegetal e que a temperatura de maximizacdo de
producdo de gés ou de alcatrdo pode ser obtida através da simulagdo. Na simulagdo do
processo de combustdo do gas natural, foi visto que esse tipo de reator consegue operar em
temperaturas abaixo das quais se verifica a producao de poluentes como NOy. Os modelos
matematicos desenvolvidos servirdo como um gerador de dados para uma futura aplicagao
em controle de processos.

Palavras-Chaves: Gaseificagdo. Pirolise. Biomassa. Combustao. Gas natural. Modelo

matematico.



ABSTRACT

The use of biomass to obtain energy, fuels and products derived from petroleum in
a sustainable way and renewable is being a searched alternative for energy diversification
and future replacement for non-renewable fuels. New technologies for gasification and
pyrolysis of biomass and also for combustion of natural gas has been developed, and the
fluidized bed reactor plays an important role in the production of these three processes,
enabling for a nice temperature control, a good yield and less emission of pollutants. This
work, we studied the mathematical models for Thermochemical gasification systems and
pyrolysis from biomass and combustion of natural gas in fluidized bed reactors. Two
transient mathematical models and one-dimensional were developed for the processes
mentioned in the fluidized bed reactor on bubbling and circulating regimes. The
mathematical models are composed by partial differential equations and were solved
numerically through the discretization by the method of lines and implemented in
MATLAB ® using a S-function. A block diagram representing the fluidized bed reactor
was constructed on Simulink, and the integration of the equations was made using the
odel5s integrator. Simulations for the three cases were made with the aim of show the
quality of the developed mathematical model. It was possible to monitor the concentration
and temperature along the reactor for the three studied processes and verify the ability of
the fluidized bed reactor to retain the heat energy through inert solids and enable the
thermochemical system operation at lower temperatures, avoiding the emission of air
pollutants. In the process of gasification from biomass, was analyzed the concentration of
the components of the synthesis generated gas and the influence of the operation
temperature of the reactor and of agent gasifier flow for the process. In mathematical
model simulation for the process of pyrolysis from biomass, has been observed the
composition of gas production, tar and charcoal and the temperature of maximizing
production of gas or tar can be obtained through the simulation. In the simulation of the
process of combustion of natural gas, has been seen that this type of reactor can operate at
temperatures below which occurs the production of pollutants such as NOy The
mathematical models developed will serve as a data generator for a future application in
process control.

Keywords: Gasification. Pyrolysis. Biomass. Combustion. Natural gas. Mathematical
model.
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INTRODUCAO

Ha aproximadamente 100 anos atrds a biomassa comecou a perder sua lideranga
historica para a energia do carvao, e depois, com o crescimento do petrdleo e do gas
natural, a utilizacdo da biomassa foi reduzida praticamente as residéncias particulares em
regides agricolas. Hoje, em maior ou menor intensidade, a maioria dos paises, sejam eles
desenvolvidos ou nao, estd promovendo a¢des para que as energias alternativas renovaveis
tenham participagdo significativa em suas matrizes energéticas. A motivacdo para essa
mudanga ¢ a necessidade de reducao do uso de derivados do petroleo e, consequentemente,
a dependéncia energética desses paises em relacdo aos paises exportadores de petroleo.
Além disso, a redu¢do no consumo dos derivados do petréleo também diminui a emissdo

de gases promotores do efeito estufa (CORTEZ et al., 2008).

A biomassa, geralmente e de forma erronea, ¢ tida como um combustivel inferior e
raramente ¢ incluida nas estatisticas energéticas, quando, na verdade, deveria ser
considerada uma fonte renovavel e equivalente aos combustiveis fosseis. Ela oferece
flexibilidade, pois tem vdrias aplicagdes e pode ser usada na producdo de diversos
combustiveis. A biomassa pode ser queimada diretamente para produzir eletricidade ou
calor, ou pode ser convertida em combustiveis soélidos, gasosos e liquidos por meio de
tecnologias de conversdo como a fermentacdo, empregada para produzir alcodis, a digestao
bacteriana, para produzir biogas, e a gaseificacdo, para produzir um substituto do gas
natural. Os residuos industriais, agricolas e florestais podem ser usados como fontes de
biomassa ou podem os plantios energéticos, como os de arvores e cana-de-agUcar, ser

cultivado especificamente para serem convertidos em energia (HALL et al., 2005).

A busca por novas tecnologias que utilizam recursos renovaveis para obter ndo s6 a
sustentabilidade energética, mas também, produtos derivados do proprio petroleo vém
sendo o objetivo de muito pesquisadores. O conceito novo de biorrefinaria que nada mais é
do que uma estrutura nos quais processos diferentes de conversdo da biomassa sdo
colocados lado a lado, de modo que o produto de um processo se torne a matéria-prima do
processo seguinte, vem sendo analisado. A ideia principal ¢ que além da fabricacdo de

carvdo para combustivel e uso como condicionador do solo, técnicas desenvolvidas
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recentemente permitam obter produtos multiplos. As rotas dos produtos sdo: a) Produtos de
gas de sintese, b) Produtos de 6leo crus (alcatrdo), ¢) Utilizacdo dos vapores do processo
da pirdlise para produzir hidrogénio e d) Conversdao para carvao vegetal (PEREZ et al.,

2011).

A aplicagdo de novas tecnologias de reatores para os processos de gaseificacao,
pirdlise e combustdo vem sendo pesquisada, e os reatores a leito fluidizado vem sendo uma
alternativa de grande interesse para o processo devido a sua versatilidade, controle de
temperatura, menos emissao de poluentes e custos atrativos de implantacdo. Um modelo
matematico de processos térmicos neste tipo de reator que seja capaz de predizer as
composicdes dos gases, carvdo e temperatura possui uma grande importancia para o
estudo, compreensao, aperfeicoamento, desenvolvimento € comparacao destes processos.
O objetivo geral deste estudo foi desenvolver modelos matematicos dos processos
termoquimicos da gaseificacdo, pirdlise e combustdo em reatores de leito fluidizado para
uma futura aplicacdo em planta piloto. O modelo serd desenvolvido em codigo na
linguagem de script.m (Matlab®) e tem como foco principal a analise, aperfeigoamento e
comparagao dos processos na geracao de energia e na obtencao de produtos (gas de sintese,
alcatrdo, carvao vegetal) e o uso desses produtos como matéria-prima para produgdo de gas
de sintese, fenois, carvao, acidos, etc. Os modelos matematicos também servirdo para uma

futura aplicag@o de técnicas de controle de processo em reatores a leito fluidizado.



CAPITULO 1

1 REVISAO BIBLIOGRAFICA

Neste capitulo foi feita uma revisdo bibliografica do uso da biomassa como fonte de
energia e geracdo de produtos, dos processos termoquimicos da gaseificacdo e pirdlise da
biomassa ¢ da combustdao do gas natural, e do desenvolvimento de modelos matematicos

em reatores de leito fluidizado.

1.1 BIOMASSA COMO ALTERNATIVA ENERGETICA

A biomassa ¢ uma fonte renovavel de producdao de energia em escala suficiente
para desempenhar um papel expressivo no desenvolvimento de programas vitais de
energias renovaveis e na criacdo de uma sociedade ecologicamente mais consciente.
Embora seja uma fonte de energia primitiva, seu amplo potencial ainda precisa ser
explorado. Depois de longo periodo de negligéncia, o interesse pela biomassa como fonte
de energia renasce € 0os novos avancos tecnologicos demonstram que ela pode tornar-se

mais eficiente e competitiva (ROSILLO-CALLE et al., 2005).

A biomassa tem origem em residuos sélidos urbanos, animais, vegetais, industriais
e florestais e, voltada para fins energéticos, abrange a utilizacao desses varios residuos para
a geracdo de fontes alternativas de energia. Apresenta diferentes tecnologias para o
processamento e transformag¢do de energia, mas todas as tecnologias de biomassa
atualmente usadas no mundo possuem dois problemas cruciais: o custo da biomassa e a
eficiéncia energética de sua cadeia produtiva. A principal fonte para gerar energia da
biomassa esta nos residuos. Os residuos gerados em todo o mundo sdo recurso de grande

potencial para a obtencdo de energia apenas sob uma adequada exploracdo (CORTEZ et

al., 2008).
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Nos paises industrializados, a biomassa apresenta um papel importante na producao
total de energia, principalmente naqueles com baixo potencial hidrico aproveitavel e baixas
reservas de petrdleo. Ela também deve ser considerada através de um grande segmento de
mercado a ser explorado e desenvolvido como alternativa energética, aumentando
progressivamente sua participacdo na geragdo de poténcia e calor. Outro aspecto
importante ¢ o mercado potencial que desponta nos paises detentores das tecnologias de
conversao e utilizagdo da biomassa, em relacdo aos fornecimentos de maquinas,
equipamentos e transferéncias tecnologicas. As razdes que tornam a utilizacdo da biomassa
atrativa para fins energéticos sdo: constitui uma fonte de riqueza natural propria e
renovavel, com elevada disponibilidade e facilidade de uso; aumenta a diversificagdo dos
sistemas de geracdo de eletricidade, através de uma fonte segura, sustentdvel e
independente de fatores externos; pode ser convertida de maneira econdmica e
ambientalmente correta em diversas formas de energia (calor, eletricidade, etanol, etc.);
contribui para a redu¢do da emissdo de gases de efeito estufa; beneficios sociais de grande
importancia, principalmente para os paises em desenvolvimento, tais como: diversificagao
das atividades agricolas, aumento no nimero de empreendimentos no meio rural e a

recuperagdo de areas devastadas e degradadas pelo uso inadequado (ROSAL, 2008).

1.2 BIOMASSA COMO FONTE ALTERNATIVA DE GERACAO DE
MATERIA-PRIMA PARA OBTENCAO DE NOVOS PRODUTOS

1.2.1 Conversao de Gas de Sintese

Os dois principais componentes do gas de sintese, H, e CO, sdo as fontes para
produzir hidrocarbonetos através de varios processos cataliticos. Processos para converté-
lo em produtos incluem a conversdo em compostos como amodnia, metanol e gases
industriais e consome entre 50% e 75% do custo de producdao. Também se utiliza de seu
uso direto como gas combustivel limpo ou em turbinas a gas para produzir energia elétrica.

(PEREZ et al., 2011).
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1.2.2 Conversao de Alcatrao

O alcatrao obtido pelo processo de pirdlise radpida de biomassa ¢ uma mistura
complexa de compostos organicos, no qual, embora tenha natureza quimica diferente do
petroleo, pode ser considerado como um petroleo de origem vegetal. O alcatrdo apresenta
uma cor marrom € sua composi¢ao elementar ¢ aproximada a da biomassa utilizada. Como
fonte de materiais, provavelmente a mais promissora das aplicacdes de seu uso ¢ como
substituinte do fenol petroquimico na formulagdo de resinas fenodlicas. A fracao fenolica do
alcatrdo pode substituir o fenol petroquimico na formulacdo de resinas fendlicas em até

50% em massa (ROCHA et al., 2004).

1.2.3 Producio de Hidrogénio

Muitos paises possuem a opinido de que um dia todo o principal sistema de
fornecimento de energias para casas e transportes sera baseado em hidrogénio. Somando-se
a 1sso, o hidrogénio ¢ também o principal ingrediente na fabricagdo de fertilizantes
agricolas. Isto faz com que a produgao de hidrogénio de uma maneira sustentavel por meio
de fontes renovéveis de biomassa seja extremamente atrativa. O hidrogénio pode ser
produzido através de um processo de pirdlise da biomassa ou gaseificagdo seguidos por um

processo de reforma a vapor (PEREZ et al., 2011).

1.2.4 Conversao da Biomassa em Carvao

A principal vantagem do uso do carvao vegetal sobre o carvao fossil ou mineral é
que o primeiro praticamente ndo contém enxofre e apresenta baixa concentracdo de
nitrogénio e cinzas. Estas propriedades fazem do carvdo vegetal especialmente atrativo
para gaseificacdo e combustdo. Devido a sua inerente porosidade, biocarbonos fabricados a
partir de carvdo vegetal frequentemente apresentam uma elevada superficie especifica e

sdo excelentes adsorventes para limpezas de ar e dgua. O carvdo vegetal tem muitas
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aplicacdes na agricultura e geralmente ¢ usado como condicionador do solo e redutor das
emissdes de gases do efeito estufa. O Brasil ¢ um grande de carvdo vegetal, responsavel
por cerca de 28% da produ¢do mundial, sendo também o Pais de maior consumo de carvao
vegetal, principalmente na industria siderurgica onde ¢ usado como termorredutor (PEREZ

etal.,2011).

1.3 GASEIFICACAO

A gaseificagdo € o processo termoquimico de converter um insumo so6lido ou
liquido num gas com caracteristicas basicamente combustiveis, através de sua oxidagdo
parcial a temperaturas intermedidrias, isto €, temperaturas acima das recomendadas nos
processos de pirodlise rapida e abaixo das recomendadas nos processos de combustdo. Ao
processo de gaseificacdo sdo supridas quantidades restringidas de oxigénio, na forma de
oxigénio puro ou simplesmente ar atmosférico, dependendo, principalmente, do uso final
do gés obtido. O material carbonoso solido pode também ser gaseificado na presenga de
quantidades relativas de vapor de dgua superaquecido sendo incorporados ao agente de
gaseificagdo (oxigénio ou ar), com o objetivo principal de produzir uma mistura gasosa
especial, conhecida como gas de sintese ou syngas, basicamente rica em hidrogénio e
monoxido de carbono. A gaseificacdo com ar produz um gés de baixo poder calorifico, de
aproximadamente 5 MJ/Nm’, e contendo ao redor de 50% em volume de nitrogénio na
mistura gasosa de saida do reator (base seca). Ja quando a gaseificacdo ¢ realizada com
oxigénio puro ou misturas de oxigénio e ar ou ar com vapor de agua, o gas obtido tem um
maior poder calorifico, devido ao fato de que ¢ um gés isento ou com baixos teores de
nitrogénio livre na mistura. Nesse caso, a mistura pode alcancar um poder calorifico de

aproximadamente 10 a 15 MJ/Nm® (LORA et al., 2008)

O gas produzido tem que ser tratado de modo a atender aos requisitos de sua
aplicacdo no uso final. Nos sistemas acoplados de gaseificagdo — combustdo, os gases nao
sdo tratados. Para as aplicagdes em turbinas a gas em sistemas de geragao de eletricidade, o
gas deve entrar livre de particulados, alcatrdo, compostos de enxofre e de cloro e de metais
alcalinos para garantir a integridade da parte quente da turbina. Para as aplicagdes em

motores de combustdo interna, o gas deve ser resfriado para garantir que cada cilindro
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receba um aporte energético suficiente, além de ser necessario o controle dos teores de
alcatrdo e particulados para assegurar que as valvulas e os cilindros estejam protegidos.
Nas aplicagdes em células a combustivel, ¢ necessario que o gés tenha alto teor de
hidrogénio e ndo esteja contaminado por enxofre e cloro, para assegurar a protecao dos
eletrodos. Para as operacdes de sintese, como a producdo de metanol e hidrogénio, os
particulados e as substancias contaminantes devem ser removidos para evitar o

envenenamento dos catalisadores (FAAL et al., 2005).

De um modo geral podemos dizer que existem duas principais rotas de interesse
para a producdo e expansdo em escala da tecnologia de gaseificagdo. A primeira ¢ a
producdo combinada de calor e de energia elétrica, neste caso um géas combustivel de
qualidade média para alta ¢ pretendido, dependendo da rota posterior de uso, isto €, queima
direta em fornos, fornalhas, ou caldeiras, ou diversos tipos de acionamentos primarios, tais
como turbinas a vapor, turbinas a gas, motor alternativo de combustdo interna, etc. A
segunda rota ¢ a obtencdo de gids de sintese, gis de elevada qualidade que pode ser
posteriormente reformado em reator catalitico ou fermentativo para a obtengdo de
combustiveis liquidos hidrocarbonetos, alcodis, hidrogénio, além de alguns insumos

quimicos e especialidades quimicas, como ésteres, amonia, etc. (LORA et al., 2008).

A Figura 1.1 ilustra esquematicamente a relagdo entre a gaseificagdo, o agente
gaseificante e sua possivel aplicacdo com os produtos produzidos. Como pode-se observar,
obtenc¢do econdmica de gas de poder calorifico médio ou alto s6 ¢ possivel utilizando-se ar,

oxigénio puro e misturas de oxigénio como agentes de gaseificacdo (REED, 1981).
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Figura 1.1- Rotas de gaseificacdo baseada no tipo de agente gaseificante.
Fonte: (REED, 1981)

1.4 PIROLISE

r

A pirdlise ¢ um processo fisico — quimico no qual a biomassa ¢ aquecida a
temperaturas entre (500°C — 800°C) em atmosfera ndo oxidante, dando lugar & formagéo de
um residuo so6lido rico em carbono (carvdo) e uma fragdo volatil composta de gases e

vapores organicos condensaveis (licor pirolenhoso). As propor¢des desses compostos
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dependem do método de pirdlise empregado, dos parametros do processo e das

caracteristicas do material a ser tratado (BEENACKERS & BRIDGWATER, 1989).

Um dos processos mais antigos de pirdlise ¢ a carbonizagao (pirdlise lenta), o qual
se caracteriza pelo uso de baixas taxas de aquecimento com o objetivo de maximizar a
producdo de carvao vegetal. Outro processo comumente realizado ¢ chamado destilagao
seca ou destrutiva, em que se empregam taxas de aquecimento maiores € se procura
maximizar a producdo de liquidos. Assim, até o século passado, buscava-se o carvao
vegetal para uso doméstico e como componente de tintas e remédios. Posteriormente,
comecou a ser utilizado na siderurgia, como redutor do Fe,Os; na produgdo de acos

(LUENGO & CENCIG, 1988).

Em épocas contemporaneas, verifica-se um interesse crescente no desenvolvimento
de formas diferentes de pirolise. Com o estudo dos mecanismos da pirolise sugeriu-se a
modificacdo substancial das propor¢des de gases, liquidos e solidos produzidos, através do
aumento das taxas de aquecimento e variagdes da temperatura final de pirdlise, o que
resulta nas pirdlises rapida, flash, e ultrarrapida, que proporcionam altos rendimentos de
liquidos (alcatrdao), acima de 70% (b.s) em escala de laboratorio. Esses processos envolvem
taxas de aquecimento muito altas, combinadas com temperaturas em torno de 650 °C ¢
curtos tempos de residéncia com rapido resfriamento dos produtos liquidos. A rapida
reacdo minimiza a formacdo de carvao e, sob severas condi¢des, o carvao ¢ muito pouco
produzido. A temperaturas maiores maximiza-se a producdo de gases. A pirdlise, sob essas
condigdes, ¢ classificada em pirdlise rapida, flash e ultrarrapida, de acordo com as taxas de
aquecimento e tempos de residéncia empregados. Podem ser realizados processos
utilizando atmosferas inertes (por exemplo, nitrogénio e vacuo) ou reativas, como, por
exemplo, hidrogénio (hidropirdlise) e metano (metanopirdlise). Nesses casos, variam 0s
produtos obtidos; em geral, conseguem-se compostos com menor teor de oxigénio e
melhores propriedades para serem utilizados como combustiveis ou produtos quimicos
(LUENGO et al., 2008). A Tabela 1.1, a seguir, faz uma comparagdo entre as principais
tecnologias de pir6lise utilizadas com os pardmetros de operacdo e os produtos principais

obtidos em cada processo.
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Tabela 1.1-Versoes da tecnologia de pirdlise

Processo de Tempo de Taxa de Temperatura
Produtos principais
pirdlise residéncia aquecimento  maxima (°C)
Carboniza¢do Horas-dias Muito pequena 400 Carvao vegetal
Convencional 5-30min Pequena 600 Alcatrdo, carvao e gas
Rapida 0,5-5s Intermediéria 650 Alcatrao
Flash pirolise <ls Alta <650 Alcatrdo, gas
. Produtos quimicos e gas
Ultrarrapida <0,5s Muito alta 1000
combustivel
Viacuo 2-30s Intermedidria 400 Alcatrdo
Alcatrao e produtos
Hidropirolise <10s Alta <500 ‘
quimicos
Metanopirdlise <10s Alta >700 Produtos quimicos

Fonte: (BRIDGWATER & BRIDGE, 1991)

1.5 COMBUSTAO DO GAS NATURAL EM REATORES DE LEITO
FLUIDIZADO

Em se tratando de combustdo, os combustores a leito fluidizado possuem
propriedades térmicas interessantes em comparacao aos combustores convencionais. A
grande area de contato que existe entre o gas comburente € o combustivel solido
particulado provoca altas taxas de geragdo de energia durante a queima de combustiveis
solidos e eficiente troca térmica para o caso de combustdo com a presenca de particulas

solidas inertes (KUO, 1986).

O gés natural ¢ uma mistura de hidrocarbonetos leves com composi¢do em torno de
90% de CHa, nos quais a temperatura ambiente e pressdo atmosférica permanecem no

estado gasoso. E considerado um combustivel limpo em comparacdo aos combustiveis
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liquidos comuns. Combustores a leito fluidizado potencialmente tém uma producgdo
bastante reduzida de poluentes com NOy e SO, em relagdo aos outros tipos de
combustores. Eles podem operar a temperaturas em torno de 850 °C, enquanto que,
combustores convencionais trabalham a altas temperaturas, acima de 1200 °C. A literatura
reporta ainda que a temperatura de 800 °C ndo existe produgdo térmica de NOy € em
temperaturas em torno de 900 °C ¢é possivel conseguir alta eficiéncia no processo de
combustdo neste tipo de combustor. A escolha do gés natural como combustivel contribui
ainda mais para uma baixa formacao de poluente, pois 0 metano ¢ o hidrocarboneto de
combustdo mais limpa. Assim o desenvolvimento da tecnologia de combustores de gés
natural em leito fluidizado tem grande importancia ambiental e economica (FARIAS,

2004).

1.6 MODELAGEM MATEMATICA DE SISTEMAS TERMICOS EM
REATORES DE LEITO FLUIDIZADO

Modelagem matemadtica de sistemas térmicos em reatores de leito fluidizado ¢é
bastante complexa. Reatores a leito fluidizado possuem caracteristicas fluidodindmicas
muito especificas conforme o grau de fluidizacdo, o que dificulta o seu entendimento
hidrodinamico de uma maneira geral. A maioria dos parametros usados neste tipo de reator
¢ obtido por correlagdes que sdo aplicaveis para um determinado regime de fluidizagdo ou
faixa deste. A maioria dos processos operando em leito fluidizado ocorre no regime de
contato gas-solido, onde o solido pode ser um catalisador, um inerte responsavel por
absorver a energia liberada pela reacdo ou uma mistura de inerte e catalisador. Para o
regime borbulhante geralmente emprega-se uma divisdo da fase gés em fase bolha (diluida)
e emulsdo (fase densa). As equacdes parciais ou ordindrias obtidas por balancos de massa e
energia em reatores para sistemas térmicos como a gaseificacdo e pirolise da biomassa e a
combustio do gas natural recai sobre problemas de equagdes stiffs devido a altas taxas de
conversdes dos componentes e de geracdo de energia na forma de calor, principalmente
quando ocorre qualquer tipo de combustdo. A resolucdo de equagdes diferenciais stiffs

envolvem métodos numéricos com determinadas caracteristicas para permitir a
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convergéncia numérica do sistema, o que dificulta um pouco a abordagem computacional

para sistemas térmicos.

1.6.1 Modelagem Matematica em Reatores de Leito Fluidizado para

Gaseificacao da Biomassa

Stecco & Michelini (2001) desenvolveram um modelo unidimensional para o
processo de gaseificagdo em reatores de leito fluidizado considerando duas fases presentes
no reator, a fase densa no qual se encontra a maioria dos solidos e uma fase diluida
(bolhas) com pouquissimos sé6lidos presentes. O reator € modelado como a soma de varios
reatores elementares de espessura dz, conforme a Figura 1.2. As equacdes diferenciais

obtidas sdo resolvidas para as duas fases presentes ( fase densa e bolhas).
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Figura 1.2 — Modelo duas fases do reator
Fonte : (STECCO & MICHELINI, 2001)

Um melhoramento da eficacia do modelo podia ser obtido se dados experimentais
mais detalhados estivessem disponiveis para permitir um melhor ajuste dos parametros

principais.
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Sadaka et al. (2002) obtiveram um modelo matematico da gaseificacdo de biomassa
em leito fluidizado bastante interessante, eles consideram uma desvolatilizag¢do instantanea
da biomassa e combustdo do carvao no inicio do leito e a gaseificagdo no restante do
reator. O reator foi dividido em quatro zonas hidrodindmicas bastantes distintas: zona de
jateamento, de bolha, de coalescéncia de bolhas (s/ugging) e escoamento livre (freeboard).
Equacdes diferenciais parciais para as composi¢des dos gases e do carvao e da temperatura
das fases foram obtidas para cada uma destas zonas, através de balangos de massas e
energia numa se¢ao da mesma. Uma discretizagdo numérica por métodos dos elementos
finitos foi feita para resolugdo das equagdes. A Figura 1.3 mostra a divisdo do leito
proposta. Foi possivel acompanhar a concentragdo dos componentes e da temperatura em

cada fase de forma clara e coerente com os dados experimentais.
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Figura 1.3 — Divisao hidrodindmica do leito
Fonte: (SADAKA et al., 2002)

Nikoo & Mahinpey (2008) fizeram uma simulagdo no ASPEN PLUS para o

processo de gaseificacdo como um todo. Considerou a decomposicdo da biomassa da
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alimentagdo, as reacdes volateis, a gaseificacdo do carvao e o processo de separacdo gas-

solido. A Figura 1.4 mostra o diagrama do processo no simulador.
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Figura 1.4 — Diagrama do processo de gaseificacdo em reator de leito fluidizado no
ASPEN PLUS
Fonte: (NIKOO & MAHINPEY, 2008)

Os resultados das simulagdes foram comparados com dados experimentais obtidos
a partir da gaseificacido de pinheiros em um reator de leito fluidizado em escala
laboratorial. Nas simula¢des feitas foi possivel averiguar o efeito do acréscimo de vapor no
processo de gaseificacdo através de duas entradas para a alimentagdo, uma para o ar de

fluidizacdo e a outra para o vapor.

Feng et al. (2008) desenvolveram um modelo matematico para o processo de
producdo de hidrogénio através da gaseificacdo da biomassa em reator de leito fluidizado
com ar como agente fluidizante. O processo consiste em um gaseificador de leito
fluidizado seguido de um reator de reforma a vapor e um reator de membrana (Agua — gas
shift). O reator de leito fluidizado foi modelado usando a teoria das duas fases com fluxo
pistonado em estado estaciondrio e ndo isotérmico. Um modelo cinético para a
gaseificagdo bastante robusto tirado da literatura foi usado, permitindo o acompanhamento

de quantidades de alcatrdo presente no reator. Simulagdes do modelo matematico do
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gaseificador foram feitas e comparacdes com dados experimentais da literatura foram

realizadas, obtendo boa concordancia. A Figura 1.5 ilustra o processo estudado.
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Figura 1.5 — Diagrama do processo de produ¢do de hidrogénio
Fonte: (FENG et al., 2008)

Gordillo & Belghit (2010) obtiveram um modelo matematico para o processo de
gaseificagdo da biomassa em reator de leito fluidizado usando apenas vapor como gés de
fluidizagdo. A gaseifica¢do a vapor ¢ um processo basicamente endortérmico e uma fonte
de energia externa ¢ neccessaria para o processo. Gordillo & Belghit (2010) em seu
trabalho apresentaram como fonte externa de energia um reator nuclear o qual aquece o
vapor até a temperatura da gaseifica¢do através de um trocador de calor, de acordo com a
Figura 1.6. A teoria das duas fases foi implementada no modelo matematico do
gaseificador com as fases bolhas e emulsdo e com a transferéncia de massa e calor entre as
fases ocorrendo apenas da bolha para emulsdo e da emulsdo para os solidos. Através de um
balanco de massa e energia em um volume de controle do reator foi obtido um sistema de
equagoes diferencias parciais para cada fase e que foi resolvido pelo método dos volumes

finitos e com formulag¢do upwin para evitar oscilagoes.
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Figura 1.6 — Processo de gaseificacdo a vapor
Fonte: (GORDILLO & BELGHIT, 2010)

[liuta et al. (2010) propuseram um novo conceito para o processo de gaseificagdo e

combustio da biomassa o qual consiste em um reator de leito fluidizado ciclico com varios

compartimentos onde ocorrem os processos de gaseifcacdo e combustdo da biomassa

separadamente, conforme a Figura 1.7.
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Figura 1.7 — Modelo de reator ciclico e compartilhado

Fonte: ( ILIUTA et al., 2010)

Nos compartimentos de gaseificacdo foi usado vapor como agente gaseificador e

nos compartimentos da combustdo foi usado ar como gas de fluidizagdo. A energia

necessaria para o processo de gaseificagdo € obtida através da troca de calor por condugao

pelas paredes que separa os compartimentos. Um modelo matematico ndo isotérmico, a
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pressdo atmosférica e transiente foi desenvolvido para o reator de leito fluidizado baseado
na teoria das duas fases e permitiu a incorporacdo da recirculagdo de sélidos do leito

através do conceito de rastro de solidos arrastado pelas bolhas.

1.6.2 Modelagem Matematica em Reatores de Leito Fluidizado para

Combustao do Gas Natural

Pre et al. (1998) publicaram um modelo matematico da combustdo do metano em
um reator de leito fluidizado com particulas de areia como inertes usando como agente da
fluidizagdo o ar. O modelo hidrodindmico do leito ¢ baseado no ‘bubble assemblage
model’ que considera a existéncia de bolhas de tamanhos diferentes no leito. O modelo
incorporou a troca térmica entre fases e também a troca de irradiagdo com a parede do
reator. O leito fluidizado ¢ dividido em varios compartimentos onde em cada
compartimento existe duas fases (bolhas e emulsdo). Para cada compartimento N ¢ escrito
um balanco de massa e energia. Pre ef al (1998) realizou também um estudo experimental
em um reator piloto de 180 mm de didmetro onde obteve dados experimentais para
comparagdo com o seu modelo matematico desenvolvido. Os dados experimentais

obtiveram uma boa concordancia com os simulados.

Chaouki et al. (1999) produziram um estudo da combustio do gis natural em
reatores de leito fluidizado com particulas inertes de areia operando entre 800 e 1000 °C.
Foi estudado tanto o regime turbulento quanto o borbulhante. Os resultados experimentais
mostraram a excelente uniformidade térmica e o bom controle de temperatura nestes

reatores.

Hemati et al. (2008) desenvolveram um modelo matemdtico de leito fluidizado
acoplado com a regido de freeboard onde foi possivel verificar os efeitos da combustao do
gas natural nesta regido quando o leito opera numa temperatura inferior a 800 °C. O
modelo hidrodinamico do leito é o ‘bubble assemblage model’ ¢ o modelo matematico do
reator em estado estacionario ¢ representado por um sistema de equagdes diferenciais ndo
linear para a regido do leito e freeboard, e foram resolvidas pelo método de Newton —
Raphson. A comparacdo dos resultados simulados com dados experimentais obtidos num

reator piloto de 180 mm de diametro e 1400 mm de altura obteve excelente concordancia.
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1.6.3 Modelagem Matematica em Reatores de Leito Fluidizado para

Pirolise da Biomassa

Luo et al. (2004) propuseram um modelo matematico para a pirdlise rapida da
madeira em leito fluidizado com agente de fluidizacdo o nitrogénio. Foi considerada uma
cinética da pirdlise rdpida em duas etapas consecutivas: a primdria que estabelece a
decomposi¢do da biomassa em alcatrdo, gis e carvdo e a secundaria responsavel pelo
craqueamento do alcatrdao produzido na cinética primaria. Um balanco entalpico e de
massa foi feito ao longo do reator levando em consideragdo o raio da particula de
biomassa. Um reator experimental de leito fluidizado com 80 mm de didmetro e 1200 mm
de altura operando numa faixa de temperatura de 450 a 700 °C foi usado para validagdo do
modelo. Foi possivel verificar o efeito da densidade de temperatura do leito, o efeito do

tamanho da particula e da taxa de alimentag¢do no processo de pirdlise.

Kaushal & Abedi (2010) em seu modelo matematico estaciondrio e unidimensional
para pirdlise em reator de leito fluidizado consideraram escoamento de gés como fluxo
pistonado e as bolhas livres de solidos. O leito foi dividido em zona densa e zona de
escoamento livre (freeboard), a zona densa foi dividida em N células de volume de
controle onde se aplicou balangos de massa e energia. A zona de escoamento livre foi
modelada como fluxo pistonado. O modelo foi implementado em ambiente Visual C++ e
uma rotina iterativa de Newton-Raphson foi usada para resolver o sistema de equagdes.
Apos convergir o modelo gera os rendimentos dos produtos, a concentracao dos gases € a
temperatura média do leito. A comparagao com dados experimentais do modelo mostrou

bons resultados.



CAPITULO 2

2 MODELAGEM MATEMATICA

Neste capitulo serdo abordados os seguintes topicos referentes a modelagem

matematica de processos térmicos em reatores de leito fluidizado:

Modelos e divisdes hidrodinamicas para reatores de leito fluidizado
Divisdo hidrodindmica do reator de leito fluidizado adotada neste trabalho
Modelo hidrodinamico do leito borbulhante desenvolvido neste trabalho

Modelo hidrodinamico da regido de slugging desenvolvido neste trabalho

AN NN

Modelo matematico do reator de leito fluidizado borbulhante desenvolvido neste

trabalho.

v" Modelo matematico do reator de leito fluidizado circulante desenvolvido neste
trabalho

v Condigdes de contorno para o processo de gaseificagdo no leito fluidizado usadas
no trabalho

v Condigdes de contorno para o processo de pirdlise em leito fluidizado usadas no
trabalho

v Condig¢des de contorno para o processo de combustdo do gis natural em leito

fluidizado usadas no trabalho

Condigdes de contorno para o leito fluidizado circulante usadas no trabalho

Cinética da gaseificagdo da biomassa usada no presente trabalho

Cinética da pirolise rapida usadas neste trabalho

D N N NI N

Cinética da combustao do gas natural usadas neste trabalho

Os modelos matematicos aqui desenvolvidos foram utilizados nos seguintes casos de

estudos apresentados no Capitulo 4 deste trabalho:
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CASO 1: Gaseificagdo em reator de leito fluidizado borbulhante.

CASO 2: Gaseificagdo em reator de leito fluidizado circulante.

CASO 3: Pirdlise isotérmica em reator de leito fluidizado borbulhante.

CASO 4: Pirdlise isotérmica em reator de leito fluidizado borbulhante com slugging.

CASO 5: Pirdlise isotérmica em reator de leito fluidizado circulante.

CASO 6: Combustao do gas natural em leito fluidizado borbulhante

CASO 7: Combustao do gés natural em leito fluidizado circulante

CASO 8: Influéncia da quantidade de sélido arrastado pelas bolhas no processo de

combustao do gas natural
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2.1 MODELOS E DIVISOES HIDRODINAMICAS PARA REATORES DE
LEITO FLUIDIZADO

2.1.1 Leito Fluidizado Borbulhante

O gés entra no leito em velocidades maiores que no leito fixo, forma bolhas e estas
modificam completamente o regime de contato gas-solido em relagdo ao leito fixo; no leito
fluidizado borbulhante a velocidade do gas ainda ndo ¢ alta o suficiente para que a

presenca de solidos acima da superficie do leito seja aprecidvel; este € o regime que mais

foi estudado pela teoria da fluidizacdo (FARIAS, 2004).

A conversao de reagentes em leitos borbulhantes pode variar muito em comparagao
com escoamento pistonado € um pouco menos em relagdo ao escoamento de mistura
perfeita, conforme a Figura 2.8. Tais desvios sao devidos ao modo de contato gas-solido e
escoamento no leito. O desvio do leito borbulhante do contado ideal tem sido estudado e

varias abordagens t€m sido propostas (LEVENSPIEL, 2000).
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Figura 2.8 — A conversdo de um reagente em reator de leito fluidizado borbulhante ¢
geralmente menor do que para os escoamentos pistonado e com mistura perfeita.

Fonte: (LEVENSPIEL, 2000)
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O Modelo de dispersao e de tanques em série foi uma das primeiras tentativas de
modelar o reator e usava apenas um pardmetro ajustavel. O reator era modelado como
pistdo com ou sem dispersdo axial. Os resultados simulados para esse tipo de modelo
foram muito inferiores aos reais, medidos experimentalmente. Tal desvio acontecia devido
ao contato gas-sélido no leito ser inferior a0 modelo de escoamento ideal por causa dos
canais preferenciais de escoamento formados no leito. O Modelo DTR para reatores de
leito fluidizado faz uso da fung¢do DTR para calcular as conversdes. A taxa de reagao
catalitica de um elemento de gas depende da quantidade de solidos em sua vizinhanga.
Como os modelos DTR tentam calcular a conversao a partir de uma constante fixa de taxa,
essa suposicdo ¢ falha, pois além dos sélidos estarem distribuidos de forma diferente entre

as fases presentes no leito, o tempo de residéncia do gas ¢ diferente em cada fase

(LEVENSPIEL, 2000).

O Modelo de distribui¢do de tempo de contato considera a informagdo dada pela
DTR e considera que o gas mais rapido fica localizado na fase bolha e o mais lento na fase
emulsdo. Uma abordagem na qual a constante de taxa dependesse do tempo de

permanéncia do gas em cada fase foi usada por Gilliland e Knudsen (1971).

k =k t™ @.1)

Em que m ¢ um parametro a ser ajustado. Combinando com a fun¢do DTR

chegamos a seguinte expressao da conversao:

La _ [ o—kot™
ca = Jy e Edt (2.2)

O Modelo de duas regides ¢ um modelo de ajuste de curvas e contém seis
parametros ajustaveis, sua representacdo esquemadtica encontra-se na Figura 2.9. Este
modelo pode propiciar um bom ajuste, no entanto, nada prevé e ndo proporciona
entendimento do assunto. Alguns ajustes de seus parametros ndo tiveram nem sentido
fisico, como exemplo, o volume de uma fase sendo ajustada a valores negativos

(LEVENSPIEL, 2000).
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Figura 2.9 — Modelo bifasico para representar o leito fluidizado borbulhante, com seis
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parametros a serem ajustados: vy, Vi, (D/u.L);, (D/uL),, m; e K.

Devido aos resultados ruins dos modelos anteriores, chegou-se a conclusdo que
seria necessario conhecer mais sobre a hidrodindmica do leito. Duas grandes descobertas

foram muito importantes para o estudo da hidrodinamica no leito, sdo elas:

Davidson e Harrison (1963) verificaram experimentalmente que a velocidade de
ascensdao da bolha depende do tamanho da bolha e que o comportamento do gis na

vizinhanca da bolha depende somente da velocidade relativa entre a bolha ascendente e o

gas da emulsdo ascendente.

Rowe e Partridge (1962,1965) descobriram experimentalmente que cada bolha

individual ascendente de gas carrega atras dela um rastro de solidos.
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Figura 2.10 — Comportamento do gas na vizinhanga da bolha.

Fonte: (Kunii & Levenspiel, 1969)
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Figura 2.11 — Rastro de s6lidos carregado pela bolha
Fonte: (FARIAS, 2004)

2.1.2 Leito Fluidizado Borbulhante com S/ug

Com o aumento da velocidade no leito o surgimento de bolhas grandes, devido a
coalescéncia com outras bolhas, com didmetro superior a um terco do didmetro do reator &
um fendmeno que se da o nome de slugging e que pode ser considerado como um regime
de transi¢do entre o borbulhante e o turbulento. As bolhas grandes possuem grande energia

e ao se romperem pelo choque com a parede do reator ou na superficie do leito libera

grande energia ocasionando uma maior turbuléncia no leito.
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Este regime ¢ caracterizado por uma maior ou menor periodicidade com que a
superficie do leito sobe ou entra em colapso, produzindo oscilagdes e queda de pressdo
através do leito. Este regime ¢ muito dependente da geometria do leito e quase sempre ¢é

indesejavel porque reduz o desempenho de operagdes fisicas e quimicas no reator.

2.1.3 Leito Fluidizado Circulante

Usando velocidades de gas maiores do que aquelas para o leito fluidizado
borbulhante encontramos sucessivamente, os regimes turbulento, de fluidizacdo rapida e de
transporte pneumatico. Nestes regimes de contato, os solidos sdo arrastados para fora do
leito e t€ém de ser substituidos ou recirculados. Logo, em operacdes continuas, temos o leito

fluidizado circulante (LEVENSPIEL, 2000).

A velocidades maiores, o leito fluidizado borbulhante, se transforma em um leito
turbulento, ndo ha bolhas distintas, hd muita agitagdo e movimento violento dos s6lidos. A
superficie do leito denso enfraquece € ha um aumento crescente de solidos na regido
diluida de sélidos acima da regido densa. O escoamento de géas na regido densa estd entre
os escoamentos do leito fluidizado borbulhante e pistonado. Em leitos de s6lidos grossos e
finos, podemos observar uma distribuicdo um pouco diferente com a altura, uma diferenca
acentuada entre as regides densa e diluida e uma superficie pronunciada da fase densa. Este
comportamento € mais tipico em combustores a leito fluidizado e ndo em sistemas com
reagdes cataliticas. A velocidades de gas ainda mais altas, o leito entra no regime de
fluidizagao rapida. Uma caracteristica desta transi¢do ¢ que o arraste de solidos aumenta
drasticamente neste ponto. No regime de fluidizacdo rapida o movimento de sélidos na
regido inferior do vaso se torna menos cadtico e parece apresentar um nucleo diluido em
solido rodeado por uma zona anular (zona proxima a parede) mais densa. A regido superior
retém seu comportamento com decaimento exponencial. Finalmente a velocidades de gas
muito mais altas, excedemos o que chamamos de velocidade de choque. Acima deste valor,
o leito estd em transporte pneumatico. Neste regime as particulas estdo bem distribuidas
neste reator, sem zona proxima a parede ou zona com escoamento descendente, mas com
uma leve diminui¢do na fracao de sélidos com a altura. Assim, podemos supor escoamento

pistonado de s6lidos e de gés na direcao ascendente do vaso (LEVENSPIEL, 2000).
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Dentre os modelos desenvolvidos nas pesquisas sobre o leito fluidizado
borbulhante, todos aqueles baseados na teoria da bolha de Davidson falham quando
aplicados a outros regimes de fluidizac¢do, pois em altas velocidades nao se distinguem
mais bolhas no leito, e sim vortices, regides mais densas e outras mais diluidas. Diversos
modelos foram utilizados na literatura para descrever o leito fluidizado circulante, dentre
eles os modelos para reatores pistdo, mistura, tanques em série, pistdo com dispersdo axial
e os baseados na teoria das duas fases. A dificuldade de avaliagdo experimental de alguns
parametros limita a escolha de um modelo mais adequado, com isso, os varios trabalhos
publicados costumam apenas se ajustar a algum conjunto de dados experimentais, sendo
geralmente ineficientes para extrapolacdo ou mudanca de escala (ROSAL, 2008). A Figura

2.12 mostra a divisdo hidrodinamica para o reator de leito fluidizado.
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Figura 2.12 — Classifica¢do hidrodinamica para o reator a leito fluidizado.
Fonte: (LEVENSPIEL, 2000)

2.2 DIVISAO HIDRODINAMICA DO REATOR DE LEITO FLUIDIZADO

Para modelar matematicamente o reator de leito fluidizado dividimos o reator em 2
ou em 3 regides conforme a ocorréncia ou nao de bolhas grandes. O critério de divisdo do

leito borbulhante e leito com sl/ugging, neste trabalho, baseia-se em duas correlagdes da
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literatura. Segundo Yagi e Muchi (1952) ndo ocorrera bolhas grandes se a Equagdo 2.3 for

satisfeita.

IA

)

(%) 2.3)

Se a altura do leito for maior que a altura critica calculada pela Equagdo 2.3, entao,
a presenca de bolhas grandes ocorrerd se a velocidade superficial do gas superar a
velocidade minima de slugging calculada pela Equacdo 2.4 (BAEYENS & GELDART,
1974), ou seja, bolhas com didmetro maior que um ter¢o do didmetro do reator serdo
formadas no leito. A altura do leito em que comeca o slugging ¢ calculada a partir da

primeira bolha formada no leito com diametro maior que 1/3 do diametro do reator.

2
Uns = Unms + 0,16(1,34D""° — H,,-)" + 0,07,/gD, (2.4)

Para o calculo da altura do leito na condi¢do de minima de fluidizagdo foi usado a

Equacdo 2.5 abaixo:

Vs
Hmy = A(1—gmy) (2.5)
Na qual:
ms
5T
A altura do leito dinamico foi calculada pela Equagdo 2.6, a seguir.
1-&m
H = Hyy (<1£T)f) (2.6)
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Assim o reator de leito fluidizado ¢ dividido em duas ou trés regides: regido de
borbulhamento, regido de coalescéncia ou slugging (se esta vier a ocorrer), e regido de

escoamento livre (freeboard). A Figura 2.13 mostra o esquema de divisao do reator.

gas gas
T Ezcoamenta livee
T Ezcoamento livre
emuls8n : 7 (S ) ZOna deﬁ
; leita borbulhante bolha grande coalescencia
Bl —— |
halha o
oL S
4 s 5 leito borbulhante
L emulzan L g ;;
distribuiclar distribuicor — e

T sl laj

Figura 2.13-Divisdo hidrodinamica do reator de leito fluidizado

Fonte (adaptacdo): (Cortez, 2002)
2.3 MODELO HIDRODINAMICO DO LEITO BORBULHANTE

Para modelar o leito fluidizado borbulhante foi usada a teoria das duas fases (bolha,
emulsdo). Com uma consideragdo de incorporar o rastro de solidos pela bolha e também a
recirculagdo dos so6lidos e gases dentro do proprio leito, optou-se por utilizar o modelo K-L
(KUNII & LEVENSPIEL, 1969) com algumas modificagdes ¢ mudancas nos calculos de
alguns parametros. As principais caracteristicas do modelo hidrodindmico abordado neste

trabalho sdo as seguintes.
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+ Bolhas de didametro variavel ao longo do comprimento do reator

+ Bolhas possuem duas regides distintas a sua volta: regido de rastro e regido de

nuvem

4+ Existéncia de solidos no interior das bolhas

+ Arrastamento de solidos pelas bolhas (rastro)

4+ Incorpora o efeito da recirculagdo do leito através do calculo da velocidade do

solido na fase emulsdo e da velocidade do gas na emulsao

4+ Porosidade na emulsdo diferente da porosidade na condigdo de minima de

fluidizacao

+ Trabalha-se com fra¢do de bolha, porosidade na emulsdo e porosidade na bolha

médias

As principais correlagdes hidrodindmicas usadas neste modelo para simular o leito

fluidizado borbulhante estdo listadas na Tabela 2.1.
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Tabela 2.1-Parametros hidrodindmicos

Parametros

Formula

Referéncia

Velocidade minima de fluidiza¢ao

Velocidade emulsao

Velocidade da bolha

Velocidade do solido na emulsido

Velocidade do gas na emulsao

Didmetro minimo da bolha

Diametro maximo da bolha

Diametro da bolha

Porosidade na bolha

Porosidade na emulsdo

Porosidade média

Fragdo de bolhas

Coeficiente de transferéncia de massa

bolha-nuvem

Coeficiente de transferéncia de massa

nuvem-emulsdo

Coeficiente de transferéncia de massa

(gas) bolha-emulsao

Coeficiente de transferéncia de massa

(s6lido) rastro-emulsdo

Coeficiente de troca térmica bolha-

nuvem

Coeficiente de troca térmica nuvem-

emulsdo

Coeficiente de troca térmica bolha-

emulsdo

Coeficiente convectivo de calor para o

solido

Upy = (Ld> [1/(1135,7 +0,040847) — 33,7]
Pglyp

() -|E=2) )

w, = U, = Upy + 0.711(gd,) "2

adu,

Yse =T 6 —_as

Ar(Uo - Ue):|0'4

Ng

dpy = 0,347[
dbm = 0'652[Ar(Uo - Ue)]o'4

H
dy = dyy — (dp — dbo)e—os(ﬁ)

Uo - Umf)

&, =1—0,466exp (— 4439

£ = &qp + 2 —0,05%exp (— 4429
e=08¢g+ (1—06)e,

6 =0,466 + 0,533 [1 - exp( -

U DOS 5025
Kpei = 45 (dlf) +585 (L)

b d[l,,ZS
0,5
g,Duy\
Kooy = 6,78( Catl ")
1 db

300 -e&)u,
ve = 1= 0)e, d,

Uu - Umf)

Uu - Umf
4,413

05
U, poC, kopoCyo)t 902
Hyos = 45 fPg ng+5'85( 9Pg zalgz)s 9
» db db:
ek poCootty\ ™
Heoi = 6,78 <7e 2Pa vy ”)
b

PP =2+ 0,6Re'/2Pri/

(BOTTERILL & BESSANT, 1976)

(ABRAHAMSEN & GELDART, 1980)

(DAVIDSON & HARRISON, 1963)

(KUNII & LEVENSPIEL, 1969)

(KUNII & LEVENSPIEL, 1969)

(MORI & WEN, 1975)

(MORI & WEN, 1975)

(MORI & WEN, 1975)

(CUl et al., 2000)

(CUTI et al., 2000)

(KUNII & LEVENSPIEL, 1969)

(CUTI et al., 2000)

(KUNII & LEVENSPIEL, 1969)

(KUNII & LEVENSPIEL, 1969)

(KUNII & LEVENSPIEL, 1969)

(KUNII & LEVENSPIEL, 1969)

(KUNII & LEVENSPIEL, 1969)

(KUNII & LEVENSPIEL, 1969)

(KUNII & LEVENSPIEL, 1969)

(KUNII & LEVENSPIEL, 1969)
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2.4 MODELO HIDRODINAMICO DA REGIAO DE SLUGGING

A regido do leito em que ocorre o slugging se caracteriza por ser um regime de
transicdo entre o leito borbulhante e o leito turbulento, no s/ugging o regime de contato
entre as fases bolhas e emulsdo ¢ modificado devido as bolhas se tornarem maiores pelas
suas coalescéncias e também por suas explosdes, ocasionando turbuléncia na regido do
leito. Em relag@o aos parametros hidrodinamicos usados no leito borbulhante, presentes na
Tabela 2.1, trés parametros se tornam importantes para definir a regido de slugging:
velocidade da bolha, coeficiente de transferéncia de massa bolha/emulsao e coeficiente de
troca térmica bolha/emulsdo. Esses trés parametros sdo calculados no modelo, para esta

regido, através das correlagdes mostradas na Tabela 2.2.

Tabela 2.2-Parametros hidrodindmicos para o s/ugging no leito

Parametros Féormula Referéncia
Velocidade da bolha up = U, — Upy + 0.35(gd,,)"? (MORI & WEN, 1975)
H—Lg H —Lg
m= - 0,495( ) + 0,061
Parametros dos coeficientes de L L
) (HOMELAND & DAVIDSON, 1968)
troca massica e térmica H— 0,8625
1=0,379 (—S)
D,
Coeficiente de transferéncia de 1 16&ms1 (D; 05 g\°2s
vesi = =—| Unms + (—) (—) (HOMELAND & DAVIDSON, 1968)
massa bolha-nuvem © Dym 1+ep\m D,
Coeficiente de transferéncia de 1-6
Keos = ——(0,35,(gD;)*% — Upns) (RAGRAMAN & POTTER, 1978)
massa nuvem-emulsao D6
Coeficiente de transferéncia de 1 1 1
= + (RAGRAMAN & POTTER, 1978)
massa (gas) bolha-emulsio Kpesi  Kpesi Kees

Coeficiente de troca térmica

1 168l (kgpgCpg\ " [ 9 \05
HbCS,i:Dr—m<Umfngpg+ L (M (—) (RAGRAMAN & POTTER, 1978)

bolha-nuvem 1+ &pp T D,
Coeficiente de troca térmica 1-6
Heps; = ——(0,356,(gD,)%° — Ups )Py Coyg (RAGRAMAN & POTTER, 1978)
nuvem-emulsao D.§
Coeficiente de troca térmica 1 1 1

= +
bolha-emulsao Hpesi  Hpesi  Heesi

(RAGRAMAN & POTTER, 1978)
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2.5 MODELO MATEMATICO DO REATOR DE LEITO FLUIDIZADO
BORBULHANTE

Um modelo matemdtico temporal e unidimensional foi escolhido para a
representacao do reator. O conjunto de equagdes diferenciais parciais para modelar o reator
de leito fluidizado foi obtido através de um balango de massa e energia através de um

volume controle diferencial no reator.

2.5.1 Modelo Matematico na Regiio de Duas Fases

A divisdo da regido do leito em duas fases distintas ¢ uma caracteristica
hidrodinamica do regime de fluidizacao de leito borbulhante com ou sem slugging. As
duas fases presentes consideradas neste trabalho sdao bolhas+rastro e emulsdo, nas quais o
modelo incorpora a presenca de solidos nas duas fases. A Tabela 2.3 mostra o calculo das

fracdes gasosas e solidas presente em cada fase.

Tabela 2.3 - Fragdes gasosa e de sélido

Fase Fracao de Gas Fracao de Solido

Bolha + Rastro (6ep + abe,) (6(1—¢&) +ad(1—¢,))

Emulsao (A-6-ad)e) (1-6—ad)(A-¢))

Todos os parametros usados nos célculos das fragdes de gas e solidos presentes nas
fases sdo calculados pelas Equacdes das Tabela 2.1 e Tabela 2.2, exceto o parametro o, que
mede o volume do rastro de solidos que a bolha carrega por volume da bolha. Este
parametro ¢ experimental e varia entre 0.2 e 2 dependendo da pesquisa (LEVENSPIEL,
2000). Para este modelo foi considerado que a porosidade da regido do rastro ¢ igual a

porosidade da fase emulsdo. Através de um balango de massa e energia em um volume de
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controle diferencial foi possivel obter as equacdes diferenciais para modelar o reator na

regido do leito. A Figura 2.14 ilustra o volume de controle com as fases presentes no leito.

Saida de solido Saida de gas na Saida de gas na Saida de solido
na fase bolha + fase bolhatrastro fase emulsdo na fase emulsdo
rastro
A A A
7dz | === T TT==___
- - =S -~
- <o
e ~
’ ~
N\
1
A 4
~ 7’
~o _--
~4._ _4-- 1
————————————— !
__________________________________ N 1
Vil il e /Al !
’ ' /=TT P 4 / ’ I
’ ’ P , P Fm———— 1 1
rFr=——— | 1 /’ Ve / Vs | -
I R Fr====-= gy Fr===== T ! !
) I ! I ! ! o
| ' I P ! I ! ! o
1 1 ! I 1 I
| | ] ! Fase | | ! | | | i 1
" ] I ! I Fase ! Troca !
- Troca | 1 | Troca " i | 1 o 1 1
1 Solido | 1 Solido ]
Bolha+ | | | —p I 1
| e M e o | | ty
| | ! " astro | I ;  Massa+Calor | | 1
1 I I Massa+Calor | : ! Massa+Calor | : ! | | 1
| ! ) i 1 1
I ! ! ' ! '
1 | 1 1 |
| P ! ! ! ! !
] ] | [ |
" i 1 1 | I | 7
’ 1 I | 1 I |} 1 1, 1
' I 1,7 I | e Yl v !
| I 4 ’ ’

Y e e e e e = v [P v !
N /7
~ - s

~ -
-~ -~ - - -
z | TV ~-a__ v _a===T
Entrada de solido Entrada de solido
na fase bolha + Entrada de gas Entrada de gis na fase emulsdo

rastro

na fase bolha +

rastro

na fase emulsdo

Figura 2.14- Volume de controle diferencial no leito

Balanco de massa: Para obter as equacdes de cada componente variando ao longo do

tempo e do comprimento do reator consideramos os seguintes fendmenos ocorrendo dentro

do volume de controle diferencial: termo de acumulo massico, fluxo advectivo massico,

fluxo dispersivo massico, termo de troca massica entre as fases bolha+rastro e emulsao, e

taxa de geracdo ou consumo do componente pela reagdo. A seguir, as equagdes dos

componentes obtidas pela metodologia descrita neste trabalho.
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Equacio diferencial parcial para o componente gasoso i na regiio da bolha +

rastro.

a(ub—ci'bw) =D aZCi'bW
0z 9 0z2

+ (bgy, + ade,)

aC
(bep + ade,) albw +

(5£b + aage)Ki,be (Ci,e - lbw) + (5€b + agge)Rl bw + (5(1 - gb) + 0(5(1 - 89))Rl bw (27)
Equacao diferencial parcial para o componente gasoso i na regiio da emulsio.

a(ueci,e =D aZCi,e +

0C; .
((1 — 8 —ad)e, 0z 9 572

Jat

((1 =6 —ad)e.)Kipe(Cipw — Cie) + (1 — 8 — ad)e, )REC

§ —ad)e,)

+((1-6-ad)(1—e))RES (2.8)
Equacao diferencial parcial para o carbono na regido da bolha mais rastro.

)a(usbcc,bw) =D azCc,bw_l_

aCc,bw
(6(1—sb)+a5(1—se))7+(6(1—8b)+a6(1—se) P =Ds—=

(6(1 - gb) + a8(1 - ge))Kc,we (Cc,e cbw) + (8(1 - gb) + a5(1 - $e))Rc bw (29)
Equacao diferencial parcial para o carbono na regido da emulsio.

d (use Cc e) _ 02 Cc,e
0z S 0z2

(1=6-a8)(1 —e))Kewe(Copw — Cee) + (1 —8 — ad)(1 — &,))RELS (2.10)

(-

—ad)(1— se)) +
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Balanco de energia: Para obter as equacdes de temperatura de cada fase variando ao longo
do tempo e do comprimento do reator consideramos os seguintes fendmenos ocorrendo
dentro do volume de controle diferencial: termo de acimulo de energia, fluxo advectivo de
energia, fluxo dispersivo de energia, termo de troca térmica entre as fases bolhatrastro e
emulsdo, termo de troca de radiacdo entre o s6lido e o gas, termo de troca por convecgao
entre o solido e o gas e taxa de geragdo ou consumo de energia pela reagdo. A seguir, as

equagoes de energia do modelo obtidas pela metodologia deste trabalho.

Equacao diferencial parcial para a temperatura do gas na regiio da bolha

mais rastro.

(i CipwCipow)Tow) 0(up(Zi CipwCi ppw ) Tow) _

(bep + ade,)

+ (bgy, + ade,)

Jat 0z
azTi,bw
/1g 972 + (5‘Sb + aage)Hbe (Te - wa) + (5(1 - Eb) + 0(5(1 - ‘Se))ashpbw(stw - wa) +
(6(1 — &) + ad(1 — €))0€raats(Tohw — Tow) — (B&p + abe,) X; AHR; © RS (2.11)

Equacao diferencial parcial para a temperatura do gas na regiao da emulsao.

a((Zi Ci,e Ci,pe)Te)
Jt

d (ue (Zi Cie Ci,pe)TE) _
0z -

((1 -6 a5)se) + ((1 -6 a6)se)

2

92T,
Ag aT;e +((1 =68 — ad)ee)Hpe(Tpw — Te) + (1 = 8 — @) (1 — &) ashpe (Tse — To) +

((1 -6 - a(g)(l - ge))o-gradas(TS‘}e - Te4) - ((1 -6 - a5)£€) Z AH;%]-_G ch,"e_G
J

(2.12)
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Equacao diferencial parcial para temperatura do solido na regido da bolha

mais rastro.

0 (usbwstw) —
0z

astw
(6(1—¢&) +ad(1 - ee))pSCp57 +(6(1—¢&p) +ad(1— se))pSCpS

(5(1 —&)+ad(l- ge))ashpbw(wa — Tspw) +
(8(1 &) + ab(1 ~ &))0¢raqas(Tow = Tepw) = (8(1 — &) + a8(1 — &) X, AHRTS Ry

(2.13)
Equacao diferencial parcial para temperatura do solido na regido da emulsio.

a(useTse) —

0Tse
((1 —6—ad)(1- ge))pscpsw + ((1 —6—ad)(1- ‘Se))pscps 97

((1 -6- aé)(l - ge))ashpe(Te - Tse) + ((1 -6- a5)(1 - ge))o-gradas(T: - Ts4e)

—((1 -6 —ad)(1 —&.))X; AHR; P RiS® (2.14)

2.5.2 Modelo Matematico na Regiao de Freeboard

Para o leito na condicdo borbulhante e at¢ mesmo com a presenca de bolhas
grandes (slug) podemos desprezar a quantidade de solidos arrastado com o gés, pois a
velocidade superficial do gas no reator encontra-se abaixo da velocidade terminal das
particulas, assim poucos sélidos sdo arrastados para regido do freeboard. Modelamos o
escoamento de gis nessa regido como um escoamento pistonado desprezando a pouca
quantidade de solido arrastada até o ciclone. As equagdes diferenciais parciais obtidas
neste trabalho por um balango de massa e energia em um volume de controle diferencial

nesta regido sdo mostradas a seguir.
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Equacio diferencial parcial para o componente gasoso i na fase gas

aCi’g aCi’g —p.
o + U, Y R; (2.15)
Equacao diferencial parcial para a temperatura da fase gas.
A((ZiCigCipg)Tg) | 0(Uo(ZiCigCipg)Tg) _ G-G pG—G

2.6 MODELO MATEMATICO DO REATOR DE LEITO FLUIDIZADO
CIRCULANTE

Em altas taxas de circula¢ao de sélidos, em reatores de leito fluidizado circulante,
tanto a fase so6lida como a fase gas pode ser modelado como um escoamento pistonado.
Para este trabalho o reator de leito fluidizado circulante em condi¢des de transporte
pneumatico ou o leito fluidizado rapido serd modelado como escoamento pistonado sem
dispersdo. O modelo pistao se aproxima bem mais do leito com transporte pneumatico do

que o leito fluidizado répido. As equagdes para o modelo sdo mostradas a seguir.

Equacao diferencial parcial para o componente gasoso i na fase gas

aCi_g
0z

ac;
24 U, 2 = eR, 2.17)

Equacao diferencial parcial para o carbono na fase sélida.

ac,

9¢c 9¢c
0z

ot + Us

_ (1-#)R, (2.18)
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Equacao diferencial parcial para a temperatura da fase gas.

a((Zi Ci.g Ci.pg)Tg) a(Uo (Zi Ci.g Ci.pg)Tg) _
+ =

o > (1 - &)ash,(Ts — T,) +

(1 — &)ogqqas(T — T)) — e X AHg C RFS€ (2.19)

Equacao diferencial parcial para a temperatura da fase solida.

aT, a,
PsCps 5, + PsCpsUs 5~ = (1 = &)ashy(Ty = T) + (1 = )oeraaas(Ts — Tg') —
(1- €)%, AHSTS RS, 220

2.7 CONDICOES DE CONTORNO PARA O PROCESSO DE
GASEIFICACAO NO LEITO FLUIDIZADO

As condigdes iniciais (¢ = 0 e 0 <z < H) para gaseificacdo sao as seguintes:

gas __ gas __ . gas _ gas __ in_ gas __ gas __ . _ _ _ _ )
Ci,b - Ci,e - O’ C - CNz,e — “Nyp» C - Cc,e - O' wa - Te - stw =T, =T,

Na,bw c,bw se 0
(2.21)
As condi¢des de contorno para gaseificacdo sao as seguintes:
Parat>0ez=10
Depois da pirdlise ocorrida na alimentacao
gas _ ~gas _ ingas I
Ci,bw - Ci,e - Ci 3Tpw =Te =Ty (222)
as as in,gas
Clpw = Cle” = €% = Tgpy = Toe = T; (2.23)
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Parat> 0 e 7 = L, (se ocorrer o slugging no leito)

gas _ n~gas . gas _ ~gas . gas _ gas gas __ gas | _ )
Ci,bws - Ci,bw , Ci,es - Cie ’ Cc,bws - Cc,bw ’ CC,eS - Cce 3 Tows = Tws
Tes = Te; Tspws = Tspws Tse = Tsess (224)
Parat>0ez =Ly
995 _ Septads, c99 4 (1-6-ad)e. gas,

i - i,bw ie

Lf (Septadee)+((1-8-ad)ee) b (Sep+ade)+((1-6-ad)ee) b

Septade, (1-6-ad)e,
Ty = T, ; 2.2
f (Sep+adee)+((1-8-ad)ee) bw T (Sep+ade)+((1-6-ad)e,) €’ (2.25)

gas
aCc,bw — aCEq.gs — 0 astw — aTse — O (2 26)

0z 0z ' 9z 0z ! ’
Paratr>0ez=1L
acl oT

o _—0.22f — -

oy 05, =0 (2.27)

2.8 CONDICOES DE CONTORNO PARA O PROCESSO DE PIROLISE
EM LEITO FLUIDIZADO

As condigdes iniciais (¢ = 0 e 0 <z < H) para pir6lise sdo as seguintes:
pir _ ~DIir _ Q. pir _ ApIr _ pin, pir _ ~pir _ (. pir _ ppir
Ci,b - Ci,e =0; CNz,bW - CNZ,e — “Ny» Cc,bw - CC,e = 0; Cbio,bw - Cbio,e =0 (2'28)

As condi¢des de contorno para pirdlise sdo as seguintes:

Parar>0ez=10

c}f’gcv = C}f’e” =0 (2.29)
Clpy =CEY =0 (2.30)
Chipw = Chige = Coi™" 2.31)
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Para ¢t > 0 e 7 = L, (se ocorrer o slugging no leito)

pir _ pir | pir _ pir . pir __ pir pir __ pir
Ci,bws - Ci,bw ’ Ci,es - Ci,e , Cc,bws - Cc,bw ’ Cc,es - Cce
pir _ pir . pir _ pir
Cbio,bws - Cbio,bw ’ Cbio,es - Cbio,e

Parat>0ez=Ly

Cpir _ Sep+adee pir (1-6-ad)ee pir
Lf (Septade)+((1-6—ad)e,) bW (Sep+ades)+((1-6-ad)e,) e

pir pir pir pir
aCc,bw _ aCc,e _ aCbio,e _ aCbio,e _ O

0z 0z 0z 0z

Parar>0ez=L

pir
ocly _ 0
0z

(2.32)

(2.33)

(2.34)

(2.35)

(2.36)

2.9 CONDICOES DE CONTORNO PARA O PROCESSO DE

COMBUSTAO DO GAS NATURAL EM LEITO FLUIDIZADO

As condicdes iniciais (f = 0 e 0 < z < H) para combustdo do gas natural sdo as

seguintes:

comb _ ,~comb _ (. comb _ r~comb _ rin, _ _ _ — .
Cib - Cie =0; CNz,bW — “Nze — “Nyp Tow =Te =Tgy =Tge =T,

As condicdes de contorno para combustdo do gés natural sdo as seguintes:

Parar>0ez=0

comb __ Ccomb — Cin,comb_ T
- “ie - i »4b

i,bw w e

(2.37)

(2.38)
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Para ¢t > 0 e 7 = L, (se ocorrer o slugging no leito)

comb _ p~comb , comb _ r~comb, _ i 7. _ i _ .
i,bws — “i,bw Ci,es - Ci e ’ was = wa' Tes = Te' stws = stw' Tses = Tse' (239)

Parat>0ez=Ly

ccomb — Septadee ccomb + (1-6-ad)e, comb,

Lf _(6£b+0{6£e)+((1—6—a6)£e) iL,bw (Sep+adee)+((1-6-ad)ee) Le

T, = Sep+ade, T o+ (1-6-ad)e, .
f= (Sep+adee)+((1-6-ad)ee) bw (Sep+adee)+((1-6-ad)e,) " €’

astw _ & — N.
o o = 0; (2.40)

Parar>0ez=L

acif}’mb _ oTy
L= 0; 2L = 0; (2.41)

2.10 CONDICOES DE CONTORNO PARA O LEITO FLUIDIZADO
CIRCULANTE

O reator leito fluidizado em regime circulante ¢ modelado como fluxo pistao, tanto
a fase gas como a fase solida. Por analogia com as condi¢des de contorno do leito
fluidizado borbulhante para os processos de gaseificagdo, pirolise da biomassa e
combustdo do gas natural pode-se obter as condi¢cdes de contorno para o leito fluidizado
circulante. As condigdes iniciais (¢t = 0 e 0 <z < H), condi¢des de contorno na entrada do
reator (¢ > 0 e z = () e as condic¢des de contorno no final do reator (¢ > 0 e z = L) para os
trés processos no reator de leito fluidizado borbulhante sdo validas para o leito fluidizado
circulante, com uma modificagdo feita apenas na entrada para a fase sélida, pois ndo ha

mas divisdo da fase gés em fase bolha+rastro e fase emulsao.
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2.11 CINETICA DA GASEIFICACAO DA BIOMASSA

Ao entrar no leito fluidizado, a determinada temperatura, as particulas de biomassa
sofrem pir6lise primaria rapida. A pirdlise da biomassa gera trés diferentes produtos em
diferentes quantidades: gas, carvao vegetal e alcatrdo. No modelo cinético da pirdlise
primaria rapida para a gaseificagdo neste trabalho, assume-se que a biomassa se decompoe
diretamente em cada produto 1 por uma tUnica reacao independente (RADMANESH et al.,
2006). A taxa de formacdo do produto i por kg de biomassa ¢ dado pela Equacdo 2.42
(NUNN et al., 1985).

av; E *
= kexp (—=) (V7 = V) (2.42)

Devido a mistura das particulas na regido da alimenta¢do do reator ocorrer mais
lentamente que a taxa cinética da pirdlise primaria pode-se considerar que a pirolise
primaria ocorre na alimentacdo do reator de leito fluidizado devido ao contato com as
paredes quentes do tubo de alimentacio (RADMANESH et al/, 2006). Neste trabalho
considera-se que a pirdlise primaria rapida ocorre instantaneamente na regido da
alimentagdo em contato com o envoltorio quente do leito fluidizado, que fornece o calor
necessario para que ocorra a reagdo de pirdlise primaria, produzindo gés, carvao vegetal e
alcatrdo. As concentragdes dos gases, carvao vegetal e alcatrdo (representado pelo
composto fenol na entrada do reator) gerados pela pirdlise primaria na entrada da
alimenta¢do da biomassa vao compor as condi¢des de contornos na entrada do reator.
Foram usados nesta pesquisa duas cinéticas da pirdlise primaria rapida no formato da
Equacdo 2.42 e seus parametros foram tirados da literatura e encontram-se nas Tabela 2.4 e

Tabela 2.5.
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Tabela 2.4- Parametros da cinética de primeira ordem para pir6lise primaria

Componentes logk; (1/s) E; (kJ/mol) Ve <k—g)
' \kg biomassa

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

CH,4 13,00 251,21 0,0241

C 9,06 173,85 0,1227

CO 11,75 220,66 0,2164

CO; 5,39 97,99 0,0308

H;0 6,71 103,01 0,0804

Carvao Carvao =1 - total de volateis

Bio-oleo Bio-6leo = total de volateis — total de gas

Fonte: (NUNN ef al., 1985)

Depois da pirdlise primaria na entrada da alimentagdo, as reagdes cinéticas da
gaseificagdo tém inicio no reator de leito fluidizado. Neste trabalho consideramos as
seguintes cinéticas para a gaseificagdo: reacdes heterogéneas gas/solido (Oxidac¢do do
carbono, reacdo Boudouard, reacdo de gas d’dgua e formag¢do de metano), reagdes
homogeéneas, reagdes do craqueamento do alcatrdo e oxidagdo do alcatrdo. Todas essas
cinéticas ocorrem ao longo do leito fluidizado e para a regido de freeboard apenas as
reagOes heterogéneas ndo ocorrem, pois, desprezamos arrasto de soélidos nesta regido. Para
o leito fluidizado circulante consideramos que todas as reacdes de gaseificagdo ocorrem em
todo reator. As cinéticas de gaseificacdo usadas neste trabalho encontram-se na Tabela 2.6

a Tabela 2.9.
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Tabela 2.5-Parametros da cinética de primeira ordem para pirdlise primaria

Componentes logk; (1/s) E; (kJ/mol) Ve <k—g)
' \kg biomassa

Total de volateis 4,53 69 92

Total de gas 4,53 49,3 41

H, 6,7 112,86 2

CH, 3,79 69,4 3,6

co 3,36 61,03 17

CO, 3,77 59,77 6

H,O0 3,35 48,07 5,14

Carvao Carvao = 100-total de volateis

Bio-0leo Bio-o6leo = total de volateis — total de gés

Fonte: (RADMANESH et al., 2006)

Tabela 2.6 - Cinética da gaseificagdo da biomassa

Cinética craqueamento do alcatriao

Reacido quimica Taxa cinética Referéncia
C¢HsO — CO + 0,4C1()H8 + 0,15C5H6 + R 107 < 103) c K l/ 3
=10"exp| ——= mol/m3s (MORF & NUSSBAUMER, 2002)
0,1CH,+0,75H, ! P\" Rt ) eatic0
7 103 3
CsHsO+3H,0 — 4CO + 2CH,4 + 2H, R, =10"exp| — RT Ceengo kmol/m?s (MORF & NUSSBAUMER, 2002)
CioHs— 7,38C +0,275C¢Hs + 0,97CH,4 R =17 x 1014 350 x 103\ .. . m?
=17x% - ! " SS, 199
+0.98H, 3 exp RT CelonyCr, - mol/m>s (JESS, 1996)

13 —0,4 ~0,2 3
cottsCr,  Cryo mol/m>s (JESS, 1996)

443x103
Ce¢Hg +2H,0 — 1,5C +2CO+2,5CH; R, =2 X 10%exp | — T
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Tabela 2.7 - Cinética da gaseificagdo da biomassa

Oxidacao do alcatriao

Reacio quimica Taxa cinética Referéncia
9650\ ¢
CeHO + 40, — 3H,0 + 6CO Rs = 0,655 x 103Texp (— T) CeingoCo, mol/m?s (SMOOT & SMITH, 1995)
125520\ 01 1ss
C¢Hg + 4,50, — 6CO + 3H,0 Ry =2 X 10exp (— o7 ) Ce.riCo, mol/cm3s (WESTBROOK & DRYER, 1984)
9650\ o5
CyoHs + 70, — 4H,0 + 10CO R, = 0,655 X 103Texp (— T) CertigoCo, mol/m3s (SMOOT & SMITH, 1995)

Tabela 2.8 - Cinética da gaseificacdo da biomassa

Reacdes homogéneas

Reacio quimica Taxa cinética Referéncia
. 1210 Ceo,Cr, s
CO + H,0 — CO, + H, Rg = 2,78 X 10%exp (— T) CeoCuyo ——————5gza=| kmol/m3s (SOUZA-SANTOS, 1989)
0,0265exp (=7-)

240 x 10°
CH, + H,0 — 3H, + CO Ry = 3,3 x 10%xp (— T) Cein Cl® mol/m?s (JESS, 1995)
2CO + O 2CO 11 19607\ 025 05 3

h — 2 Ry =4,5x 10" exp (— T) Co,”CeoCyp mol/cm’s (BRADLEY et al, 1977)
24343\ o0 oo
CH4+ 20, — CO, + 2H,0 Ry1 = 1,58 x 1083exp (— )CCHACo; mol/cm3s (JESS, 1995)
13127

2H, + 0, — 2H,0 Rip = 2,196 X 10'2exp (— T) Cy,Co, molfcm’s (GROPPI et al., 2000)
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Tabela 2.9 - Cinética da gaseificagdo da biomassa

Reacées heterogéneas

Reacio quimica Taxa cinética Referéncia
(1+BIC + (1 +Bc/2)0r > BLO+COs Ry = 11300exp (< 5 0) Co, kg/m?s (SAITO et at., 1987)
Fungdo da conversdo usada nas cinéticas
F(X.) =1+ 11X, — 7.8X2 (TSUI et al., 1996)
RiseRys
_ ks1Chyo
Rt = T Ry + Ky oy + a0
kg1 = 23%exp (— %)
C+H,0 — CO + H, ks = 0,0316exp (%) (MATSUI et al., 1985)

59800
kys = 0,00536exp (T)

96100
k;4 = 0,0000825€xp (T)

ka1Ceo,

Ryg=—217€02
® 1 + kd,2(“602 + kd,SCL‘D

F(X,) 1/s

268000
ks = 489 X 106exp(— e )

C+CO, —»2CO (MATSUI et al., 1987)
0
kq, = 0,066exp (ﬁ)

25500)

kaz = 0,12exp (T

Cy,
C+2H, —» CH, Ry = Rys (CL> 1/s (LIU & GIBBS, 2003)
'H,0

2.12 CINETICA DA PIROLISE RAPIDA

O mecanismo cinético para pirolise em reatores de leito fluidizado adotado neste
trabalho considera que a pirdlise ocorre em duas etapas sucessivas. A primeira na qual a
biomassa se decompde através de trés reacdes paralelas produzindo gases, alcatrdo e
carvao residual. Posteriormente, a segunda etapa ocorre com a decomposicao do alcatrao
em gases e carvao vegetal por duas reagdes paralelas. A Figura 2.15 ilustra esse

mecanismo.
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Figura 2.15 - Cinética de duas etapas para pirdlise

A primeira etapa cinética ocorre de maneira endotérmica, j4 na segunda etapa sao

reagdes exotérmicas, liberando energia. Por esses dois mecanismos cinéticos ¢ possivel

averiguar a temperatura de operagao do reator para se maximizar determinado produto. As

reagdes primarias (cinética primeira etapa) ocorre a temperaturas em torno de 500 °C, o

reator operando em torno desta temperatura favorece a obtencdo do alcatrdo. As reagdes

secunddrias (cinética segunda etapa) torna-se significativa em temperaturas acima de 550

°C e o reator operando acima desta temperatura favorece a obtengdo de gas. Para este

trabalho, duas cinéticas de primeira ordem e de duas etapas conforme o mecanismo acima

foram obtidas da literatura e usadas no modelo. As reagdes do modelo cinético para a

biomassa, gas, alcatrdo e carvao vegetal se encontram abaixo.

dmp;
bl;;nassa = _(kl + k2 + k3)mbiomassa
dmg;
gas __
dc (kl)mbiomassa + (k4)malcatréo

dMgicatrio __
dt - (kz)mbiomassa - (k4 + ks)malcatréo
dMcarvio

dt = (k3)mbiomassa + (ks)malcatréo

(2.43)

(2.44)

(2.45)

(2.46)
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A Tabela 2.10 e Tabela 2.11 expressam os parametros cinéticos de duas cinéticas

usadas no modelo matematico de pirélise em leito fluidizado deste trabalho.

Tabela 2.10 - Cinética 1 (pirdlise rapida em leito fluidizado)

Cinética Produto E (kJ/mol) k(s’l) Referéncia

Reacao primaria Gas 88 1,43 X 10*  (SHAFIZADEH et al., 1977)
Reacao primaria Alcatrao 112 4,12 X 10'%  (SHAFIZADEH et al., 1977)
Reacao primaria Carvao vegetal 106 7,37 X 10°  (SHAFIZADEH et al., 1977)
Reacdo secundaria  Gas 75 3,66 X 10*  (LANZETTA et al., 1998)
Reacdo secundaria  Carvao vegetal 32 3,615 (LANZETTA et al., 1998)

Tabela 2.11- Cinética 2 (pirdlise rapida em leito fluidizado)

Cinética Produto E (kJ/mol) k(s'l) Referéncia
Reagdo primaria Gas 121 1,08 x 107 (CHAN et al., 1985)
Reagdo primaria Alcatrdo 133 2,0 x 108 (CHAN et al., 1985)
Reagdo primaria Carvao vegetal 140 1,3 x 108 (CHAN et al., 1985)
Reacdo secundaria  Gés 108 3,09 X 10®  (BOROSON et al., 1989)
Reacgdo secundéaria  Carvao vegetal 144 1,48 x 10° (CHAN et al., 1985)

O mecanismo cinético descrito d4 apenas as quantidades totais de gas, alcatrdo e
carvao vegetal produzidos na pirdlise rapida, no entanto, havendo interesse na fase gas, se
torna essencial saber a sua composi¢ao. Para calcular a composi¢do gasosa da fase gas,
considera-se que o gas produzido na pirdlise basicamente € composto de cinco
componentes (CO, CO,, H,O, H, e CHy4). Na literatura uma cinética de primeira ordem de
decomposicdo do gés nesses 5 componentes foi obtida, e uma sub-rotina foi construida

fazendo uso dessa cinética e das equagdes seguintes para se obter a composicao do gas:
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dm;

d;‘:’“ = Wyss (2.47)

E.

w; 1 kiexp (_ ﬁ) (2.48)
Wivi  Tisa ki, exp (_ EI'%-’;}) .

5

Z w; — ngs =0 (249)
i=1

decomposicao do gas.

Tabela 2.12 mostra os parametros cinéticos para a cinética de

Tabela 2.12 - Parametros cinético

Componente (i) ki(s'l) Ei(kJ/mol)
CO 9,0 x 10° 111
CO, 5,23 x 10° 105
H,O 3,68 x 1013 149,5
H, 4,73 x 10* 92,5
CH4 1,09 x 10° 71,3

Fonte: (SEEBAUER, 1999)

2.13 CINETICA DA COMBUSTAO DO GAS NATURAL

Mecanismo da cinética de combustdo ¢ muito complicado e muitas cinéticas sao
necessarias para descrever o processo como um todo, mas mecanismos reduzidos podem
ser usados pois poucos passos sdo suficientes para capturar os efeitos térmicos. Neste
trabalho foi usada uma cinética de combustdo simplificada em duas etapas, para a
combustdao do metano. A Tabela 2.13 mostra trés cinéticas retiradas da literatura usadas no

simulador de combustao do gas natural deste trabalho.
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Tabela 2.13 - Cinética de combustdo do gés natural

Reacio quimica Cinética

Referéncia

49600 x 4,18) 07 cos

Rew, = 1013exp< RT ¢, Co,

45200 x 4,18
RT

Reo, = 10“'35€xp(
Condicao de operagio:

830 < T< 1130 °C

1 <fator de ar < 10

0,5 ~0,25
) CeoChioCs;

(DRYER & GLASSMAN, 1973)

5 48400 X 4,18\ ;3 ;5
Ren, = 2,8 10%exp (— T) Cen, Co,
40000 x 4,18 05 ~025 40000
CH, + 3/20, — 2H,0 + CO Reo, = 10™*%exp (_ T) CeoChyoCo, —5 % 10%exp (_T) Ceo,
(WESTBROOK & DRYER, 1981)
CO + 1/20,— CO, Condicio de operagio:

T < 1950 °C
0,5 < fator de ar <2

47000 x 4,18
Rey, = 1013477exp (— T) caco?

39000 x 4,18
Rco, = 1011653exp (— R ) Ccng’ZSDCg;ZS

Condicao de operagio:
T < 1800 °C

0,5 < fator de ar < 0,7

(BRADLEY et al. , 1977)




CAPITULO 3

3 METODOLOGIA

Os modelos matematicos unidimensionais obtidos para os processos de
gaseificacdo, pirdlise e combustdo, através do balango de massa e energia em um reator de
leito fluidizado borbulhante ou reator de leito fluidizado circulante, mostrado nas sec¢oes
(2.5) e (2.6) sao constituidos de sistemas de equagdes diferenciais parciais (EDP) relativos
ao tempo do processo e ao comprimento do reator. O método escolhido para discretizagdo
dos sistemas de EDP dos modelos mateméticos dos processos estudados neste trabalho foi
o método das linhas, que consiste em uma semidiscretizagdo do sistema de EDP,
transformando por assim dizer, o sistema de EDP em um sistema de EDO, que podera
agora ser resolvido por um algoritmo de resolucdo de EDO. A variavel escolhida para
discretizagdo neste trabalho foi z (comprimento do reator) transformando o sistema de EDP
num sistema de EDO na varidvel tempo. A discretizagdo por diferencas finitas do fluxo
advectivo foi feito por uma formulacdo upwind para evitar oscilagdes numéricas que sao
comuns em problemas convectivos-difusivos. A discretizagdo pelo método das linhas ¢
muito pratica e t€ém uma importdncia muito grande quando se usa como instrumento de
programacio a linguagem (Matlab”™) e as ferramentas do Simulink. Os simuladores foram
feitos em linguagem (Matlab™) com o intuito de poder usar as ferramentas e facilidades
que os diagramas de blocos do Simulink podem oferecer a um sistema. Para poder
incorporar modelos matematicos dos processos em um bloco Simulink é necessario saber o
conceito de uma S-function, que ¢ uma funcao que pode ser criada em linguagem de script
do Matlab® ou Fortran e que deve obedecer a um conjunto de regras especificas definida
pelo Matlab® para que possa ser interpetrada pelo proprio. Em resumo, a S-function do
simulador funcionard como um bloco no Simulink e terd como entrada as variadveis de
entrada do modelo, descrevera um vetor unidimensional com as equagdes do modelo e
como saida a resolugdo do sistema de equagdes (EDO) do modelo. Para resolver o sistema

de EDO dos modelos habilitamos a S-function a usar a fungdo odelSs, com cddigo
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intrinseco no proprio Matlab, pois ¢ uma fun¢do que usa métodos modernos de resolugao
de EDO baseados numa variante do algoritmo BDF, o NDF, desenvolvido para integrar
EDOs rigidas. O cddigo odelSs usa algoritmo de passos variaveis, ocasionando um ganho
no tempo de simulacdo e também permite a convergéncia em sistemas de equacdes
algébricas diferenciais com problemas stiff (rigidez). A entrada do simulador através do
Simulink fica em apenas duas varidveis: vazdo do gas de fluidizagdo e vazdo da
alimentacdo. Todos os outros pardmetros necessarios ao modelo sao definidos dentro do
proprio script da S-function, com excec¢do do processo de gaseificacdo no qual criamos um
script de execugdo da pirdlise primaria que ocorre na alimentagdo e que ¢ executado antes
de rodarmos o processo no Simulink. Para os processos no leito fluidizado borbulhante
criamos duas S-function, uma representando a regido do leito e outra representando a
regido do freeboard. A Figura 3.16 e Figura 3.17 ilustram os diagramas de blocos do
Simulink construidos neste trabalho para os processos de gaseificagdo e pirdlise da

biomassa.
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Figura 3.17 - Diagrama de bloco para o processo de pirolise

A Figura 3.18, a seguir, ilustra o comportamento do simulador no bloco da S-
function de maneira generalizada, para os processos de gaseificag¢do e pirdlise da biomassa

e combustdo do gas natural em reatores de leito fluidizado borbulhante ou circulante.
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(Im’cio do processo)

y Escreve um vetor unidimensional, composto
do sistema de ODE do modelo matematico.

Script de entrada:

»
>
Y

Executa fungdes para obtencdo de varidveis de entrada
de processo, que sdo lidas dentro da propria S-function.

Entrada no simulink:

1-Vazio de gas (m’/s)

Resolve o sistema de EDO que se encontra
no vetor unidimensional para o tempo t de
processo, através da rotina odelSs que se
encontra no Matlab.

2-Vazdo de biomassa (kg/s)

&
«

) 4

Se tempo = tempo de
processo

1 — Define vetor com o ntimero de variaveis de estado,
numero de saidas do modelo e numeros de entradas do
modelo.

Pare simulacio

<
) 4 Nio

Se flag=1

Sim 4§@
A 4 ) 4
1 — Atualiza as entradas @

A

Executa rotinas para calculo de variaveis hidrodindmicas
do leito fluidizado. Rotinas para o calculo de variaveis
Fisico-quimicas, etc.

Figura 3.18 - Fluxograma para os simuladores de gaseifica¢do, pir6lise da biomassa e
combustio do gas natural em reator de leito fluidizado.
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3.1 PARAMETROS DA FLUIDIZACAO E DO REATOR PARA OS
CASOS ESTUDADOS

CASO 1: Gaseificacdo em reator de leito fluidizado borbulhante.

Tabela 3.1-Parametros da fluidizagdo e do reator para simulagdo em leito borbulhante

Caracteristicas do reator e da fluidizacao

H V4 Dr H/D Far Uo Umf U(}/Umf Qg/Qc To
2,792536 5 0,25 11,17014 0,25 0,061115 0,041754 1,463702 0,8018 673

CASO 2: Gaseificagdo em reator de leito fluidizado circulante.

Tabela 3.2 - Parametros da fluidizacao e do reator para simulagcdo em leito circulante.

Caracteristicas do reator e da fluidizagao

V4 D Far Uo Umf UO/Umf Qg/Qc Ut To
10 0,25 0,25 1,629747 0,021303 76,50283 0,8018 1,953345 673

CASO 3: Pirdlise isotérmica em reator de leito fluidizado borbulhante.

Tabela 3.3 — Parametros da fluidizacdo e do reator para simulagdo em leito borbulhante.

Caracteristicas do reator e da fluidizacao

H 7 D, H/D U, Unt UfUm QgQ. T
4214056 5 025 16,85622 0,122231 0,012004 10,1826 8571429 823

Tabela 3.4 - Parametros da fluidizacdo e do reator para simulacao em leito borbulhante.

Caracteristicas do reator e da fluidizaciao

H 7 D, H/D U, Unt UdUm QJQ. T,
4214056 5 025 16,85622 0,122231 0,012004 10,1826 8,571429 873
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Tabela 3.5 — Percentagem dos produtos da pirdlise a temperatura de 600°C.

Percentual de producio

%Biomassa %Bio-oleo %Carvio %Gas % CO %C0O, %H, % CH4
8,7E-09  0,016385 22,07455 77,90907 37,66262 62,22657 0,002533 0,108287

CASO 4: Pirolise isotérmica em reator de leito fluidizado borbulhante com slugging.

Tabela 3.6 - Parametros da fluidizacdo e do reator para simulagdo em leito borbulhante
com slugging.

Caracteristicas do reator e da fluidizacao

H Z L D HD U, Unt  Ud/Umt  QgQc To
4082971 5 0,942224 025 1633189 0,307615 0,012 2562622 10,06667 823

CASO 5: Pirdlise isotérmica em reator de leito fluidizado circulante.

Tabela 3.7 - Parametros da fluidizacdo e do reator para simulagdo em leito circulante.

Caracteristicas do reator e da fluidizagao

10 0,25 1,018592 0,012004 84,85504 10 1,100597

CASO 6: Combustao do gés natural em leito fluidizado borbulhante

Os dados experimentais usados no CASO 6 para validagao experimental do modelo
matematico do combustor de gas natural foram obtidos do experimento de Pre et al.,
(1998). Neste experimento, foi considerada uma planta piloto composta por um reator de
aco com diametro interno de 0,18 m e altura de 0,8 m. O reator era composto de placa
perfurada de 1,8% de porosidade. Os experimentos no reator foram realizados com 12 kg
de areia com 350 pm de diametro médio de particula, ficando a altura do leito fixo em

torno de 0,3 m.
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Tabela 3.8 - Parametros da fluidizacdo e do reator para simula¢do em leito borbulhante.

Caracteristicas do reator e da fluidizagao

H Z D, F, HD U, Unt  U/Uni(To) QJQ. T, «
0,519753 0,8 0,18 1,25 2,887515 0,137541 0,03281  4,192074 35 962 02

CASO 7: Combustao do gas natural em leito fluidizado circulante

Tabela 3.9 - Parametros da fluidizacdo e do reator para simulagdo em leito circulante.

Caracteristicas do reator e da fluidizacao

Z D Uo Umf Far Uo/ Umf Qg/ Qc Ut To
3 0,25 4,074367 0,033084 1,25 123,1515 15,87302 3,033335 950




CAPITULO 4

4 RESULTADOS E DISCUSSOES

Este capitulo tem o intuito de mostrar os resultados das simulacdes feitas usando os
modelos matematicos desenvolvidos no Capitulo 2 para os trés processos térmicos
estudados neste trabalho. Para avaliar o potencial dos modelos matematicos foram feitas 8
simulacdes e em diferentes condi¢des do reator de leito fluidizado, cada simulag¢dao foi

tratada como um caso, e estdo descritas abaixo.

CASO 1: Gaseificagdo em reator de leito fluidizado borbulhante.

CASO 2: Gaseificacdo em reator de leito fluidizado circulante.

CASO 3: Pirdlise isotérmica em reator de leito fluidizado borbulhante.

CASO 4: Pirolise isotérmica em reator de leito fluidizado borbulhante com slugging.

CASO 5: Pirdlise isotérmica em reator de leito fluidizado circulante.

CASO 6: Combustao do gas natural em leito fluidizado borbulhante

CASO 7: Combustao do gas natural em leito fluidizado circulante
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CASO 8: Influéncia da quantidade de solido arrastado pelas bolhas no processo de

combustdo do gas natural

Para todas as simulagdes em leito borbulhante, na qual envolve o modelo de duas
fases, a concentragdo ou a temperatura do reator de leito fluidizado sdo calculadas como

uma média entre as fases presentes, da seguinte maneira:

Cip = (5sb+asf:)b:(0(lfi2—a5)ge) Cip + (asb+¢i(1$:):0(lf1sf3§a5)se) Cie (4.50)
Cor = (5(1-gb)+a§?fi;e£;;12?§1_;?ia)(1—89)) Cop + (5(1-g,,)+a(al(f;)0;iie()1(-1;ia)(1—59)) Cee (45D
Tig = (asb+asi:)b:(o(lfifs—a5)se) Ty + (asb+ci<1s;j):u?f1s—ezs?aa)se) Te +

(5(1-eb)+a§?1(:)b)):zlﬁl-_;—)()xa)(1—88)) T + (5(1-g,,)+a5((11:i)_)is()((11—_;ia)(1_59)) Tse (4.52)

Para os trés processos estudados, as condi¢des de fluidizagdo sdo calculadas em
relagdo as particulas de areia presentes dentro do reator, que vao funcionar como
reservatorio de capitagdo de calor. As particulas de biomassa referentes aos processos de
gaseifica¢do e pirdlise podem ser despreziveis nos calculos da hidrodindmica do reator,
considerando a pouca quantidade em relacdo a areia presente no reator e também o seu

consumo dentro do reator.

4.1 GASEIFICACAO

Na simulagdo computacional da gaseificagdo usamos biomassa da madeira com a
seguinte composicao elementar: C-36,64%, S-0,017%, H-3,84%, 0-32,08%. O fator de ar
¢ calculado pelas Equagdes (4.53) e (4.54), conforme Lora e Zampieri (2008).
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Rreal (m3/kg)

ar/combustivel
~ REeor 4,
FA Rgg’o/rczcrcrllbustivel (m3/kg) ( 53)
RLESTica  iver = 0,0889 X (C% + 0,375 x S%) + 0,265 x H" — 0,0333 x 0%  (4.54)

A partir destas formulas € possivel obter uma vazdo de combustivel real para
determinada vazao real de géas de fluidiza¢dao de forma que o fator de ar seja coerente com
a gaseificacdo. A gaseificacdo acontece em uma faixa muito pequena de fator de ar,

variando entre 0,2 a 0,45.

4.1.1 Caso 1: Gaseificacio em Reator de Leito Fluidizado Borbulhante

Na simulacao a ser mostrada do modelo matematico da gaseificacdo em reatores de
leito fluidizado borbulhante consideramos o leito operando em uma vazao em que nao
aparecesse o fendomeno de bolhas grandes (slugging). A Tabela 3.1, presente no Capitulo 3,
ilustra o dimensionamento do reator e os parametros fluidodinamicos desta simulagdo. Os
graficos a seguir ilustram os perfis de concentragdes e temperaturas obtidos a partir da

simulagao feita do modelo matematico referente a gaseificagao.

O parametro o, que mede a quantidade de solidos arrastado pelas bolhas por
volume de bolha, tem papel importante no modelo matematico desenvolvido, pois ele
interfere diretamente nas fragdes das fases bolhas + rastro, emulsao, sélidos na bolha +
rastro e solidos na emulsdo e também na velocidade do solido na fase emulsdo. Entdo,
dependendo do valor de o escolhido para a simula¢do foi observado que podem dar
resultados bastante diferentes do esperado em termos de fases, mas ndo muito diferentes

em termos de média no reator. Para esta simulagao o valor de a foi escolhido como 0,6.

Na gaseificagdo as maiores quantidades de gases produzidos sdo sempre CO, CO,,
H, e CHs4, as proporcdes entre os 4 vai depender de vérios fatores como por exemplo, tipo
de biomassa utilizada, regime de fluidizagao, condi¢des operacionais do gas de fluidizagao,
tamanho das particulas de carvao, etc. No processo de gaseificagio da biomassa em
atmosfera oxidante, reagdes exotérmicas ¢ endotérmicas fazem parte do processo, sendo a

reacdo de combustdo do carbono com o oxigénio no inicio do reator a responsavel por
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fornecer energia ao processo. A elevagdo da temperatura inicial do processo, que fica em
torno 400 a 500 °C, até a temperatura de operagdo da gaseifica¢do pode ser vista através da
Figura 4.20. E possivel ver o pico de temperatura no inicio do leito devido & reagdo de
combustdo da biomassa, elevando a temperatura do reator de 673 K até aproximadamente
1250 K. Através da Figura 4.20 pode ser verificado que ao longo do comprimento do
reator a temperatura decresce, o que comprova a gaseificagdo como um processo

basicamente endotérmico.

O Bio-6leo ou alcatrao no modelo matematico ¢ representado pelo composto fenol
que ¢ produzido na pir6lise primdria na entrada da alimentacdo de biomassa. Ao se atingir
temperaturas mais elevadas no leito, da-se inicio ao craqueamento térmico do alcatrdo
(pirolise secundéria). Quando se opera o gaseificador em temperaturas em torno de 973 K,
o fenol ndo ¢ craqueado termicamente por completo e os gases gerados ainda contém
residuo de fenol. A Figura 4.19 e Figura 4.21 mostram o craqueamento do alcatrdo
bastante rapido logo no inicio do leito, produzindo gases com pouca quantidade de
benzeno e naftaleno. A temperatura do leito em torno 1250 K, conforme a Figura 4.20, foi

suficiente para craquear todo o alcatrao gerado na pirdlise primaria.

A questdo da presenca do alcatrdo nos gases produzidos pela gaseificacdo ¢ que
dificulta o uso desses gases, pois geralmente ocorre condensagdo do alcatrdo nas turbinas,
compressores e trocadores de calor usado no processo de obtencdo de energia através dos
gases da gaseificacdo. O uso de gaseificadores a leito fluidizado borbulhante operando em
temperaturas em torno de 1273 K pode vir a favorecer a diminuir o teor de alcatrdo no gas
produzido.

Na Figura 4.19 e na Figura 4.21 pode ser visto que uma grande quantidade de CO
foi produzida no inicio do reator de maneira rapida, devido a elevada taxa cinética da
combustdo no inicio do reator. Quantidades menores de H,, CO, e CH4 foram produzidas,
com o H, em maior quantidade. E possivel verificar a alta taxa de producio dos compostos
logo no inicio do reator devido as reagdes de oxidacdo que sdo extremamente rapidas e
dependentes do oxigé€nio que se encontra presente apenas no inicio do reator. No restante

do reator a evolugdo das concentragcdes dos compostos ocorreu de maneira suave e lenta,

pois as taxas cinéticas ndo sdo elevadas.
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Figura 4.21 — Fracdes molares do gas produzido ao longo do reator. (Cinética Tabela 2.5)

4.1.2 Caso 2: Gaseificacao em Reator de Leito Fluidizado Circulante

O modelo de escoamento pistdo para o leito fluidizado pode ser aplicado para o
leito fluidizado borbulhante como para o circulante, porém o modelo apresenta-se com
grandes desvios em relacdo ao leito borbulhante devido ao escoamento em forma de
bolhas, sendo bem mais aplicavel ao leito circulante em regime de transporte pneumatico
ou em regime de fluidizagdo rapida quando a velocidade do gés estiver ndo muito distante
da velocidade terminal. As caracteristicas da fluidizacdo desta simulagdo se encontram na

Tabela 3.2, presente no Capitulo 3.

Os graficos para o leito circulante foram gerados com uma vazao de biomassa e gas
fixas, mas variando a concentracdo do oxigénio na entrada, de forma a obter temperaturas
de operagao do leito maiores conforme a maior concentragdo de oxigénio na entrada e, por
conseguinte, maior serd a oxidacdo da biomassa com o carbono, produzindo maior energia
térmica. Todos os graficos gerados na simulagdo do modelo matematico do leito circulante
foram referentes a cinética da Tabela 2.4. Os graficos a seguir ilustram as fracdes molares
e temperaturas obtidas a partir da simulagdo do modelo matematico para o leito circulante,

para duas concentracdes de oxigénio na entrada.
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A concentragdo de oxigénio na entrada do gaseificador ¢ de fundamental
importancia para o processo de gaseificagdo, pois deve garantir oxigénio suficiente para
que a reacao de combustiao aconteca de forma suficiente para elevar a temperatura do leito
até a de operacao da gaseificacdo. A Figura 4.23 mostra o leito operando numa temperatura
em torno de 850 K com uma fracdo molar de oxigénio em torno de 0,07, conforme a
Figura 4.22. O leito operando numa temperatura média de 1150 K pode ser visto na Figura
4.25 com uma fragdo de oxigénio na entrada de 0,12, conforme a Figura 4.24. A Figura
4.22 mostra que muito CO foi produzido seguido por quantidades menores de H, e CHy e
que a quantidade de CO, formada foi insignificante. Na Figura 4.24 pode ser visto que a
quantidade de CO produzido foi menor, e a quantidade de CO, formado aumentou
significativamente. Este fato pode ser explicado devido ao aumento da temperatura do leito
e o favorecimento de reagdes homogéneas de producao de CO, e de conversdo do CO,
como por exemplo, a reagdo Rg da conversdo do CO com vapor de dgua produzindo CO; e
H, expressa na Tabela 2.8. A temperatura alta, o metano formado comega a ser consumido
através da reagdo com o vapor de agua produzindo H, e CO, conforme a Figura 4.24. Um
tipo de gaseificacdo bastante comentada nos tempos atuais em termo de tecnologia ¢ a
gaseificacdo com vapor quente como agente fluidizante, no qual se usa um processo
auxiliar de geracdo de energia térmica para elevar a temperatura do vapor até a da
gaseificacdo. A gaseificagdo a vapor de agua elimina as reacdes de oxidagdo com o
oxigénio e aumenta a taxa das reacdes com vapor, produzindo um gas com significativa
percentagem de H,. O leito operando a 850 K ndo possui praticamente vapor de agua
enquanto que operando 1150 K possui certa quantidade deste composto, o que comprova
que o vapor de agua ¢ de fundamental importancia em um processo de gaseificacdo quando
se visa obter um gis com determinadas quantidades de H», pois ele € o reagente principal

de certas reacdes da gaseificagdo responsaveis por maximizar a producao de H,.
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4.2 PIROLISE ISOTERMICA

No modelo matematico desenvolvido da pirdlise isotérmica em leito fluidizado
apenas o balan¢o de massa foi considerado, para um posterior acoplamento com o balango
de energia em um trabalho futuro, pois a pirdlise depende da energia térmica envolvida no
processo e apenas o balango de massa no modelo matematico pode dar resultados nao
muito proximos da realidade para determinadas condigdes de operacdes. No modelo
matematico desenvolvido, consideramos uma cinética simples dividida em duas etapas,
uma endotérmica e outra exotérmica. A etapa exotérmica comega a ocorrer € se tornar
significativa apenas quando a temperatura do processo se encontra em torno de 798 K e
823 K. A pirdlise rapida executada em temperaturas acima de 823 K visa a maximizagao
da producdo de gas, enquanto que a pirdlise em temperaturas inferiores a 823 K visa a

maximizagdo da produg¢do de alcatrdo.

4.2.1 Caso 3: Pirolise Isotérmica em Reator de Leito Fluidizado

Borbulhante

Na simulagdo feita para o leito borbulhante sem s/ugging consideramos duas
temperaturas de processo, 823 K e 873 K. A Tabela 3.3, presente no Capitulo 3, mostra os
dados referentes a simulagdo para temperatura de 823 K. Sdo mostrados apenas os
resultados da simulacdo da pirdlise para a cinética 1, expressa na Tabela 2.10. A Tabela 3.4
mostra os parametros da fluidizagdo para a simulagdo a temperatura de 873 K. A Tabela
3.5 mostra o percentual de produtos formado na saida do reator para a simulagdo a 873 K e

também a composi¢ao gasosa com a eliminagao do vapor de dgua formado.

De acordo com a Figura 4.26 grande quantidade de alcatrdo foi produzido para a
simulagdo a 823 K, mostrando-se coerente com o esperado, pois a cinética de
craqueamento do alcatrdo € insignificante a essa temperatura. A produ¢do do carvdo e de
gas ficou em proporcdes iguais. Toda a biomassa foi consumida completamente dentro do
reator no comprimento de 2,5 m, mostrando-se o leito com este comprimento ser suficiente

para operar nas condi¢des especificadas pela simulagdo. Na pirdlise da biomassa as
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maiores quantidades de gases produzidos sao H,O, CO e CO, seguidos por quantidades
pequenas de H, e CHy. O grafico da Figura 4.27 mostra a composi¢do gasosa retirando-se
o vapor de H,O formado no processo. Pode ser observado que grande quantidade de CO e
CO, foram formadas de acordo com o processo e quantidades insignificantes de H, ¢ CHy4
foi produzido. Geralmente os percentuais de H, e CH4 no processo de pirdlise sdo um
pouco maiores do que os observados na Figura 4.27. Esse erro pode ser atribuido a desvios

do modelo cinético usado na decomposi¢do gasosa.

Na simulagdo a 873 K quase todo o alcatrdo foi consumido, com producao de gés e
carvao. Este resultado esta coerente com o esperado, pois a 873 K a cinética de
decomposicao do alcatrdo ja possui efeito bastante significativo. O percentual de produtos
mostrado na Tabela 3.5 para a simulacdo da pirdlise isotérmica a 873 K mostra a grande
producdo de gas, ficando em torno de 77%. A decomposi¢do da biomassa se processa de
maneira rapida no inicio do reator o que favorece o aumento da producdo de alcatrdo,
depois a reagdo de craqueamento do alcatrdao acontece em todo o leito consumindo-o
completamente, provocando um pico no grafico da concentragdao do alcatrao e produzindo

grande quantidade de gés, conforme a Figura 4.29.
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4.2.2 Caso 4: Pirolise Isotérmica em Reator de Leito Fluidizado

Borbulhante com Slugging

O slugging pode ser indesejavel em qualquer processo com leito fluidizado devido
aos danos que pode causar ao reator por causa das explosdes das bolhas com as paredes do
mesmo, causando queda de pressdo e muitas vezes danificando a estrutura do reator. Mas
considerando apenas o processo em si, 0 s/ugging pode ser uma regido muito interessante
em determinados processos, pois modifica a fluidodindmica do reator produzindo um grau
de mistura maior, permitindo diferentes conversoes dos produtos do processo. Para o
estudo do processo de pirdlise em reator de leito fluidizado borbulhante com slugging foi

feita uma simulacdo com as caracteristicas expressas na Tabela 3.6.

A Figura 4.31 e 3.32 mostra o resultado da simulagdo para a temperatura de
operagdo de 550°C. No inicio da regido de slugging foi observado mudanga de inclinago
das curvas de concentragdes dos gases produzidos na pirolise. Esse fato ¢ explicado devido
a mudanga hidrodindmica do reator na regido de slugging, favorecendo as reacdes gasosas
no leito. Na regido de slugging, as bolhas além carregar grande quantidades de gas,
apresentam velocidades mais lentas que as bolhas na regido de leito borbulhante,
aumentando assim, o tempo de residéncia do gas naquela regido, favorecendo a conversao
dos produtos gasosos. Além disso, a regido proporciona um grau de mistura maior do gas

contido na bolha e do gas presente na emulsao.
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4.2.3 Caso 5: Pirolise Isotérmica em Reator de Leito Fluidizado

Circulante

Para o modelo pistdo também fixamos as caracteristicas da fluidizacdo e do reator,
e simulamos o modelo matematico para temperaturas de operacao iguais 823 K e 873 K.
Na Tabela 3.7 estdo expressas as condi¢des do reator e da fluidizagdo usada nesta

simulacao.

A maioria dos reatores de leito circulante possui altura muito grande, pois se
trabalha com didmetro pequeno e vazdes elevadas, na qual, a altura ¢ responsavel por
definir o tempo de residéncia. Nesta simulacdo a altura do reator de leito fluidizado
circulante foi de 10 metros e, mesmo assim, a conversdo de biomassa na temperatura de
823 K nao se deu por completo dentro do reator, conforme pode ser visto na Figura 4.34.
Na temperatura de 823 K uma grande quantidade de alcatrao foi produzido, pois a esta
temperatura a taxa cinética de craqueamento do alcatrdo ¢ pequena. O leito operando na
temperatura de 873 K produziu grande quantidade de alcatrdo e foi possivel maximizar a
producao de gas, conforme a Figura 4.35. O alcatrao ¢ produzido de maneira significativa
no inicio do reator devido ao rapido consumo de biomassa na temperatura de 873 K. No
resto do reator apenas a reagdao de craqueamento do alcatrdo ocorre, pois a biomassa foi
toda consumida no inicio do reator e o alcatrdo ¢ todo craqueado, de acordo com a Figura

4.36, gerando gas em grande quantidade e carvao.
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4.3 COMBUSTAO DO GAS NATURAL

Na simula¢ao computacional do modelo matematico do combustor em reator de
leito fluidizado usamos como combustivel gis natural com 98% de metano e com a
seguinte composi¢ao elementar: C-75%, S-0%, H-23%, O-1,5%. O fator de ar e a razdo
ar/combustivel teorica sdo calculados através das equagdes 2.48 e 2.49, usadas também

para o processo de gaseificacao.

4.3.1 Caso 6: Combustao do Gas Natural em Leito Fluidizado
Borbulhante

A validagao do modelo matematico do combustor do gas natural em reator de leito
fluidizado borbulhante foi feita com base no experimento realizado por Pre ef al. (1998),
descrito na se¢do (3.1) do capitulo 3. A Tabela 3.8 ilustra as condi¢des de fluidizagdo

usadas na simulagao.

Das 3 cinéticas utilizadas no processo de combustao do gés natural presentes na
Tabela 2.13, apenas os resultados da simulagdo da cinética de Dryer e Glassman (1973)
serdo mostrados, pois as outras duas referéncias obtiveram resultados bastante divergentes

dos dados experimentais de Pre ef al. (1998).

A Figura 4.37 mostra que os resultados da simulagdo para cinética de Dryer e
Glassman (1973) se ajustaram bem aos resultados experimentais obtidos por Pre et al.
(1998). A simulagao feita obteve bons resultados para a composi¢do do metano, monoxido
de carbono e oxigénio. Apenas a composi¢do do dioxido de carbono se mostrou um pouco
afastada dos dados experimentais e que pode ser explicado por deficiéncia do proprio
mecanismo cinético que se fez uso. A Figura 4.38 mostra evolu¢do da temperatura das
fases ao longo do reator. A temperatura evoluiu uniforme entre as fases, sem nenhuma
discrepancia praticamente entre elas. Em algumas simulag¢des da literatura a fase bolha
geralmente apresenta um pequeno pico de temperatura excedendo a temperatura da fase
emulsdo justamente porque o modelo matematico considera auséncia de solidos na fase

bolha. No modelo hidrodindmico de leito adotado neste trabalho a fase bolha + rastro se
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comporta como uma Unica fase e com certa quantidade de sélidos inertes presentes, o que
impede picos de temperatura na fase bolha + rastro. A temperatura do géas nas fases bolha +
rastro e emulsdo acompanharam o perfil de temperatura do solido presente nestas duas
fases, o que comprova o sélido como responsavel pelo transporte de calor no leito e
determinante da temperatura no reator por ser ele um reservatorio de energia devido a

elevada capacidade calorifica.
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Figura 4.37 — Fracdo molar das espécie ao longo do leito. Comparagdo da simulagao do

modelo com os resultados experimentais do Pre et al. Cinética (Dryer & Glassman, 1973).
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Figura 4.38 - Perfil de temperatura ao longo do reator. Cinética (Dryer & Glassman, 1973)

4.3.2 Caso 7: Combustao do Gas Natural em Leito Fluidizado Circulante

Para a combustdo do gas natural em reator leito fluidizado circulante, mostraremos
os resultados da simulagdo feita para a cinética de Dryer e Glassman (1973). As

caracteristicas da fluidizacdo para esta simulacdo se encontram na Tabela 3.9.

Nos resultados da simulacdo mostrados na Figura 4.39 todo o CO foi consumido
dentro do reator e grande quantidade de CO, foi produzido de acordo com o mecanismo
cinético de combustdo em duas etapas adotado neste trabalho. O consumo de metano foi
completo dentro do reator, o que proporcionou o estacionamento da temperatura em torno
de 1100 K, conforme a Figura 4.40. Nesta temperatura de operagdo a producdo de
poluentes como NOy € praticamente desprezivel. Este resultado mostra a grande eficiéncia
de reatores a leito fluidizado de operarem sistemas térmicos de grande liberacdo de calor a
temperaturas bem menores do que as que normalmente ocorrem em outros reatores € com

bom rendimento cinético.
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4.3.3 CASO 8: Estudo da Influéncia da Quantidade de Sélido Arrastado

pelas Bolhas no Processo de Combustio do Gas Natural

O parametro fluidodindmico o, mede o volume do rastro de s6lidos que a bolha
carrega por volume da bolha. Este parametro ¢ experimental e varia entre 0,2 e 2,
dependendo da pesquisa (Levenspiel, 2000). Para este modelo foi considerado que a
porosidade da regido do rastro ¢ igual a porosidade da fase emulsdo. O modelo matematico
desenvolvido neste trabalho mostrou-se ser bem sensivel ao parametro o, sendo ele
responsavel por discrepancias na temperatura das fases bolhas e emulsdo. O estudo da
influéncia da quantidade de solidos arrastado pelas bolhas na conversdo do processo de
combustao foi feita utilizando trés valores para a. Os s6lidos inertes presentes em cada fase
sdo responsaveis por homogeneizar a temperatura no leito e permitir armazenar uma maior
ou menor energia térmica em cada fase, dependendo da quantidade das fases e de suas
quantidades em cada uma, pois atua como absorvedouro de calor. A influéncia dos sélidos
inertes na temperatura da fase ¢ que vai determinar perfis diferentes de conversao. Frentes
diferentes de concentracdes e temperatura ao longo do leito foram encontrados com a
variacdo da fracdo de solidos arrastado pelas bolhas, conforme pode ser visto na Figura
4.41 e Figura 4.42. A conversao no final do leito ndo foi influenciada. O pardmetro o
também influencia a velocidade dos solidos e do gas na fase emulsdo, que pode percolar
através das particulas dependendo das condi¢des de fluidizagdo e diminuir a velocidade ou

até mudar o sentido do escoamento de gés na fase emulsao.
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CAPITULO 5

5 CONCLUSOES E PERSPECTIVAS

5.1 CONCLUSOES

O modelo matematico do reator de leito fluidizado borbulhante, com ou sem
slugging, mostrou-se eficiente e com bons resultados para os 3 processos estudados. A
constante @, por ser um pardmetro experimental, necessita de uma abordagem
fluidodinamica antes de determinarmos um valor para ela na faixa de valores que ela
comporta, para a simulagdo nao cair em solugdes desproporcionais com o problema, ou até

mesmo a instabilidade do método computacional empregado para solugao das equacdes.

As simulagdes feitas permitiram acompanhar com grande clareza a produgdo e
consumo gasoso dentro do reator ao longo do tempo de processo, e sua evolugdo até o
estado estacionario. Também foi possivel acompanhar de forma satisfatoria as
temperaturas das fases presente no reator e sua a evolu¢do com o processo. Demonstrou-se
a eficiéncia térmica do leito de particulas inertes e a capacidade do reator de operar
processos térmicos numa temperatura bem inferior a outros reatores da industria quimica,

diminuindo a produg¢do de gases poluentes como NO.

Para a aplicacdo em controle de processo em tempo real, os modelos matematicos
desenvolvidos para o leito borbulhante mostraram-se com tempo computacional de

processamento um pouco grande, dificultando sua aplica¢do em controle de processos.
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5.2 PERSPECTIVAS PARA TRABALHOS FUTUROS

1. Validagao do simulador através de planta piloto em laboratorio.

2. Comparar os resultados do modelo fluidodindmico com outros desenvolvidos.

3. Evoluir o modelo matematico (considerar o fluxo advectivo entre a emulsdo ¢ a
bolha, gerado por diferencial de pressdo entre fases).

4. Fazer uso de cinéticas da pirdlise primaria para varios tipos de biomassa.

5. Desenvolver sistemas de controle através de metodologia baseada em redes neurais.
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ANEXO I

Célculo das propriedades fisicas e quimicas para os componentes envolvidos nos
processos de gaseificacdo, pirdlise € combustdo, e também, para a mistura gasosa na bolha

€ na emulsdo.

CAPACIDADE CALORIFICA DOS COMPONENTES:

Polindmio na forma: C; ,(T) = R(a; + a;T + azT~2)

Tabela I.1 - Constantes polinomiais dos componentes.

Componentes a a a3
H, 3,249 0,422x107 0,083x10°
CH, 1,702 9,081x107 -2,164x10°°
H,0 3,470 1,450x107 0,121x10°
co 3,376 0,557x107 -0,031x10°
Co, 5,457 1,045x107 -1,157x10°
0: 3,639 0,506x10° -0,227x10°

Fonte: (SMITH et al., 2007)

Polinémio na forma: C; ,(T) = R((al +a,T +a3T? + a4T3)/1,987)
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Tabela L.2 - Constantes polinomiais dos componentes.

Componentes a a, as 2,

N2 7,440 -0,324x10° 6,400x10°  -2,790x10”
Fenol -8,561 1,429x107" -1,153x10™ 3,647x107®
Benzeno -8,101 1,133x10™ -7,206x107 1,703x10®
Naftaleno -16,433 2,03x107! -1,554x10™ 4731x10°®

Fonte: (REID et al., 1977)

VISCOSIDADE DOS COMPONENTES:

A viscosidade de cada componente foi calculada usando a Equacdo L1, logo

abaixo, obtida de (BIRD et al., 2002).

VMT

2
a%Qy

§=2,6693 x 1075 (11

Para obtermos as viscosidades de cada componente na forma de um polindémio de
quarto grau conforme a Equagdo 1.2, com o intuito de facilitar o calculo computacional,
variamos Equacdo I.1 de 273 K a 1750 K de 10 em 10 graus e depois passamos um ajuste

polinomial de quarta ordem usando a funcio polyfit intrinseca no Matlab”.

wi(T) = R(ay + a,T + asT? + a,T3 + asT*) (1.2)
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VISCOSIDADE DA MISTURA GASOSA:

A viscosidade da mistura gasosa foi calculada usando a Equagao 1.3, logo abaixo,

obtida de (BIRD et al., 2002).

. — VN Yala
Umix a=1 ZBJ’ﬁq)aﬁ (1-3)
-1/2 1/2 1/4 2
-1 Mq Ha Mg
Dyp = \/§<1 + MB) ll + <uﬁ) (Ma) l (1.4)

CONDUTIVIDADE TERMICA DOS COMPONENTES:

A condutividade térmica de cada componente foi calculada usando a Equacao 1.5,

logo abaixo, obtida de (BIRD et al., 2002).

k= (Cip(D) + 337 (T (L)

Para obtermos as condutividades térmicas de cada componente na forma de um
polindmio de quarto grau conforme a Equacdo 1.6, com o intuito de facilitar o calculo
computacional, variamos Equagdo I.5 de 273 K a 1750 K de 10 em 10 graus e depois
passamos um ajuste polinomial de quarta ordem usando a funcdo polyfit intrinseca no

Matlab®.

k;(T) = R(ay + a,T + azT? + a,T? + asT*) (1.6)
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CONDUTIVIDADE TERMICA DA MISTURA GASOSA:

A condutividade térmica da mistura gasosa foi calculada usando a Equagao 1.7,

logo abaixo, obtida de (BIRD et al., 2002).

ak
kmix = 1&’:1% (L7)
-1/2 1/2 1/4 2
-1 Ma ka Mg
Dyp = @(1 + MB) [1 + (kﬁ) (M“) l (L8)

DIFUSAO BINARIA DOS COMPOSTOS:

A difusdo binaria de cada componente foi calculada usando a Equagao 1.9, logo

abaixo, obtida de (BIRD ef al., 2002).

1 1 1
D,z = 0,0018583 [T (M—A + M—B)m (L9)

Para obtermos a difusdo binaria de cada componente na forma de um polindémio de
quarto grau conforme a Equacdo 1.10, com o intuito de facilitar o calculo computacional,
variamos Equagdo 1.9 de 273 K a 1750 K de 10 em 10 graus e depois passamos um ajuste

polinomial de quarta ordem usando a fungio polyfit intrinseca no Matlab®.

D;(T) =R(a; + a,T + a3T? + a,T3 + asT*) (1.10)
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DIFUSAO DO COMPONENTE i NA MISTURA GASOSA:

A difusdao do componente 1 na mistura gasosa foi calculada usando a Equagao 1.11,

logo abaixo, obtida de (REID et al.,1977).

-1
X
Dimix = (Z;yzl D_111> (L11)

J#i

DISPERSAO AXIAL DO SOLIDO:

A dispersao axial do solido foi calculada usando a Equacao 1.12, logo abaixo,

obtida de (KUNII & LEVENSPIEL, 1969).

a’e,
36Ue

dpuj (L12)

DISPERSAO AXIAL DO GAS:

A dispersdo axial do gas foi calculada usando a Equacao 1.13, logo abaixo, obtida

de (KUNII & LEVENSPIEL, 1969).

_ b Ugup

b= e (1.13)

Ue

b=a¢e, — (1-6-—ad) (1.14)

Uo—Ue
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DISPERSAO AXIAL TERMICA DO GAS:

A dispersao axial térmica do gas foi calculada usando a Equacao 1.15, logo abaixo,
obtida de (OKA, 2004).

Ag = ppCp(1 —€)Dy (I.15)
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