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Resumo: A industria coureiro-calgadista gera uma significativa quantidade de residuos. De modo que uma
alternativa eficaz para destino destes residuos € sua incineragdo, que assim reduz substancialmente o seu
volume final e estabiliza componentes considerados perigosos. Por conseguinte, tudo isto vai ao encontro dos
novos desafios na busca de fontes de energias alternativas e do fato de que a combustéo destes residuos ser
bastante convidativa em funcéo do seu alto poder calorifico. O presente estudo esta consolidado na andlise de
uma planta piloto para processamento de residuos de couro concebida a partir de uma parceria entre érgaos de
pesquisa e empresas privadas. Dois modelos matematicos, um rigoroso e outro simplificado, sdo apresentados
para representar fenomenologicamente a etapa de gaseificacdo do sistema de incineracdo da planta piloto. O
sistema de incineracdo é constituido por reatores de gaseificacdo e oxidacdo, sendo a etapa de gaseificacdo
fundamental para caracterizacdo da carga térmica gerada. O modelo rigoroso considera a cinética quimica e
os fendmenos de transferéncia envolvidos; j& o modelo simplificado, limita-se a um modelo de equilibrio
quimico e termodindmico do sistema. Em torno disto, por fim, a maximizacdo da eficiéncia da planta piloto
através da variagdo de parametros operacdo da mesma é alcancada.

1 INTRODUCAO

A industria coureiro-calcadista gera uma
significativa quantidade de residuos de couro
(biomassa).  Estes  residuos gerados  sdo
considerados perigosos devido a presenca de
cromo, oriundo do sal utilizado no curtimento das
peles.

Uma alternativa eficaz para o destino destes
residuos € sua incineragdo o0 que reduz
substancialmente o seu volume final e estabiliza a
fracdo de cromo nociva ao meio ambiente.
Concomitantemente, tudo vai ao encontro dos
novos desafios na busca de fontes de energias
alternativas e do fato de que a combustdo destes
residuos ser bastante convidativa em fungéo do seu
alto poder calorifico.

1.1 Teoria da gaseificacdo de biomassa

Segundo Higman e Van Der Burgt (2003), a
gaseificacdo € um processo de conversao
termoquimica para se produzir, a partir de
combustiveis carbonosos, um produto gasoso com
um valor caldrico Gtil que pode ser empregado
como gas combustivel ou gas de sintese para
posterior utilizacdo. Esta definicdo exclui a
combustdo, ja que nesta o produto gasoso final ndo
tem valor calérico residual algum. No processo
podem ser usados diferentes tipos de agentes de
gaseificacdo, entre eles ar, O, e vapor de agua.

A conversdo termoquimica modifica a
estrutura quimica da biomassa por meio da alta
temperatura. O agente de gaseificacdo permite a
corrente de alimentacgdo ser rapidamente convertida
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a gas por meio de diferentes reacdes heterogéneas.
O gés assim produzido contém CO,, CO, H,, CHy,
H,0, tracos elevados de hidrocarbonetos, gases
inertes presentes no agente de gaseificacdo, varios
contaminantes tais como pequenas particulas de
material carbonoso, cinzas e alcatrdes (Belgiorno et
al., 2003).

O gas combustivel produzido pode ser usado
para a producdo de energia, em turbinas a gas,
motores, ou ainda em caldeiras, enquanto o gas de
sintese pode ser utilizado para a produgdo de
diversos produtos, entre eles, amdnia e metanol
(Godinho, 2006).

As razdes praticas para se decidir pela
gaseificacdo de biomassa sdo numerosas e
dependentes das condigdes locais. Além da
atratividade da biomassa como fonte de energia,
sobressaem-se as vantagens que os combustiveis
gasosos apresentam, em geral, sobre os solidos:
facilidade de distribuicdo, alta eficiéncia da
combustdo pelo fato de poder ser controlada, baixa
emissdo de poluentes e possibilidade da utilizagdo
em motores e turbinas para produzir trabalho
mecanico e energia elétrica (Gémez, 1994).

1.2 Tecnologias empregadas em gaseificacéo

Segundo Godinho (2006), ha atualmente dois
tipos fundamentais de gaseificadores: de leito
fluidizado e de leito fixo.

Os reatores de leito fluidizado podem ser
classificados, de maneira geral, em reatores de leito
fluidizado borbulhante e reatores de leito fluidizado
circulante (ou rapido). Os reatores de leito
borbulhante operam com velocidades moderadas de
fluidizacdo, apresentando elutriagdo de finos
causando baixo tempo de residéncia das particulas.
Os reatores de leito circulante operam com
velocidades mais elevadas e recirculacdo de
solidos, abatidos em um ciclone localizado no seu
topo.

J4, dentre os gaseificadores de leito fixo,
destacam-se dois tipos: contracorrente e co-
corrente. No gaseificador contracorrente a
alimentacdo é realizada no topo e o agente de
gaseificacdo é inserido na sua base. No gaseificador
co-corrente a alimentacdo é realizada a partir do
topo, enquanto o agente de gaseificacdo é inserido
pela lateral ou mesmo pelo topo.

Este trabalho tem por objetivo a andlise
fenomenolégica do processo de gaseificagdo co-
corrente de residuos de couro em uma planta piloto

com capacidade nominal para processar 100 kg/h
de residuos e poténcia térmica de 350 kW, a qual se
encontra instalada na Preservar Tratamento e
Reciclagem de Residuos Ltda., no municipio de
Dois Irmdos (RS). Para tanto, dois modelos
matematicos foram desenvolvidos baseados em
duas diferentes abordagens e aqui tratados como:
modelo rigoroso e modelo simplificado. Através
destes, simulacfes das condigdes reais de operacdo
da planta piloto foram realizadas buscando-se a
maximizacéo da eficiéncia do processo.

2 DESCRICAO DO PROCESSO

A planta piloto constitui-se de um sistema que
engloba um reator de gaseificacdo (gaseificador)
ligado em série com um reator de oxidagdo
(combustor). Na saida deste udltimo tem-se um
aparato constituido por um sistema de controle de
poluicdo do ar (SCPA).

O gaseificador é de leito fixo do tipo co-
corrente, ou seja, o residuo é alimentado a partir do
topo e o agente gaseificante € introduzido na parte
lateral do reator. Neste se verifica ainda a presenca
de quatro zonas distintas que sao distribuidas
verticalmente do topo ao fundo da grelha
(Belgiorno et al., 2003):

1. Zona de secagem: na regido superior, onde
ocorre a perda da umidade;

2. Zona de pir6lise: onde ocorre a liberagdo do
material volatil presente no residuo;

3. Zona de reacdo: onde ocorre a inje¢do do
agente gaseificante;

4. Zona de redugdo: acima da grelha, onde
ocorrem as reacbes para formacdo do gas
combustivel.

O reator de oxidagdo recebe as injecBes de ar
primario, secundario e terciario para a oxidacdo do
gas combustivel produzido no gaseificador.
Verifica-se a presenca de quatro zonas distintas
(Godinho, 2006):

1. Zona de combustdo priméria: localizada
abaixo da grelha, onde ha uma expansao e o
inicio da combustdo dos gases combustiveis
provenientes da zona de redugdo;

2. Zona de combustdo secundéria: ha inje¢do de
ar secundario pré-aquecido pela passagem
através da grelha. Ocorre um aumento da
turbuléncia dos gases provenientes do
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gaseificador objetivando o aumento da
eficiéncia da combust&o;

3. Zona de combustéo tercidria: ha injecdo de ar
terciario a fim de garantir a combustdo
completa dos gases combustiveis formados no
gaseificador;

4. Zona de combustdo quaternaria: destinada a
etapa final da combust&o.

O SCPA ¢é constituido por um ciclone, um
resfriador gas-ar, um lavador Venturi, uma torre
recheada e um segundo lavador Venturi.

3 MODELAGEM DO PROCESSO

Para Li (2002), os modelos de gaseificagdo de
biomassa sdo predominantemente divididos em dois
grupos: cinético e de equilibrio.

Modelos cinéticos tratam dos mecanismos,
taxas de reagdes e a concentracdo das espécies
resultantes em qualquer ponto do tempo e espaco
de um sistema. Estes modelos s&o em geral
especificos para cada processo, provendo
importantes consideracoes relativas aos
mecanismos das reacdes e maneiras de incrementar
a taxa de uma dada reacdo ou processo. De outra
forma, os modelos de equilibrio predizem a
conversdo maxima atingivel e a distribuicdo de
cada espécie nas correntes de produto sujeitas as
restricbes termodindmicas e de transferéncia de
massa. Estes modelos ndo exigem detalhes da
geometria do sistema e tdo pouco, predizem o
tempo necessario para se alcancar tal equilibrio.

Por sua vez, Higman e Van Der Burgt (2003),
a partir das necessidades praticas impostas,
identificam dois tipos de modelos: o do projetista e
do operador do gaseificador. Enfatizam a
importancia de um bom modelo ser constituido por
ambas as abordagens de modo que estas
caracteristicas possam ser prontamente encontradas
sem que o usudrio tenha que fazer célculos
adicionais.

De um modo geral, o projetista tem a fungdo
de realizar os célculos para um limitado nimero de
casos e, a partir destes, dimensionar a planta. Ele
estara interessado nos resultados para diferentes
alimentacBGes, composicfes de gases, efeitos
térmicos, condicdes de partida e parada, condigdes
6timas para entrada da alimentagdo e condi¢des de
controle de processo. Ja 0 operador tem 0 seu
equipamento assim como 0 &, mas necessita
otimizar operagdes para alimentac@es, as quais sdo
raramente iguais as inicialmente projetadas.

Portanto ele estard mais interessado em o0 que se
pode esperar da composi¢do dos gases quando uma
quantidade especifica de biomassa e agente de
gaseificacdo é fornecida ao sistema.

Portanto, para condi¢des praticas, podemos
definir o modelo cinético como o modelo do
projetista e, 0 modelo de equilibrio como o modelo
do operador.

Sendo assim, para este trabalho, se realizou o
tratamento da etapa de gaseificagdo do sistema por
estas duas diferentes abordagens, caracterizando
dois modelos com niveis de complexidade e
detalhamento diferentes. A partir daqui, 0 modelo
de equilibrio/operador sera chamado de modelo
simplificado e o modelo cinético/projetista de
modelo rigoroso.

3.1 Modelo simplificado

Dentre os modelos de equilibrio, podem-se
apontar duas abordagens: estequiométrica e nao-
estequiométrica. (Li et al., 2001)

Embora sejam essencialmente equivalentes, a
abordagem estequiométrica emprega constantes de
equilibrio para as reacGes envolvidas (Zainal et al.,
2001; Melgar et al., 2007) enquanto a nao-
estequiométrica minimiza a energia livre de Gibbs
sujeita ao balanco de massa e restricdes ndo-
negativas (Li et al., 2001; Schuster et al., 2001).
Jand, Brandani e Foscolo (2006), mais
recentemente, utilizaram-se das duas abordagens
para modelar um sistema de gaseificacdo de
biomassa.

No presente trabalho, desenvolveu-se um
modelo de equilibrio estequiométrico de acordo
com o proposto por Godinho (2006), baseado em
Zainal et al. (2001) e Melgar et al. (2007).

Assume, para este modelo, duas importantes
hipéteses:

1. O tempo de residéncia dos reagentes é
suficientemente alto para que o equilibrio
quimico seja alcancado;

2. Todo o carbono da biomassa é gaseificado, e
assim a formacdo de carbono residual pode ser
negligenciada.

Como consideragbes simplificativas do
modelo, assumem-se ainda que o sistema seja
adiabético, isto é, ndo ha perda de calor para 0 meio
externo e que os gases do sistema seguem o
comportamento de gas ideal.
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A reacdo global de gaseificacdo pode ser
escrita como:

C,H,,0,N, + wH,0 + x(0,+3,76N,)

— aCO0 + bCO, + cH, + dCH, + Q)
eH,0 + fN, + g0,

onde n, m, p e q é a caracterizacdo da biomassa, w;
a quantidade de umidade e x; a quantidade de ar
utilizado para a gaseificacéo.

O modelo pode ser equacionado, de modo
sucinto, na forma abaixo:
Balango material global:

Zreag NikXi = Zprod n; kXi 2
onde njx é a matriz do nimero de elementos

(atomo) k de um componente (molécula) i, e x;; a
quantidade de mol de um componente i.

Balanco de energia global:
Zreag xHy = Zprod x;H; (3)

Constante de equilibrio:
‘Ul'"
K =1LP" 4
onde j € o nimero de reagdes quimicas envolvidas e

K; se relaciona com a temperatura pela expressao
abaixo:

—RTIn(K;) = AG? (5)

onde AG/ é definido como a variagdo da energia

livre de Gibbs padrdo de reacdo como funcdo da
temperatura.

Neste caso, consideram-se duas reacdes de
equilibrio: deslocamento gas-agua (6) e metanacao
(7).

CO + H,0 & €O, + H, (6)
C+ 2H, & CH, 7

Através do balanco de energia do processo, é
possivel se estimar a temperatura reacional final e
se calcular a composicdo do gas efluente produzido
como fungdo da temperatura. Devido as constantes
de equilibrio quimico e as propriedades
termodindmicas dos gases serem funcBes da
temperatura, este parametro é adotado em cada
iteracdo do processo de calculo, alcancando, ao
final, o equilibrio termodindmico e quimico.

Para a abordagem de equilibrio da
gaseificacdo de biomassa muitas vezes, utilizam-se

de simuladores de processos seqliencial-modulares,
como o Aspen Plus® (Aspen Technology Inc.,
2006). Neste software, as operacOes unitarias
REQUIL e RGIBBS correspondem
respectivamente a abordagem estequiométrica e
ndo-estequiométrica de modelos de equilibrio.
Neste sentido temos os trabalhos de Mansaray
(1998), Mathieu e Dubuisson (2002) e mais
recentemente Zhao, Hao e Zhihong (2006) e Xiang-
Fu (2006).

Nesses trabalhos, a gaseificacdo é modelada
por um diagrama de processo com duas ou mais
operagBes unitdrias. Os dados de entrada para o
bloco principal (REQUIL/RGIBBS)  sdo
processados por um bloco anterior (RYIELD) que
decompBe a alimentacdo de biomassa em seus
componentes fundamentais, uma vez que o Aspen
Plus ndo suporta componentes ndo-convencionais.

3.2 Modelo rigoroso

O que caracteriza 0 modelo rigoroso esta na
abordagem da cinética quimica e fenémenos de
transportes envolvidos. Neste sentido, na literatura,
um namero reduzido de modelos foi proposto para
gaseificacdo de biomassa.

Cinéticas heterogéneas e fenémenos de
transportes para um sistema co-corrente de
gaseificacdo tém sido considerados por um nimero
limitado de trabalho (Groeneveld e Van Swaaij,
1980; Manurung e Beenackers, 1994; Di Blasi,
2000). Para este trabalho adotou-se a modelagem
proposta por Di Blasi (2000).

Este € um modelo baseado nos balancos de
massa e energia das fases solida e gasosa, descritos
para um sistema unidimensional e ndo-estacionario.

S80 consideradas as seguintes espécies
envolvidas: B (biomassa), M (umidade), C (carbono
residual), para a fase solida e T (alcatréo), O,, CO,,
H,, H,O (vapor), CH;, CO e N,, para a fase
gasosa.

O modelo considera o0s seguintes processos:
evaporagdo/condensagdo da umidade, pirdlise da
biomassa e degradacdo térmica do alcatréo,
combustdo dos materiais volateis, e combustdo e
gaseificacdo do carbono residual. De modo que as
reacdes quimicas envolvidas sdo consideradas na
Tab. 1.
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Tabela 1: Evaporagdo da umidade e reacbes quimicas
consideradas.

Reacédo Expressédo da taxa

Evaporacéo da umidade ok ( _ )
H,0, - H,0, My = UpKm Py — PH,0
Pirdlise priméria
k
UBp, B _pl) Ucp, C+ Uco,p, co
+Uco,p, CO2 + Vi, p, Ha Ry, = ky, 0
+vch, p, CHy + Vg, 0p, HoO + 07y, T

Pir6lise secundaria

R,, = eky,pr

kp,
Urp, T — Uco,p, co P2

+vC02,p2 COZ + UCH4,p2 CH4

Combustdo do alcatrao

CHy,52200,0228 + 0,8670, R, = ke, T, CrCo,
ke

3co+ 0,761H,0

Combustdo do metano
CH, + 1,50, R,

ke,

— CO + 2H,0

Combustdo do CO
kC

2C0 + 0, = 2C0,

= k¢, TyCen, Co,

= ch Ccocoz

Combustdo do hidrogénio

ke, = k., Cy,C
2H, + 0, —3 2H,0 G202

Deslocamento gas-agua . (C C CCOZCHZ)
Fe, = -
CO + H,0 % €O, + H, LCA AN
Reacdo de Boudouard C;
kg, R;=v -
C +C0, =5 2C0 Imh1 1
k ki

m

<

Metanacéo

¢ +2H, 5 cH, i =CO0z, H,, H,0, O3;
1=01-03,Cs
Gaseificacdo do vapor d’agua

kﬂS
C +H,0—-CO+H,
Combustdo do carbono residual
k¢
C +0,-C0,

As principais limitaces e consideragdes
assumidas pelo modelo s&o listadas a seguir:

Tamanho Unico de particulas;

Auséncia de transferéncia de momento;
Porosidade do leito constante;

Transferéncia de calor e massa através do leito
resultante de trocas macroscopicas

PN

(conveccdo) e moleculares (difusdo e

condugdo);

Processo de secagem limitado pela difuséo;

6. Resisténcia extraparticula a transferéncia de
massa, por meio da introdugdo de taxas de
reacOes aparentes para reacdes heterogéneas
de acordo com o modelo de nicleo ndo-
reagido;

7. Auséncia de equilibrio térmico (diferengas de
temperatura entre fases gasosa e solida);

8. Transferéncia de calor das fases gasosa e
s6lida com a parede do reator;

9. Transferéncia de calor por radiacdo atraves
dos poros do leito;

10. Fluxo gasoso e sélido variaveis.

o

Pode-se, de maneira concisa, descrever o
modelo pelo equacionamento abaixo:
Balanco material para a biomassa:

dpp |, 9(pBUs) _
e T o = VspiRp (8)

Balanco material para a umidade:

apm , 9(pmUs) _
o YT or - M ©)
onde my, é a taxa de evaporacdo da umidade.
Balanco material para o carbono residual:
[7] 7]
Tt Usy = = Ve piRp (10)
Velocidade superficial para a fase sélida:
U
Pc,, = Mc YiVciR; (11)
onde j =cs, 1-03,
Balanco material para a fase gasosa:
api , 9pilg) _ 0 9Yi
vt T (Dipg 62) (12)

+Mi Z] Ui,jRj + [OF
ondei=T, 0,, CO,, Hy, CHy, CO; j = C1-Cs5, 01~
g3, WQ, € w; é a taxa de espécies i produzidas na
fase solida.

Balanco material para o vapor:

s 6pH20 n 6(0H20Ug) _ i( 6YH20)
ot 0z 0z\ M0Pg 5,
+MH20 Z] UHzO,jRj + (IJHZO + my

onde j = c;-Cs, 91-03, WQ.

(13)

Balanco material para o nitrogénio:
PN, = Pg — Zi:th Pi (14)
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onde g é o total de volateis.

Balanco material global para a fase gasosa:

dpg | (pglg) _

Sa_tg—l_%_ZlZ]vl,]MlR]
+(1 _UC,pl)Rpl +mM

onde i = T, 02, COz, H2, Hzo, CH4, CO, N2 Ej =

C1-Cs, 91-03, WQ.

(15)

Balanco de energia para a fase solida:
d(pgH 0 (4 0Ts d(UgpgH
(5t 2= 5(/15 E) +2 o : (16)
— 2 RiAH; — Qsg — Qs — My A
onde i =B, M, C; j = Cs, 91-03, P1; Qsg € 0 calor
trocado entre as fases sdlidas e gasosas e Qsy, entre
a fase sdlida e a parede; e A é a entalpia de
evaporacao da umidade.

Balanco de energia para a fase gasosa:
d(pgHg) 8 (44 0T, a(UgpgHg)
eSL =2 (%3 +TEEE 4y
— X RiAH; + Qs — Qqu
onde i = T, O,, CO,, H,, H,0, CH4, CO, Nj; J =
C1-C4, WO, P2; € Qg € 0 calor trocado entre a fase
gasosa e a parede.

Queda de pressdo (lei de Darcy modificada):
;E = Us - Ug (18)
onde K é a permeabilidade para a fase gas e P dado
pela expressdo de gas ideal (PMgy = p4RT,).

Os coeficientes de transferéncia de calor e
massa sdo calculados de acordo com Hobbs,
Radulovic e Smoot (1992), e a condutividade
térmica e a viscosidade da fase gasosa; de acordo
com Purnomo, Aerts e Ragland (1990). As
difusividades e os calores especificos (avaliados
para uma temperatura de 1000K) sdo considerados
constantes.

As condi¢bes de contorno para o problema
estdo especificamente relacionadas a disposicédo e
geometria do sistema. Para o topo do gaseificador
(z =0), tem-se:

ondei= T, O,, CO,, Hy, H,0, CH4, CO
Pp = Ps,
Pm = P, Y, (20)
pc=0

T,=T,=T, (21)
Ug = Uy,
U, = U, 22)
P=Pynm (23)

A injecdo do agente gaseificante, neste caso,
uma corrente de ar, é feita a uma altura
intermediaria (z = L,ir teeq) do gaseificador, sendo:

ondei=T, CO,, H,, CH,, CO
pi = Pg,Yi, (25)
onde i = Oy, H,O
Ty = Tair (26)
Ug = Uair (27)

Para a base do gaseificador (z = L), tem-se:
9Tg _ 9% _ 9pi _
9z o8z o0z 0 (28)
ondei= T, O,, CO,, Hy, H,0, CH4, CO

4 RESULTADOS E DISCUSSOES

Os modelos sdo implementados diretamente
no simulador de processos baseado em equacdes
EMSO (Soares e Secchi, 2003).

Quanto a caracterizagdo matematica dos
problemas pode-se observar que o modelo
simplificado representa um sistema de equaces
algébricas ndo-lineares (NLA) e o modelo rigoroso;
um sistema de equagBes diferenciais parciais
(PDE).

Os modelos séo simulados para as condicdes
de operacdo e para fins de andlise, com a variacao
de alguns pardmetros de operagdo: razdo entre
agente de gaseificacdo e residuos alimentados,
umidade inicial do residuo alimentado, dentre
outros. Com isto, visa-se a maximizacdo da
eficiéncia térmica do sistema pela otimizacdo da
composicao dos gases efluentes importantes para as
etapas seguintes do processo.

5 CONCLUSOES

Este trabalho se encontra em fase de validagéo
dos dois modelos no simulador através de dados da
literatura, cujos resultados preliminares serdo
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apresentados durante o evento. O primeiro caso, €
de implementacdo direta e no segundo caso, faz-se
uso da discretizagdo do problema por diferengas
finitas em relacdo ao comprimento, gerando assim,
um sistema de equagdes algébrico-diferenciais
(DAE) que é desta forma suportada pelo simulador.
De posse de dados reais de operacdo da planta
piloto espera-se realizar um estudo comparativo
entre ambos as abordagens de modelagem,
demonstrando os pontos favoraveis e contrarios de
cada uma, assim como as  respectivas
aplicabilidades.
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