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RESUMO

A pirdlise é um processo termoquimico, também é conhecido como desvolatiliza¢éo, e consiste
no processo de decomposi¢do térmica na auséncia de oxigénio. Esse processo ocorre
geralmente em temperaturas entre 300 e 600 °C. Devido a atmosfera inerte, a biomassa nédo faz
combustdo, mas se decompde quimicamente, resultando em trés produtos principais: bio-6leo,
gases e biochar. O bagaco de cana é um residuo de baixo custo e abundante da industria
sucroalcooleira, ideal para a geracao de energia renovavel e contribuicdo para a sustentabilidade
ambiental. Nesse sentido, esse trabalho propbe-se a simular o processo de pir6lise do bagaco
de cana-de-acucar em um reator de leito fluidizado borbulhante, avaliando os efeitos
hidrodinamicos e as equagOes que descrevem esse processo. Empregou-se o simulador
comercial Aspen Plus v.11 para simular uma planta de pirdlise. A metodologia envolveu a
criacdo de um modelo baseado em equac6es de balanco de massa e energia para representar a
pirélise, empregando simulacbes no software Aspen Plus, considerando as etapas de
beneficiamento da biomassa, analise hidrodindmica e cinética e tratamento dos produtos. Além
disso, utilizou-se as andlises elementar, imediata e de poder calorifico como dados de entrada
no simulador. Os resultados destacaram a influéncia do tamanho das bolhas e das particulas em
variaveis como o tempo de residéncia dos gases e a taxa de aquecimento dentro do reator,
evidenciando gque bolhas menores sdo essenciais para melhorar a transferéncia de calor e massa,
0 que, por sua vez, beneficia o processo de pirélise, assim como particulas menores de biomassa
possuem taxas de aquecimento mais eficientes devido a sua maior area de superficie relativa
favorecendo o processo de pir6lise rapida. As equacdes matematicas formuladas identificaram
as relacBes fundamentais no processo, tanto no nivel da particula quanto no nivel do leito,
oferecendo percepcdes sobre a influéncia do tamanho da biomassa e da distribui¢do do tamanho
da bolha. Este estudo ndo apenas fornece uma base solida para pesquisas futuras nessa area,
como também destaca as aplicacBes praticas e teoricas cruciais para a inddstria de

biocombustiveis e reaproveitamento da biomassa de bagaco de cana-de-agUcar.

Palavras-chave: Simulacdo. Pirdlise. Bagago de cana-de-aclcar. Reator de leito fluidizado.

Sustentabilidade Energética.
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Sugarcane Bagasse in a Bubbling Fluidized Bed Reactor. 2023. 111 p. Graduate Work
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ABSTRACT

Pyrolysis is a thermochemical process, also known as devolatilization, and consists of the
process of thermal decomposition in the absence of oxygen. This process usually takes place at
temperatures between 300 and 600 °C. Due to the inert atmosphere, the biomass does not
combust, but decomposes chemically, resulting in three main products: bio-oil, gases and
biochar. Sugarcane bagasse is a low-cost and abundant waste product from the sugar-alcohol
industry, ideal for generating renewable energy and contributing to environmental
sustainability. With this in mind, this work aims to simulate the pyrolysis process of sugarcane
bagasse in a bubbling fluidized bed reactor, evaluating the hydrodynamic effects and the
equations that describe this process. The commercial simulator Aspen Plus v.11 was used to
simulate a pyrolysis plant. The methodology involved creating a model based on mass and
energy balance equations to represent pyrolysis, using simulations in the Aspen Plus software,
considering the biomass processing stages, hydrodynamic and kinetic analysis and product
treatment. Elemental, proximate and calorific value analyses were also used as input data for
the simulator. The results highlighted the influence of bubble and particle size on variables such
as gas residence time and heating rate within the reactor, showing that smaller bubbles are
essential for improving heat and mass transfer, which in turn benefits the pyrolysis process,
while smaller biomass particles have more efficient heating rates due to their greater relative
surface area, favoring the fast pyrolysis process. The mathematical equations formulated
identified the fundamental relationships in the process, both at particle and bed level, offering
insights into the influence of biomass size and bubble size distribution. This study not only
provides a solid basis for future research in this area, but also highlights the crucial practical
and theoretical applications for the biofuels industry and the reuse of sugarcane bagasse

biomass.

Keywords: Simulation. Pyrolysis. Sugarcane bagasse. Fluidized bed reactor. Energy

sustainability.
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1 INTRODUCAO

A crescente demanda por combustiveis fosseis levou ao desenvolvimento de uma
variedade de tecnologias com o objetivo de aliviar as preocupacdes com o aquecimento global.
Os biocombustiveis derivados da biomassa estdo se tornando uma alternativa viavel para
atender & demanda por energia em todo o mundo. Eles oferecem varios beneficios, incluindo a
diversificacdo da matriz energética, a reducdo das emissdes de poluentes e a disponibilidade
em diferentes formas de combustivel, como solido, liquido e gasoso (Demirbas, 2001). Devido
a sua abundancia e propriedades favoraveis, o bagaco de cana-de-acucar, um dos residuos
produzidos pela indUstria sucroalcooleira, é considerado uma fonte promissora de biomassa
(Rabelo et al., 2011).

O Brasil produz uma quantidade considerdvel de bagaco de cana, sendo o maior
produtor de cana-de-agucar do mundo. Aproximadamente 610,1 milhdes de toneladas de cana-
de-acucar foram produzidas no Brasil na safra 2022/2023 (CONAB, 2023). O bagaco tem um
alto teor de celulose e matéria volatil, bem como um baixo teor de cinzas e enxofre. 1sso o torna
atraente para a producdo de biocombustiveis. Atualmente, o bagaco € queimado em caldeiras
para produzir energia, mas seu potencial ainda € subutilizado. Isso significa que tecnologias de
processamento mais eficientes, como a pirdlise, sdo necessarias (Miranda et al., 2021).

Apos as crises do petroleo na década de 1980, a pirélise de biomassa tem sido vista
como uma alternativa promissora para a producdo de biocombustiveis (Islam; Parveen; Haniu,
2010). Este processo envolve o0 aguecimento da matéria organica para decomp6-la, na auséncia
de oxigénio. Ele oferece beneficios, como a possibilidade de utilizar vérias fontes de biomassa,
alta eficiéncia de recuperacédo de energia e a producdo de varios produtos (Saber; Nakhshiniev;
Yoshikawa, 2016). A pirolise do bagaco de cana-de-acUcar pode produzir gas, bio-6leo,
biocarvao e produtos quimicos de valor agregado para uma variedade de usos.

O reator de leito fluidizado € uma escolha bem promissora para a pirolise do bagaco de
cana-de-acucar. Esse tipo de reator oferece muitas vantagens, incluindo facilidade de
construcdo e manutencdo, coeficiente de transferéncia de calor adequado e controle de
temperatura adequado (Bridgwater, 2012). O processo de pirdlise rapida tem se mostrado
tecnicamente vidvel e economicamente rentavel; ele funciona a temperaturas moderadas
(~500°C) e garante rendimentos liquidos de cerca de 60% a 75%, dependendo das condigdes
de operacao, e o tempo de residéncia pode ser controlado por meio da vazéo do gas fluidificante.
No entanto, ainda h& problemas com modelagem, projeto e otimizagdo, o que dificulta na

implementacao desse processo em escala comercial (Blanco Leal, 2014).



Segundo Kunii e Levenspiel, (1991), os reatores de leito fluidizado borbulhante,
possuem excelente controle de temperatura permitindo operagdes em larga escala, além disso
podem ser usados em uma ampla gama de solidos muitos finos e sdo 6timos para operacdes
continuas, rendendo um produto uniforme. A distribuicdo de temperatura no leito é quase
constante por toda parte. Isso é controlado pela troca de calor ou pela alimentagdo continua
adequada e remocao de solidos.

Uma das dificuldades mais citadas na simulacdo do processo de pirdlise do bagaco de
cana-de-acucar em reatores de leito fluidizado é encontrar e controlar corretamente a taxa de
aquecimento e o tempo de residéncia das particulas e gases no interior do equipamento. Como
esses parametros tém um grande impacto na producdo de bio-6leo, é essencial entender como
eles impactam o desempenho do processo. O comportamento desses fatores ainda ndo foi
completamente compreendido, sendo necessario realizar estudos mais aprofundados para
avalia-los e sua relacdo com o desempenho global do processo.

Considerando esse cenério, a viabilidade técnica e financeira da pirélise em larga escala
do bagaco de cana-de-acUcar deve ser examinada por meio de pesquisas adicionais nessa area.
Para maximizar a utilizacdo desse residuo agricola e ajudar no desenvolvimento sustentavel da
indUstria de biocombustiveis, é importante conhecer as qualidades dos produtos gerados, as
configuracOes ideais de reatores e os desafios a serem enfrentados.

E fundamental compreender e melhorar o processo de pirdlise do bagaco de cana-de-
acucar em reatores de leito fluidizado para maximizar o uso desta biomassa e contribuir para o
desenvolvimento sustentavel da inddstria de biocombustiveis. A utilizacdo do bagaco oferece
flexibilidade na producdo de combustiveis gasosos, liquidos ou solidos, além de beneficios
ambientais, como a reducdo das emissdes de gases de efeito estufa. Assim, serd possivel
explorar todo o potencial dessa matéria-prima valiosa e impulsionar o setor de forma
sustentavel, investindo em pesquisas que busquem melhorar as propriedades dos produtos

gerados, otimizar as configuracdes dos reatores e superar os desafios existentes.



2 OBJETIVOS

2.1 Objetivo geral

Simular uma planta de pirdlise de bagaco de cana-de-aglcar em um reator de leito

fluidizado borbulhante no software Aspen Plus v11, avaliando os efeitos hidrodindmicos e as

equacdes que descrevem esse processo.

2.2 Objetivos especificos

Realizar caracterizacao fisico-quimica do bagaco de cana-de-agucar por meio da anélise
elementar e de poder calorifico;

Desenvolver um modelo dindmico deterministico que represente a pir6lise usando
bagaco de cana-de-aglcar como biomassa através das equacdes de balango de massa e
de energia;

Formular o conjunto de equagBes matematicas que identificam o processo de pir6lise
em um leito fluidizado borbulhante, tanto no nivel da particula quanto no nivel do leito;
Avaliar o efeito do tamanho da biomassa e da distribuicdo do tamanho da bolha na taxa
de aquecimento das particulas de biomassa e o tempo de residéncia dos gases no interior
do reator;

Validar o modelo desenvolvido com a literatura, comparando os efeitos do tamanho da

bolha e da distribui¢do do tamanho da particula no reator.



3 REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1 BIOCOMBUSTIVEIS E ENERGIAS RENOVAVEIS

Julho de 2023 foi 0 més mais quente ja registrado no planeta. O termo 'ebuli¢éo global’,
foi citado pelo secretéario-geral da ONU (Organizagdo das Nagfes Unidas), que representa um
estagio critico de mudancgas climaticas, indicando uma aceleracdo alarmante do aquecimento
global e suscitando preocupacdes profundas sobre o futuro da humanidade e a sustentabilidade
do planeta Terra (G1, 2023). Os sinais do aquecimento global provocado pelas atividades
humanas, comecando pelo uso de combustiveis fdsseis (carvdo, petréleo e gas), foram
registrados simultaneamente em todo o planeta (Sampi, 2023).

Biocombustiveis e energias renovaveis desempenham um papel crucial na reducao das
emissOes de gases de efeito estufa (GEES) e na descarbonizacdo da matriz energética global.
Como parte do Acordo de Paris e das metas da Convencéo-Quadro das Nacgdes Unidas sobre a
Mudanga do Clima (UNFCCC), a necessidade de substituir fontes de energia fosseis por opgdes
limpas e renovaveis tornou-se imperativa (ONU, 2023). No cenério brasileiro, o pais é uma
poténcia agricola e tem desempenhado um papel pioneiro na producéo de biocombustiveis, com
destaque para o etanol de cana-de-agUcar, etanol de milho, biodiesel de soja e 6leo de palma
(EMBRAPA, 2023).

No Brasil, as fontes renovaveis representaram 47,4% da energia ofertada em 2022, com
a biomassa da cana contribuindo com 15,4% e o biodiesel com 5,3%. No entanto, o pais ainda
enfrenta o desafio de reduzir a dependéncia de fontes ndo renovaveis que representam 52,6%
da energia ofertada (EPE, 2023). O Brasil busca cumprir as metas de descarbonizacdo
estabelecidas pelo RenovaBio (Politica Nacional de Biocombustiveis), reduzindo a intensidade
de carbono na matriz de transporte em 10% até 2030 (Ministério de Minas e Energia, 2023).

Os principais tipos de biocombustiveis utilizados no Brasil incluem o etanol, biodiesel,
biogéas e biocombustiveis de segunda geracdo. O pais € o segundo maior produtor de etanol do
mundo, produzindo etanol de cana-de-acucar e milho em grande escala (ANP, 2023). Além
disso, 0 aumento gradual da mistura de biodiesel no diesel de petrdleo e o uso de biometano
estdo contribuindo para a descarbonizacdo da matriz de transporte. O Projeto de Lei do
Combustivel do Futuro, busca intensificar o uso de biocombustiveis no Brasil, aumentando 0s
limites para a proporg¢éo de etanol na gasolina e elevando gradualmente a mistura de biodiesel
no diesel, promovendo assim uma matriz energética mais limpa e sustentavel (Ministério da
Economia, 2023).



No entanto, desafios ainda persistem, pois o Brasil precisa aumentar significativamente
sua capacidade de producdo de biocombustiveis para atender as metas de reducéo de emissdes
de GEEs estabelecidas na COP-26 (Conferéncia das Na¢des Unidas sobre Mudanca do Clima,
2021) (ONU, 2023). Estima-se que o Brasil precise quase dobrar a producéo de etanol até 2030
para cumprir essas metas, visto que as usinas operam proximo a capacidade maxima. A
producdo de cerca de 29 bilhdes de litros de biocombustiveis em 2022 deve ser ampliada
consideravelmente para atender as necessidades de descarbonizacdo e atender aos
compromissos ambientais internacionais (EMBRAPA. 2023).

O Brasil, com sua vasta capacidade agricola e expertise na produgdo de
biocombustiveis, estd em uma posi¢cdo Unica para liderar a transicdo para fontes de energia
limpa e renovavel, contribuindo significativamente para a reducdo das emissdes de GEEs e a
promocdo da sustentabilidade energética. A expansdo da producdo de biocombustiveis e a
adocdo de tecnologias mais eficientes séo essenciais para cumprir as metas de descarbonizagéo
e promover uma matriz de transporte mais limpa e amiga do meio ambiente (Costa; Prates,
2005).

A classificacdo dos biocombustiveis pela geracéo, refere-se a fonte de matéria-prima e
ao processo de producdo. Biocombustiveis de primeira geracdo sdo obtidos diretamente de
culturas alimentares, como milho, trigo e cana-de-aglcar. J& 0s de segunda geracdo sdo
produzidos a partir de culturas ndo alimentares, como gramineas e Gleo vegetal residual,
minimizando o impacto na producdo de alimentos. A terceira geracdo é representada pelos
biocombustiveis derivados de algas, que apresentam potencial de producdo mais eficiente e
menor competicdo com terras agricolas. Por fim, a quarta geracdo envolve a biologia sintética,
com o desenvolvimento de microrganismos modificados para a producdo de biocombustiveis,

visando maior eficiéncia e sustentabilidade (ERSe, 2023).

3.1.1 Biomassa

A definicdo de biomassa adotada pela Convencao-Quadro das Nagdes Unidas sobre a
Mudanca do Clima (UNFCCC) engloba qualquer material organico ndo fossilizado e
biodegradavel proveniente de plantas, animais e microrganismos, incluindo produtos,
subprodutos e residuos de agricultura, silvicultura e industrias afins (ONU, 2023).

Sua formacéo ocorre por meio do processo de fotossintese, no qual as plantas convertem
didxido de carbono atmosférico, energia solar e agua em carboidratos, liberando oxigénio como

subproduto. Essa energia quimica armazenada nas plantas € transferida para animais e humanos



que a utilizam como fonte de alimento, demonstrando a importancia da biomassa na cadeia
alimentar e na producdo de energia (Huber; Iborra; Corma, 2006).

A biomassa pode ser classificada com base em sua origem em dois grupos principais: a
biomassa virgem, que é obtida diretamente de plantas ou animais, e a biomassa residual, que
provém de produtos derivados de biomassa e residuos sélidos, liquidos e gasosos. A biomassa
lignocelulosica, biomassa vegetal, é o objeto de estudo deste trabalho e sera tratada com mais

detalhes nos textos a seguir (Basu, 2010).

3.1.2 Caracterizacao da biomassa lignocelulésica
3.1.2.1 Estrutura da biomassa
Os principais componentes da biomassa vegetal incluem extrativos, componentes de
fibra ou parede celular e cinzas (Basu, 2010). Os extrativos abrangem substancias presentes nos
tecidos vegetais que podem ser separadas por tratamento com solventes. A parede celular
fornece resisténcia estrutural a planta, sendo composta principalmente de carboidratos e lignina.
A lignina é responsavel por manter as fibras unidas e é parte integrante das paredes celulares.
E as cinzas representam o componente inorganico da biomassa (Zhang; Yang; Blasiak, 2011).
Os constituintes poliméricos das paredes celulares e outros componentes da biomassa
incluem principalmente celulose, hemicelulose e lignina. A figura 1, mostra a composicao

bésica da biomassa vegetal.

Figura 1 - Composicao da biomassa lignoceluldsica e porcentagem média dos principais

componentes.

Componentes da
Biomassa Lignoceluldsica

Cinzas

1-10%

Parede Celular

Hemicelulose Lignina

15-20%

40-50%

Adaptado de: Basu (2010, p. 34).



A celulose (CsH100s)n € 0 principal componente estrutural das paredes celulares das
plantas. E um homopolissacarideo, esse polimero se retine para formar microfibrilas, que sdo
responsaveis pela estabilidade mecanica da sua estrutura (Huber; Iborra; Corma, 2006).

A hemicelulose (CsHsOa4)n é responsavel por ligar as fibras de celulose nas paredes
celulares, proporcionando certa flexibilidade a estrutura da planta. Ela também pode atuar como
uma reserva de carboidratos. E um heteropolissacarideo, e existem varios tipos de composicoes
desse polimero, incluindo pentoses, hexoses, acidos hexurénicos e desoxi-hexoses (Dai, et al.,
2020).

Ja a lignina, tem como principal funcdo fornecer rigidez e suporte as células vegetais,
atuando como um “cimento” que mantém as fibras da parede celular unidas. Possui uma
estrutura aromatica composta por uma variedade de unidades de fenil-propano substituidas com
hidroxilas ou radicais metoxi, e ela é responsavel por formar uma barreira nas paredes celulares
da célula vegetal (Huber; Iborra; Corma, 2006).

A biomassa lignocelulésica é formada principalmente por esses trés componentes, cada
um com suas proprias caracteristicas cinéticas (Mohan, et al., 2006). Esses sdo enrolados de
forma desigual na parede celular e se ligam alguns outros componentes a estrutura esquelética
(Dai, et al., 2020), como mostra a figura 2. A proporcdo de celulose na biomassa
lignocelulosica é de geralmente 40-80%, seguida da hemicelulose que ocupa de 15-40% e a
lignina na faixa de 10-30% (Huber; Iborra; Corma, 2006).

Figura 2 - Representacdo esquematica da biomassa lignocelulosica.
Celulose ]

[ Lignina |

N

[ Hemicelulose |

Fonte: Zhang; Zhang, (2019).



3.1.2.2 Composicao da biomassa

A caracterizacdo da biomassa a partir das suas propriedades, € um parametro importante
para um melhor entendimento do que se deseja analisar. Pode-se destacar as propriedades
fisicas, composicionais (anélise elementar e imediata) e termodinamicas (poder calorifico)
como 0s principais para o entendimento da matéria-prima em estudo.

As anélises elementar e imediata, sdo utilizadas para determinar as porcentagens de
massa dos elementos quimicos (carbono, hidrogénio, oxigénio, nitrogénio e enxofre), cinzas,
material volatil (VM), umidade e carbono fixo (FC). Ja o poder calorifico representa a
quantidade de energia desprendida por unidade de massa ou de volume na combustdo completa
de um material combustivel. Pode ser classificado como superior ou inferior, sendo que o
primeiro é 0 mais importante para estudo de modelos de processos térmicos de biomassa, pois
define o conteddo de energia dos combustiveis (Basu, 2010).

A tabela 1 apresenta os dados experimentais, provenientes do tratamento térmico da
biomassa de cana-de-acgUcar, obtidos na literatura:

Tabela 1 - Caracterizacdo do bagaco de cana-de-agucar em diferentes origens.

) Pais de ) ) ) PCS )
Biomassa ) Analise Imediata Andlise Elementar Referéncia
Origem (MJ/kg)

cinzas FC VM C H N (@]

o (Mohapatra et
India 3,02 11,98 7954 4518 594 0,21 4863 18,14
al., 2021)
) (Figueroa et
Brasil 6,52 336 88,12 4460 590 0,20 42,10 18,70
Bagaco de al., 2013)
cana-de- ) (Lv, etal.,
, China 2,84 1385 77,83 46,28 6,32 0,21 38,87 -
agucar 2010)
) (Montoya, et
Colémbia 390 830 8255 46,60 592 0,14 4335 16,91
al., 2015)
) (Xu, et al.,
México 6,20 14,90 72,90 43,74 6,30 0,44 4242 - 2011)

Adaptado de: Ardila (2015, p. 42).

3.1.3 Bagac¢o de cana-de-agucar e seu aproveitamento como subproduto na industria
sucroalcooleira

O Brasil detem uma posicdo de destaque no cenério global como o maior produtor de
cana-de-agucar. O crescimento continuo da industria canavieira tem sido impulsionado pela

necessidade de atender tanto as flutuagbes do mercado internacional de agUcar quanto a



demanda interna por biocombustiveis. Nesse contexto, o bagago de cana-de-agUcar, um
subproduto da moagem da cana, tem se destacado como um recurso de grande potencial para a
geracdo de energia e entre outros usos (IEA-SP, 2023). Segundo dados da Companhia Nacional
de Abastecimento, foram gerados 245,2 milhdes de toneladas de bagaco no Brasil no periodo
da Safra 2022/2023, um aumento de 4,4% em relacdo a safra anterior.

Durante a moagem da cana-de-acucar, o caldo € extraido, deixando para tras o bagaco,
que é a parte fibrosa da planta. A "miscelania™ é o residuo que permanece apos a extracao do
caldo, composto principalmente pelo bagaco de cana, mas também contendo impurezas, terra e
outras particulas solidas (Matsuoka, et al., 2012). O produto ao sair, tem aproximadamente 30%
da massa da cana e uma umidade em torno de 50% (Morais; Alsina; Gomes, 2007). Segundo
Pegaroro (2020) a cada tonelada de cana moida gera-se cerca de 0,3 tonelada de bagaco.

O aproveitamento eficiente do bagaco de cana-de-acUcar tem o potencial de contribuir
significativamente para a geracdo de energia e a producdo de biocombustiveis. Além da queima
direta para producdo de vapor e eletricidade na industria sucroalcooleira, 0 bagaco pode ser
direcionado para processos avancados, como a gaseificacao e pirdlise, visando a producéo de
etanol de segunda geracao e outros recursos energéticos, sua composicdo rica em celulose,
hemicelulose e lignina o torna uma excelente matéria-prima para futuros processos de hidrélise
enzimatica ou quimica, possibilitando a producdo de biocombustiveis e produtos quimicos a
partir dessa biomassa (Matsuoka, et al., 2012). A figura 3 cita as principais formas desse
aproveitamento.

Essas técnicas podem explorar até 2/3 do conteido energético da cana-de-agtcar (CTC,
2023). Com um panorama de expansao e inovacao, o bagaco de cana-de-agUcar representa um
recurso valioso no cenério da industria sucroalcooleira, proporcionando oportunidades para

aumentar a eficiéncia energética e reduzir o desperdicio de recursos naturais.

Figura 3 - Formas de aproveitamento do bagaco de cana-de-acuUcar.
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Adaptado de: Matsuoka et al., (2012, p. 42).
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3.2 PROCESSOS TERMOQUIMICOS

Processos de conversdo bioguimicos e termoquimicos sdo utilizados para a producéo de
biocombustiveis, o primeiro envolve o uso de micro-organismos, enzimas e/ou produtos
quimicos especificos que podem quebrar a celulose e a lignina, em uma faixa limitada de
biomassa, para obter os agUcares contidos nela (Brown, 2019). Este tem a desvantagem de gerar
poucos produtos e produzir residuos secundarios, como exemplo, temos a digestdo anaerdbica,
sacarificacdo e a hidrolise (Zhang; Zhang, 2019).

Os processos de conversdo termoquimica envolvem decomposicdo e oxidacdo térmica,
e podem ser aplicados em qualquer matéria-prima da biomassa, gerando assim uma variedade
maior de produtos e utilizando todos os seus residuos. Como exemplo temos a carbonizacéo,
torrefacdo, liquefacdo, pirdlise, gaseificacdo e combustdo (Zhang; Zhang, 2019).

A figura 4 apresenta o0s processos de conversao de biomassa, produtos e suas principais

aplicacdes.

Figura 4 - Tipos de conversao termoquimica da biomassa lignocelulosica.
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Adaptado de: Zhang; Zhang (2019, p. 331).
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3.2.1 Rotas Termoquimicas
3.2.1.1 Carbonizacéo e Torrefacéo

A carbonizacdo da biomassa gera como produto o carvao vegetal, e acontece em
temperaturas elevadas de até 500°C. O carvdo contém 30% da massa e 50% da energia total da
biomassa bruta. Por conseguinte, o processo de torrefacdo tem como produto a biomassa
torrificada, e contém aproximadamente 60-70% da massa total e cerca de 90% da energia total
da biomassa bruta. Este processo é conduzido em uma atmosfera inerte em uma faixa de
temperatura de 200-300°C em taxa baixa de aquecimento (Zhang; Zhang, 2019).

Os dois tipos de pré-tratamento citados acima tém como propdsito melhorar a energia,
facilitar o manuseio logistico e qualidade da moagem, por meio da remocdo da umidade e dos

compostos volateis da matéria-prima (Zhang; Zhang, 2019).

3.2.1.2 Liquefacéo

O objetivo da liquefacdo € a conversdo da biomassa em produtos liquidos. O principal
processo desenvolvido que utiliza a &gua como solvente ¢ a liquefacdo hidrotérmica (HTL), e
tem como principal produto o bio-6leo. A reacdo € conduzida com altas pressdes (50-200 atm)
e moderadas temperaturas (250-450°C), e pode acontecer com ou sem a presenca de
catalisadores (Zhang; Zhang, 2019).

Este processo tem como produtos, além do bio-6leo, subprodutos do carvéo, substancias
solGveis em agua e gases. Possui uma vantagem significativa de converter biomassa Umida
(como lodo, algas), diretamente em combustiveis liquidos sem a necessidade de pré-tratamento
(Zhang; Zhang, 2019).

3.2.1.3 Pirdlise

O processo também € conhecido como desvolatilizagdo, e consiste no processo de
decomposicao térmica na auséncia de oxigénio. E a etapa anterior aos processos de combusto
e gaseificacdo. E uma reacdo que ocorre muitas mudancas drasticas, e dependendo das
condicBes de operacao, a pirdlise recebe outras denominagdes (Basu, 2010).

Os produtos primarios gerados nesse processo estdo na fase gasosa, representado por
um gas composto de monoxido de carbono, didxido de carbono e hidrocarbonetos leves, uma
fase liquida, conhecido como bio-6leo (tar ou alcatréo) e a fase sdlida, carvéo (biochar) (Mohan,
et al., 2006).

A tabela 2 mostra os produtos tipicos que variam dependendo das condigdes

operacionais, matérias-primas e configuracao do processo.
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Tabela 2 - Tipos de pirolise.

Tecnologia Tempo de Taxade Temperatura Principais Produtos
Residéncia  Aquecimento (°C)
carbonizagéo dias muito baixa 400 Carvéo vegetal
convencional 5-30 min baixo 500 Oleo, gas, carvio
rapido 0.5-5s muito alta 600 Bio-Gleo
liquido instantaneo <1s alto <650 Bio-0leo
gas instantaneo <ls alto <650 Produtos quimicos, gas
ultra <0.5s muito alta 1000 Produtos quimicos, gas
Vacuo 2-30s médio 400 Bio-0leo
hidropirdlise <10s alto <500 Bio-0leo
metanopirdlise <10s alto >700 Produtos quimicos

Adaptado de: Mohan, et al., (2006, p. 885).

Pode-se resumir que na pirélise lenta (carbonizacgdo) favorece a producdo de carvao
vegetal, com as condicdes operacionais de baixas temperaturas e longos tempos de residéncia.
A pirdlise rapida, com temperaturas moderadas e baixo tempo de residéncia rende mais
produtos liquidos. E para pirélise tipo gaseificacdo gera mais produtos gasosos, por ser um
processo com altas temperaturas e tempo de residéncia longo (Bridgwater, 2003).

3.2.1.4 Gaseificacao

A gaseificacdo da biomassa € um processo termoquimico que converte a matéria-prima
em gases combustiveis, e tendo como principal produto o gas de sintese. Esta reacdo ocorre sob
dois agentes gaseificadores: oxigénio e vapor. A gaseificagdo com oxigénio puro ou com vapor
produz um gas com médio poder calorifico, e este € possivel para produzir combustiveis
liquidos via sintese Fischer-Tropsch (Bridgwater, 2003).

O tipo de gaseificagdo em um ambiente aquoso supercritico € denominado HTG
(gaseificacao hidrotérmica), no qual a biomassa é gaseificada em gas de sintese e metano com
condicBes supercriticas e ndo oxidativas. Pelas faixas de temperatura séo identificados os
produtos, o gas rico em metano é produzido entre 370-500°C, e 0 gas rico em hidrogénio é
produzido acima de 500°C (Zhang; Zhang, 2019).
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3.2.1.5 Combustéo

Combustéo é o processo termoquimico de quebra das ligagdes quimicas nos gases dos
produtos liberando energia. Biomassa ou biocombustivel podem ser queimados no ar ou
oxigénio puro, e toda sua energia é rapidamente extraida durante o processo (Bridgwater, 2003).

Para que ocorra a combustdo, sdo requeridos trés elementos essenciais: temperatura,
combustivel e oxigénio. No entanto, no caso de biocombustiveis, o resultado desse processo
ndo ¢ a producao de um novo biocombustivel, mas sim a formacao de cinzas incombustiveis.
A temperatura necessaria para a combustdo pode variar de acordo com o tipo de combustivel

(ou matéria-prima), mas geralmente situa-se acima de 900°C (Zhang; Zhang, 2019).

3.2.2 Etapas do processo de pirolise
O processo de pirolise, é composto por quatro etapas distintas, embora essas fases se

sobreponham devido a natureza continua do aquecimento. Elas sao:

1. Secagem (~100°C): Na primeira etapa, a biomassa € aquecida a temperaturas relativamente
baixas. 1sso resulta na liberacdo de umidade livre e agua fracamente ligada. A umidade livre
evapora, e o calor comeca a penetrar na biomassa. Se a biomassa contiver alta umidade, a agua
ligada auxilia na fusdo da fracdo lenhitica, que se solidifica durante o resfriamento. Isso é (til
em técnicas como a moldagem a vapor de madeira, frequentemente utilizada na fabricacao de
moveis (Basu, 2010).

2. Estagio Inicial (100-300°C): Nesta etapa, ocorre a desidratacdo exotérmica da biomassa,
liberando 4gua e gases de baixo peso molecular, como CO e CO,. E também nesta fase que
ocorre a torrefagédo (Basu, 2010).

3. Estagio Intermediario (>200°C): A pirdlise priméria acontece nesta fase, ocorrendo na
faixa de 200-600°C. Neste ponto, a maior parte dos vapores ou precursores do bio-6leo é
produzida. Grandes moléculas da biomassa se desintegram em carvao primario, gases
condensaveis (incluindo vapores e precursores do produto liquido) e gases ndo condensaveis
(Basu, 2010).

4. Estagio Final (~300-900°C): O estagio final da pirdlise envolve o craqueamento secundario
dos volateis em carvdo e gases ndo condensaveis. Caso 0S gases condensaveis permanegam na
biomassa por tempo suficiente, podem se decompor, produzindo carvao adicional (conhecido
como carvao secundario) e mais gases. Isso geralmente ocorre acima de 300°C. Gases
condensaveis sdo rapidamente removidos da area de reacgdo, onde se condensam, formando

produtos como alcatrdo ou bio-6leo em um reator subsequente (Basu, 2010).
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3.2.3 Tipos de Pirolise

Durante a pirélise, moléculas complexas de hidrocarbonetos presentes na biomassa se
guebram em moléculas menores de gas, liquido e carvédo. A pirélise é conduzida em uma faixa
de temperatura de 300-650°C, o que a diferencia de processos como a gaseificacdo e a
torrefagdo (Mohan, et al., 2006).

A pirdlise tem raizes historicas significativas, desempenhando um papel essencial na
extracao de ferro a partir de minérios de ferro na era pré-industrial. Fornos tradicionais, eram
usados para produzir carvdo a partir de biomassa, um processo lento de pir6lise. Na era
moderna, a pir6lise desempenhou um papel crucial na indUstria petroquimica, com a invengéo
do querosene como combustivel liquido transportavel. Isso revolucionou a iluminacéo e teve
um impacto positivo na ecologia, reduzindo a caca as baleias, que eram anteriormente a
principal fonte de 6leo para iluminacdo (Basu, 2010).

Os reatores de pir6lise variam, mas em geral, a biomassa é aquecida em uma camara de
pirélise com sélidos quentes que induzem a decomposicdo. Os produtos resultantes incluem
bio-0leo ou bleo de pirdlise, gases ndo condensaveis (produto de interesse) e carvao sélido, que
pode ser usado como produto comercial ou para gerar calor para a prépria pirolise (Brown,

2019). A figura 5 mostra como ocorre esse processo em uma particula de biomassa.

Figura 5 - Processo de pirélise em uma particula de biomassa.
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Adaptado de: Basu (2010, p. 68).

A pirdlise pode ser representada pela equacéo genérica (Basu, 2010):

calor

CyHpy 0y (biomassa) — C.H,0, + z C.H, 0, + C (carvao) 1)
liquido gas
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A pirdlise apresenta uma variedade de abordagens com base em diferentes critérios.
Dois dos principais critérios classificatorios sdo a taxa de aquecimento e o meio de realizacéo,

levando a quatro tipos distintos desse processo.

3.2.3.1 Pirdlise lenta e réapida

A classificacdo primaria, baseada na taxa de aquecimento, divide a pir6lise em lenta e
rapida. A pir6lise lenta envolve um aquecimento gradual da biomassa em temperaturas
relativamente baixas e ao longo de um periodo prolongado. Ela é tradicionalmente utilizada
para a producdo de carvao vegetal e é subdividida em carbonizagdo (temperaturas mais altas) e
torrefacdo (temperaturas mais baixas e restritas) (Basu, 2010).

Em contraste, a pirdlise rapida é caracterizada por um aquecimento extremamente
rapido, atingindo altas temperaturas em questdo de segundos ou milissegundos, visando a
producdo de liquido ou bio-6leo. A taxa de aquecimento é notavelmente alta, e o tempo de
residéncia é curto, com temperaturas maximas variando dependendo do produto desejado
(Basu, 2010).

3.2.3.2 Pirdlise flash

A piro6lise flash, uma subcategoria da pir6lise rapida, aquece a biomassa rapidamente na
auséncia de oxigénio a temperaturas moderadas. Isso resulta em um produto contendo gases
condensaveis e ndo condensaveis, que pode ser convertido em bio-6leo apos o resfriamento.
Esse processo aumenta o rendimento de liquido, enquanto a producdo de carvdo é reduzida
(Bridgwater, 1999). Um rendimento tipico de bio-6leo na pir6lise flash é de 70 a 75% do
produto total da pir6lise (Basu, 2010).

3.2.3.3 Pirdlise ultrarrapida

A pirolise ultrarrapida envolve um aquecimento extremamente rapido da biomassa,
muitas vezes por meio do impacto de solidos portadores de calor. Este processo tem uma taxa
de aquecimento excepcionalmente alta e um tempo de residéncia curto e uniforme, controlado
com precisao. Para maximizar o rendimento do produto gasoso, a temperatura de pirdlise é de

cerca de 1000 °C para gas e cerca de 650 °C para liquido (Basu, 2010).

3.2.3.4 Pirdlise na presenga de um meio
Além disso, a pirdlise pode ser conduzida em um meio especifico. A hidropirélise ocorre

em uma atmosfera de hidrogénio de alta pressdo, aumentando o rendimento volatil e a
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proporcéo de hidrocarbonetos de menor massa molar (Rocha, et al., 1997). A pir6lise hidratada
envolve o craqueamento térmico da biomassa em &gua de alta temperatura, convertendo-a em
hidrocarbonetos leves para producdo de combustivel, fertilizantes ou produtos quimicos. Ela

ajuda a reduzir o teor de oxigénio no bio-6leo (Basu, 2010).

3.2.4 Principais produtos do processo de piroélise
Como mencionado anteriormente, a pirdlise envolve a quebra de moléculas grandes e
complexas em varias moléculas menores. Seus produtos sdo classificados em trés tipos

principais:

Figura 6 - Principais produtos da pirdlise e /suas aplicacdes.
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Adaptado de: Miranda et al., (2021, p. 9).

3.2.4.1 Gases

Durante a pirdlise, ocorre a decomposicao da biomassa a altas temperaturas, resultando
na formacéo de gases condensaveis e ndo condensaveis. Os vapores, compostos por moléculas
mais pesadas, condensam-se ap6s o resfriamento, aumentando o rendimento liquido do
processo. Enquanto isso, a mistura de gases ndo condensaveis contém uma série de
componentes, incluindo diéxido de carbono, mondxido de carbono, metano, etano e etileno,

que ndo condensam durante o resfriamento (Basu, 2010). Bem como, ocorre o cragueamento
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secundario do vapor a temperaturas mais elevadas, gerando gases secundarios, resultando em
uma mistura de gases primarios e secundarios, com valores de poder calorifico variando de 11
a 20 MJ/Nm3 (Diebold; Bridwater, 1997).

A temperatura, o tempo de residéncia e a decomposicdo de grupos funcionais na
biomassa influenciam a composicdo dos gases (Miranda et al., 2021). A pirélise secundaria é
responsavel pela produgdo predominante de gases, especialmente através da conversdo de
hidrocarbonetos oxigenados em espécies mais leves. Os gases da pirolise de biomassa tém
diversas aplicacdes, sendo utilizados na geracdo de energia, na producdo de sintese de gas
(syngas), na obtengdo de bio-6leo, em processos de reforma quimica e até como fonte de
carbono e energia em fermentagdes biotecnoldgicas (Basu, 2010).

3.2.4.2 Sélido (Biochar)

O biochar, também conhecido como carvdo vegetal ou carvdo, é um sélido resultante
do processo de pir6lise da biomassa. Sua composi¢do principal é o carbono, que pode variar
entre 65% e 90%, embora também contenha oxigénio e compostos aromaticos que contribuem
para sua estabilidade e resisténcia a degradacéo bioldgica (Basu, 2010). O biochar tem uma
variedade de aplicagdes, incluindo o uso como fertilizante natural para melhorar a qualidade do
solo, como um combustivel sélido de baixa qualidade para geracdo de calor, como carvao
ativado para adsorcao em aplicacdes liquidas e gasosas, bem como em industrias quimicas,
farmacéuticas e alimenticias devido as suas propriedades, como baixos teores de enxofre e
fosforo (Miranda et al., 2021).

A producéo de biochar ocorre tipicamente a temperaturas entre 250 e 600°C e envolve
uma série de processos termoquimicos, incluindo a desidratacdo da biomassa, quebra de
moléculas de acUcar em temperaturas mais baixas, volatilizacdo de componentes volateis da
biomassa e oxidacdo do carbono (Miranda et al., 2021). O biochar apresenta teores de carbono
elevados, baixos teores de hidrogénio e oxigénio, e teores semelhantes de nitrogénio em

comparacdo com a biomassa original (Basu, 2010).

3.2.4.3 Liquido (Bio-0leo)

O liquido resultante da pirdlise, comumente conhecido como bio-0leo ou alcatréo, é um
produto complexo, de cor escura, que contém até 20% de agua. Durante a pirdlise, a biomassa
é submetida a um rapido aumento de temperatura, seguido por um resfriamento imediato para
congelar os produtos intermediarios da reacdo, a fim de evitar degradacéo adicional e reacfes

com outras moléculas (Basu, 2010).
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A composicdo do bio-6leo consiste geralmente em compostos fendlicos homologos,
hidroxialdeidos, hidroxicetonas, agucares e desidroagucares, acidos carboxilicos e outros
compostos fendlicos (Piskorz; Scott; Radlein, 1988). Essa diversidade de componentes resulta
em um liquido com propriedades indesejaveis, como alta acidez (pH = 2-4,5), alta viscosidade
e alto teor de &gua, tornando-o corrosivo e instavel para aplicacbes diretas de combustdo
(Miranda et al., 2021). Além disso, o poder calorifico do bio-6leo é relativamente baixo,
variando na faixa de 13-18 MJ/kg em base Umida, o que o torna menos eficiente como
combustivel em comparacdo com combustiveis fosseis (Diebold; Bridwater, 1997).

Para tornar o bio-6leo mais adequado para uso como combustivel ou matéria-prima para
produtos quimicos de maior valor agregado, varios processos de aprimoramento Ssdo
empregados. Esses processos incluem a remocéo de agua, hidrogenacéo e hidrodesoxigenacao
(HDO) para reduzir o teor de oxigénio, além de outros métodos como destilacao, desidratacao,
filtracdo, emulsificacdo e gaseificacdo (Miranda et al., 2021). No entanto, esses processos de
aprimoramento podem ser complexos, caros e energicamente ineficientes. Portanto, a pesquisa
continua é realizada para desenvolver métodos mais eficazes para melhorar o bio-6leo e torna-

lo uma alternativa viavel aos combustiveis fésseis.

3.2.5 Questdes econdmicas da conversdo de energia de biomassa

A anédlise abrangente de uma planta de conversdo de biomassa, mesmo na fase
conceitual, é fundamental para determinar sua viabilidade. Quatro elementos criticos devem ser
considerados: a disponibilidade de biomassa, a estrutura financeira, 0s custos de capital e
operacionais e 0s impactos ambientais e regulamentacgdes aplicaveis (Basu, 2010).

O bagaco de cana-de-aclcar se destaca como um dos residuos de biomassa mais
promissores, devido a sua abundancia e potencial econémico significativo. Para uma avaliacéo
econdmica precisa, um estudo de caso na Australia, simulou a conversdo do bagaco de cana-
de-acucar em produtos via pirélise. Os resultados revelaram que o custo total de capital para a
implantacdo de uma planta de pirolise foi de aproximadamente 52 milhGes de ddlares, com um
custo operacional direto de cerca de 38 milhdes de dolares. Esses custos incluiram, despesas
com matéria-prima, eletricidade, substituicbes de catalisadores, hidrogénio, tratamento de
residuos, méo-de-obra e manutencdo. A materia-prima foi identificada como a maior
contribuinte para 0s custos operacionais, representando 33% do total (Ramirez; Rainey, 2019).

E importante ressaltar que a pirdlise do bagaco de cana-de-aglcar oferece vantagens
econdmicas, especialmente devido a sua capacidade de autossustentacdo em termos de calor. O

processo de pirdlise gera biochar, que fornece energia e calor para o proprio processo, tornando-
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0 mais eficiente e econdmico em comparagdo a outros métodos de conversdo de biomassa
(Miranda et al., 2021).

No entanto, existem desafios econdmicos a serem superados na conversdo do bagaco,
como o tratamento de gases inertes e a necessidade de pds-processamento de produtos, que
podem elevar os custos. A otimizagdo continua desses processos é fundamental para tornar a

pirdlise do bagaco de cana ainda mais competitiva (Miranda et al., 2021).

3.3 REATORES QUIMICOS

Reatores quimicos sdo os equipamentos centrais na maioria das unidades de producao,
é neles que ocorrem a transformacao de reagentes em produtos. A configuracdo do reator é um
dos parametros mais importantes para todas as técnicas de conversao termoquimica e tem um
impacto significativo na conversao de reagentes, distribuicdo de produtos e eficiéncia de custos
(Levenspiel, 2000).

A pirolise de materiais lignocelulésicos é uma reagdo ndo elementar e irreversivel, que
se verifica a partir do entendimento que ela acontece em vérias fases, fases multiplas. Conforme
estudos ja realizados até o momento, tem-se comprovado que os produtos obtidos desse
processo estdo associados ao comportamento dos componentes individuais da biomassa
(Rocha; Péres; Cortez, 2004).

3.3.1 Reac0es cinéticas do processo de piroélise

Trés processos principais influenciam a taxa de pirélise sdo eles: cinética quimica,
transferéncia de calor e transferéncia de massa (Mohan, et al., 2006).

A temperatura exerce uma influéncia significativa sobre os produtos da pirolise. A
producdo de dioxido de carbono é mais elevada em temperaturas mais baixas e diminui nas
temperaturas mais altas. A liberacdo de gases de hidrocarbonetos atinge o pico em torno de
450°C, diminuindo apds 500°C, enquanto a producdo de hidrogénio aumenta rapidamente
acima de 600°C. A remocdo eficiente dos vapores condensaveis € vital para evitar o
cragueamento secundario, otimizando o rendimento de produtos liquidos (Basu, 2010).

Para entender a pirolise da biomassa, é essencial examinar a decomposi¢do dos trés
principais componentes poliméricos: celulose, hemicelulose e lignina. Cada um desses
componentes possui diferentes taxas de degradacdo e preferéncias de temperatura na

decomposicao.
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3.3.1.1 Celulose:

A decomposicdo da celulose € um processo multifasico e complexo, e varios modelos
foram propostos para descrevé-lo. Um modelo amplamente reconhecido é o de Broido-
Shafizadeh (Bradbury; Sakai; Shafizadeh, 1979). Segundo este modelo, a pirdlise envolve trés
etapas:

Reacdo | - Pré-Reacdo Intermediaria: E o ponto de partida e leva & formag&o de uma substancia
instdvel chamada "celulose ativa”, que € liquida a temperatura de reacdo, mas sélida a
temperatura ambiente.

Reacdo Il - Desidratacdo: Esta reacdo envolve desidratacdo, descarboxilagcdo e carbonizacéo,
produzindo principalmente carvéo e gases ndo condensaveis. Ela é favorecida em temperaturas
mais baixas, abaixo de 300°C, e taxas de aquecimento lentas.

Reacdo 11 - Despolimerizacdo: Aqui, ocorre a despolimerizacgéo e cisdo, resultando em vapores
que incluem alcatrdo e gases condensaveis. A levoglucosana ¢ um produto intermediario
essencial nesse caminho, e esta reacdo é favorecida em temperaturas mais altas, acima de
300°C, e taxas de aquecimento rapidas.

Se o0s vapores condensaveis escapam rapidamente do reator, eles podem condensar
como bio-8leo ou alcatrdo. Por outro lado, se permanecerem em contato com a biomassa no
reator, eles podem sofrer reacdes secundarias (Reagdo 1V), levando a formacdo de carvédo

secundério, alcatrdo e mais gases.

3.3.1.2 Hemicelulose:

A hemicelulose produz mais gas e menos alcatrdo do que a celulose, mas também menos
carvao em comparacao com a celulose. No entanto, a hemicelulose produz a mesma quantidade
de produto aquoso conhecido como acido pirolenhoso. Ela é termicamente instavel, comecando
a se decompor a temperaturas mais baixas do que a celulose ou a lignina, com a maior parte da
decomposicdo ocorrendo acima de 180°C (Mohan, et al., 2006). Durante essa etapa, a
hemicelulose sofre uma série de reaces que produzem compostos volateis, como furfural e

oligossacarideos (Basu, 2010).

3.3.1.3 Lignina:

A pirdlise da lignina geralmente resulta em cerca de 55% de carvédo, 15% de alcatréo,
20% de componentes aquosos (incluindo acido pirolenhoso) e aproximadamente 12% de gases.
A desidratacdo da lignina é mais desafiadora em comparacdo com a celulose ou hemicelulose.

O alcatré@o proveniente da lignina € uma mistura de compostos fenolicos, incluindo fenol, um
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importante insumo para a resina verde. A decomposicao da lignina comeca por volta de 280°C,
continua até 450-500°C e atinge sua taxa méaxima entre 350-450°C (Mohan, et al., 2006).

3.3.2 Modelo cinético da pirolise

Para otimizar os parametros do processo e maximizar os rendimentos desejados, é
crucial compreender a cinética da pirélise. No entanto, a obtengdo de constantes de taxa cinética
confiaveis é um desafio, especialmente para uma ampla gama de biomassa e diferentes taxas
de aquecimento. Isso se torna ainda mais complexo na pirolise rapida, um processo sem
equilibrio e estado estacionario. Para fins de projeto de engenharia, uma abordagem
simplificada € Gtil como ponto de partida.

Os modelos cinéticos da pirdlise de combustiveis lignoceluldsicos como a biomassa
podem ser amplamente classificados em trés tipos (Di Blasi, 1993):

1. Reacdes globais Unicas de um estagio: A pirdlise é modelada por uma reacdo de
uma Unica etapa usando taxas de perda de peso medidas experimentalmente.

2. Reacgdes multiplas e de um estagio: Varias reacGes paralelas sdo usadas para
descrever a degradacdo da biomassa em carvao e varios gases. Um modelo cinético simplificado
de um estagio é usado para essas reacoes paralelas. E Gtil para determinagdo da distribuicéo do
produto.

3. Reacgdes semiglobais em dois estagios: Este modelo inclui rea¢fes primarias e

secundarias, ocorrendo em série.

3.3.2.1 Modelo PAR para o esquema da pirolise.

Segundo Park, Atreya e Baum (2010) modelo de pirélise PAR é uma representacao
simples do processo, com o esquema da cinética de reacbes competitivas como mostrado na
figura 7. A biomassa é convertida em gases ndo condensaveis (NCG,), alcatrdo (TAR) e um
solido intermediario. O ultimo é convertido em carvdo (CHAR) e o alcatrdo produzido na
primeira etapa do processo € decomposto em NCG: e uma fracdo inerte de TARin.
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Figura 7 - Modelo PAR para o esquema da pirdlise.
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Adaptado de: Park; Atreya; Baum, (2010, p. 486).

Define as equaces de velocidade de reacdo para as reacbes mencionadas apresentadas

na tabela 3.
Tabela 3 - Cinética do Modelo PAR de Pirolise.
Cinética do Modelo PAR de Pir6lise
Reacdes K (s?1) R (mol/m3s)

Biomassa — NCG1 4.38x10°XEXp[-152.7/RTp] Kg

Biomassa — Solidos
_ o 3.75X10°XEXp[-148/RTo] ke

intermediarios
Biomassa — Tar 1.08x10°xExp[-148/RT] ki
Sélidos intermediarios —
1.38x10°XEXp[-161/RTy] Ke2
Char

Tar — NCG2 4.28x10°XEXp[-108/RTp] K

Adaptado de: Park; Atreya; Baum, (2010, p. 487).

3.3.3 Tipos de reatores do processo de pirdlise e critérios de sele¢ao

Mecanismos para a reacdo de pirolise sdo propostos por diversos autores, e do ponto de
vista cinético, os modelos trazem mecanismos de reacGes multiplas mistas, em série e em
paralelo, com vérias equacdes de velocidade. Um ponto interessante na escolha do reator ¢ a
distribuicdo dos produtos, com base em dada conversdo dos reagentes, analisando qual a
proporcéo especifica que serd obtida nos produtos da reacdo. Assim, se torna possivel a escolha
dos produtos desejados, diminuindo a producdo dos indesejaveis (Rocha; Péres; Cortez, 2004).

As condic¢des que levam a producdo de maximas quantidades de bio-06leo, principal

produto obtido desse processo, sdo realizadas a partir da pirolise rapida. Sendo que esta reacéo
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requer um tempo de residéncia muito curto da matéria-prima (em minutos), e normalmente

correspondendo a uma alta taxa de aquecimento de centenas de graus por minuto. O tempo de

residéncia do gas no reator para a pirolise rapida € normalmente inferior a 2 segundos (Zhang;
Zhang, 2019).

a)

b)

d)

f)

9)

Os principais tipos de reatores para esse processo séo (Basu, 2010):
Leito Fixo: Os pirolisadores de leito fixo sdo os mais antigos e operam em lotes. Eles tém
uma taxa de aquecimento lenta e um longo tempo de residéncia, maximizando a produgéo
de carvao. No entanto, seu principal produto é o carvéo, e a taxa de producdo de outros

produtos é limitada.

Leito Fluidizado Borbulhante: Esses reatores utilizam um leito de particulas solidas
fluidizado por um gas inerte, proporcionando controle de temperatura e alta transferéncia
de calor. Isso resulta em rendimentos significativos de bio-6leo, tornando-o0s uma escolha

eficaz para a producéo de liquidos a partir da biomassa.

Leito Fluidizado Circulante: Semelhante ao leito fluidizado borbulhante, esses reatores
apresentam a vantagem de reciclar solidos em um circuito externo, proporcionando um

controle eficaz de temperatura e altos rendimentos.

Pirolisador Ultrarrapido: Esses reatores tém altas taxas de aguecimento e curto tempos
de residéncia, resultando em rendimentos liquidos extremamente elevados. No entanto,

requerem um projeto complexo e um alto custo.

Pirolisador Ablativo: Este processo cria alta pressdo entre a biomassa e uma parede quente

do reator, permitindo uma alta transferéncia de calor e rendimentos liquidos significativos.

Cone Giratorio: Nesse processo, as particulas de biomassa sdo submetidas a alta
velocidade devido a forga centrifuga, o que proporciona alta taxa de aquecimento e bons

rendimentos.

Pirolisador a Vacuo: Esses reatores usam placas circulares aquecidas para secar e pirolisar

a biomassa. No entanto, o rendimento liquido é relativamente modesto.



24

A escolha do tipo de reator depende dos objetivos do processo, da taxa de aquecimento
desejada, das condic¢des operacionais e da escala do sistema. Cada tipo de reator tem vantagens
e desvantagens especificas que afetam o rendimento e a eficiéncia do processo de pir6lise da
biomassa. Portanto, a selecdo do reator é crucial para otimizar a producédo de produtos desejados

e alcancar os objetivos do processo de pirolise.

Figura 8 - Principais tipos de reatores para o processo de pirdlise.
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Adaptado de: Kunni; Levenspiel (1991, p. 2 e 3) e Basu (2010, p. 86 € 87).

3.3.4 Reator de Leito Fluidizado Borbulhante (Bubbling Fluidized Bed Reactor)

A fluidizacdo € a operacdo pela qual particulas s6lidas séo transformadas em um estado
semelhante a fluido por meio de suspensdo em um gas ou liquido (Kunni; Levenspiel, 1991).

Um reator de leito fluidizado consiste em um tubo vertical onde pequenas particulas
solidas sdo suspensas por uma corrente em fluxo ascendente. O leito fluidizado borbulhante é
uma ramificacéo deste tipo de reator, sua fluidizagdo acontece quando as particulas em um leito
compactado levitam ou s3o suspensas (Freitas, 2022). A medida que as taxas de fluxo
aumentam, a agitacdo se intensifica e 0 movimento das particulas torna-se mais enérgico, mas
0 leito n&o se expande muito além de seu volume minimo de fluidizag&o. Isso caracteriza o leito
como um leito fluidizado agregativo, heterogéneo ou borbulhante (Kunni; Levenspiel, 1991).

A principal vantagem € no seu bom controle de temperatura e a eficiente transferéncia
de calor e massa para as reagdes. Além disso, é uma tecnologia bem assimilada, de construcéo
e operacdo simples, principalmente para processamento de grande volume de matéria-prima
(Freitas, 2022).
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O tempo de residéncia neste do reator de leito borbulhante é de cerca de 0,5-2,0s,
atingindo rendimentos de bio-06leo de até 70 a 75% em peso. Primeiramente, a biomassa passa
por um pré-tratamento, incluindo etapas de moagem e peneiramento, para atingir um tamanho
de particula de cerca de 2-3 mm. Isso permite maiores taxas de aquecimento e menor densidade,
tornando a remocao mais eficiente. A matéria-prima é alimentada na parte inferior do reator
para evitar que a biomassa saia do reator sem ser completamente pirolisada (Miranda et al.,
2021).

Dentro do reator, a biomassa € aquecida pelo leito fluidizado de sélidos quentes até
atingir a temperatura de pirélise, desencadeando a decomposi¢do. Os vapores condensaveis e
ndo condensaveis liberados da biomassa sdo direcionados para fora da camara, enquanto o
carvao solido resultante permanece parcialmente na cdmara e parcialmente no gas. O gas é
separado do carvéo e resfriado a jusante do reator. Os vapores condensaveis se transformam em
bio-6leo ou bleo de pirdlise, enquanto os gases ndo condensaveis saem da cAmara como produto
gasoso (Basu, 2010).

Para recuperar o biochar produzido, ele é separado dos vapores e gases gerados em um
ciclone e armazenado em um recipiente de recuperacao. O bio-6leo é recuperado, resfriado em
um resfriador de témpera e armazenado em um recipiente secundario (Miranda et al., 2021). O
gas produzido € reintroduzido na parte inferior do reator, passando por um aquecedor de gas de
reciclo, assegurando a compensagdo de calor nessa etapa do processo. Essa configuracao
permite a eficiente pirdlise da biomassa e a recuperacdo dos produtos finais, incluindo biochar,

bio-0leo e gas (Basu, 2010). A figura 9 representa graficamente esse processo.

Figura 9 - Processo de pirdlise de biomassa em reator de leito fluidizado borbulhante.
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Adaptado de: Basu (2010, p. 69 e 86).
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3.4 MODELAGEM DO PROCESSO
3.4.1 Modelo dindmico deterministico

Um modelo dindmico deterministico € um conceito da teoria dos sistemas e da
modelagem matematica que descreve o comportamento de um sistema ao longo do tempo, onde
as mudancas futuras no sistema sdo completamente determinadas pelas condicGes iniciais e
pelas regras ou equagdes que governam o sistema. Em outras palavras, ndo ha aleatoriedade ou
incerteza envolvida no modelo. Assim, o estado futuro do sistema é completamente previsivel

a partir das informac6es iniciais e das leis ou equacdes que regem o sistema.

3.4.2 Modelagem hidrodinamica da pirolise

A modelagem hidrodindmica possibilita a simulacdo detalhada do processo de pirélise
e a otimizacdo das condi¢cbes operacionais. Isso inclui o desenvolvimento de modelos
matematicos que descrevem a transferéncia de calor, a transferéncia de massa e as reagdes
quimicas envolvidas. A validacdo experimental e analises de sensibilidade sdo etapas essenciais
para garantir que os modelos sejam precisos. Através da modelagem hidrodinamica, é possivel
otimizar o processo, ajustando varidveis como temperatura, taxa de fluxo de gas e tamanho de
particula para atender a metas especificas, como maximizar a producéo de bio-6leo, carvéo ou
gas (Cai, 2017).

3.4.2.1 Classificacdo de particulas de Geldart

Entre 1972 e 1973, Geldart estudou o comportamento das particulas em regime de
fluidizacdo, seu critério para classificar as caracteristicas das particulas foi de maneira simples
e por isso tem grande aceitacdo e utilizacdo em trabalhos que envolvam este tipo de sistema. A
figura 10 mostra o diagrama de classificacdo dessas particulas e um resumo de cada grupo (A,
B, C e D) (Wanderley, 2023).



Figura 10 - Classificacdo de Geldart para particulas fluidizadas.
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3.4.2.2 Diagrama presséo versus velocidade superficial do gés
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Ao atravessar o leito poroso a baixa velocidade superficial do gés, o fluido perde

pressdo, porém ndo movimenta as particulas (leito fixo). A medida que se eleva a velocidade

superficial do fluido, a perda de pressdo também se eleva, a principio linearmente, e

posteriormente aproximadamente com a poténcia de 1,8 da velocidade. A elevacédo da perda de

carga do fluido através do leito prossegue até que as particulas sélidas fiquem suspensas umas

em relacdo as outras. 1sso acontece quando a perda de carga € suficiente para equilibrar o peso

aparente das particulas (Wanderley, 2023).

O diagrama apresentado na figura 11 mostra esse comportamento.

Figura 11 - Queda de presséo versus velocidade superficial do gas no leito.
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Até o ponto L o coeficiente angular da curva € praticamente 1,0, indicando escoamento
laminar do fluido através do leito estatico. De L até E o coeficiente angular é aproximadamente
1,8 indicando regime turbulento, com leito ainda estatico. Neste ponto o leito se expande
ligeiramente. O ponto E corresponde a velocidade de minima fluidizacdo, ou seja, a minima
velocidade do géas capaz de proporcionar o inicio do processo de fluidizacdo das particulas. No
trecho EF a operacdo é instavel, e em F (chamado ponto de fluidizacdo) as particulas ficam
soltas, apesar de ainda estarem bem préximas umas das outras. Em B tem inicio 0 movimento
desordenado das particulas no interior do leito, dando origem a muita turbuléncia. No trecho
BC ocorre a formacdo do chamado leito em ebulicdo, também chamada de fluidizacdo em
batelada ou em fase densa. Com a elevagéo ainda maior da velocidade superficial do fluido, a
partir de C, teremos o transporte pneumatico das particulas, ou seja, devido a elevada
velocidade superficial do gas, as particulas sdo arrastadas para fora do leito (Wanderley, 2023).

Os reatores de leito fluidizado trabalham na faixa representada pelo trecho BC. Notamos
que nesse trecho a variacdo de pressdo se mantém praticamente constante mesmo com a

elevacdo da velocidade superficial do gas (Wanderley, 2023).

3.4.2.3 Modelo de Fluidizacéo

O Modelo de Fluidizacdo (MF) é utilizado no ramo da modelagem de sistemas que
envolvem leitos fluidizados, garantindo exatiddo e simplificagdo devido ao fato de que a
fluidodinamica do leito é tratada através de correlacBes semiempiricas baseada em dados
experimentais coletados nas Gltimas cinco décadas (Gomez-Barea; Leckner, 2010).

O modelo matemético do processo de pirdlise em um reator de leito fluidizado
borbulhante foi esquematizado da seguinte forma:
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Figura 12 - Modelo de fluidizagao.
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Fonte: O préprio autor (2023).

3.4.2.3.1 Conceitos basicos

Para a estruturacdo do modelo de fluidizagdo, uma sele¢do de conceitos bésicos de
fluidizacdo é apresentada separadamente na tabela 4. Esta tabela contém expressdes sobre
velocidade minima de fluidizacdo, tamanho de particula, esfericidade de particula, porosidade,
massas especificas para particulas solidas, velocidade minima de borbulhamento e velocidade
terminal de particula. A descrigdo das variaveis é apresentada no texto logo apos.
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Tabela 4 - Conceitos béasicos de fluidizagéo.

Variavel, Simbolo Correlacéo Referéncia
Diametro médio da Particula 4 = 1 02) (De Souza-Santos, 2010)
Pav = v Wi
1=1 dpi
Esfericidade da particula v2/3 (03) (Oka, 2003)
pp=—"——,0<¢,<1
0,2055,
Porosidade do leito e V-3V, _ E (04) (Kunii; Levenspiel, 1991)
4 %4
Porosidade do leito na condigao de ey =1 m (05) (Gogolek; Grace, 1995)
f =
minima fluidizagéo PpHinsAs
Massa especifica da particula real Oroal = ey (06) (Yang, 2003)
real Vp _ Vporos
Massa especifica da particula aparente _M 07) (Yang, 2003)
Papp =7,
v
Massa especifica total _m (08) (Yang, 2003)
Pbutk = %
Velocidade minima de Fluidizagdo Remsiig,, (09) (Kunii; Levenspiel, 1991)
e
PavP9 4y
Velocidade minima de borbulhamento U 230p3'126,42r523 (©07168) (10) (Abrahamsen; Geldart, 1980)
L E— () ;
Ump  dy°g°%(py = pg)
para ¢ < 45 um
Velocidade terminal das particulas _ 9d2(py — pg) (11) (De Souza-Santos, 2010)
esféricas ¢ 18u,
paraRe < 2
0,71
_ 9d111'6(pp ~pg)
. = | == 9
13,900 ug® (12)
para2 < Re < 500
0,5
30,39dy%(p, — '
w = [ 9d5°(pp pg)] 13)
Pg
para Re > 500
Ndmero de Reynolds R dppgls (De Souza-Santos, 2010)
e=——
Hg
NUmero de Reynolds na condigao de B 14) (De Souza-Santos, 2010)
Reps = |Cf + CAr — (4,
minima fluidizacdo
C1=272eC2=0,0408
Numero de Arquimedes = gdzavpgav(ppav ~Pggy) (15) (De Souza-Santos, 2010)

2
Hggy

Fonte: O prdprio autor (2023).

Tamanho de particula € a dimensé&o fisica das particulas sélidas, geralmente medida em
termos de diametro, que influencia propriedades como a area superficial e a reatividade (Clift,
Grace, & Weber, 1978).

A esfericidade de particula é uma medida que descreve o qudo préxima uma particula
solida se assemelha a uma esfera perfeita, variando de O (n&o esférica) a 1 (perfeitamente
esférica). Ja a porosidade € a fracdo do volume de um material que € ocupada por espagos vazios

ou poros, indicando a capacidade de retencédo de fluidos ou gases (Oka, 2003).
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A massa especifica para a particula sélida é a densidade de uma particula sélida em
relacdo a densidade da agua, usada para caracterizar o peso especifico de diferentes materiais
solidos (Clift, Grace, & Weber, 1978). A massa especifica aparente considera o volume dos
poros, ela é util para calculos de projeto e operacao do leito (Oka, 2003).

A velocidade minima de fluidizagdo é um importante pardmetro para avaliar se as
condigdes para uma fluidizacéo estdo sendo atingidas (Oka, 2003). A velocidade minima de
borbulhamento, se caracteriza como a velocidade do fluxo de fluido a partir da qual pequenas
bolhas comegcam a se formar e subir através de uma camada de particulas sélidas, indicando o
inicio da fluidizacdo (Clift, Grace, & Weber, 1978). E a velocidade terminal de particula
representa a constante alcan¢ada por uma particula em queda livre quando a resisténcia do ar

iguala a forca gravitacional, resultando em uma velocidade de queda constante (Oka, 2003).

3.4.2.3.2 Modelo de duas fases

O modelo de duas regides foi proposto inicialmente por Toomey e Johnstone (1952), e
posteriormente desenvolvido por Davidson e Harrison (1963). Considera a existéncia de duas
fases distintas no leito: a fase emulsdo, onde encontra-se todo o solido presente e alguma
quantidade de gas (necessario para manter o leito na condi¢do de minima fluidizacao), e a fase
de bolhas onde se concentra praticamente todo o gas reagente e nenhum sélido.

Este modelo considera que a emulsdo permanece no estado de minima fluidizacdo e que
todo gas, além do necessario para a minima fluidizacdo, encontra-se nas bolhas. O modelo
supde ainda bolhas essencialmente esféricas e de diametro constante. Ndo ha movimentacéo
dos s6lidos no leito, eles permanecem estaticos na condi¢do de minima fluidizag8o. A figura 13
mostra o modelo de duas fases.

Figura 13 - Modelo de duas fases.
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A distribuicdo do fluxo de gas entre as duas fases é importante, especialmente em
sistemas reativos, pois 0 gas na emulsdo estd em contato direto com as particulas sélidas,
enguanto o gas na bolha ndo. O modelo original de duas fases de Toomey e Johnstone considera
que o fluxo de gés nas bolhas através de um leito fluidizado é igual ao excesso de fluxo de gas
acima do requerido para atingir a condi¢do de minima fluidizacdo. Considerando que a teoria
original de duas fases é valida na altura do distribuidor (z=0). Ou seja:

Uge, z=0 = Umf, z=0 (25)

A tabela 5 representa 0 modelo de fluidizacdo de duas fases, contém expressdes sobre a
velocidade do gés na fase de emulsdo, porosidades das fases no leito, o didmetro e velocidade
das bolhas, a transferéncia de massa e calor entre as fases, a circulacdo de particulas no leito e

a distribuicdo do tamanho das particulas em regime permanente.

Tabela 5 - Modelo de duas fases.

Variavel, Simbolo Correlacéo Referéncia
Area de secdo transversal do leito Ag =4, -4y (16) (De Souza-Santos, 2010)
Area do leito na fase de bolha 1 a7 (De Souza-Santos, 2010)
A, =Ag|1-
fexp
Porosidade no leito fm1— 1 —&py (18) (De Souza-Santos, 2010)
fexp
Fator de expanséo do leito 1,032(u - umf)0'57p§'033 (19) (Babu; Shah; Talwalkar,
fexp =1+ ppg,wa :J',Scaadgms 1978)
paradg < 0,0635m(28
14'314(]1 _ umf)oﬂasd;,oosp;ms (20)
forp =1+ 0,126_0,937
P mf
paradg = 0,0635m
Porosidade do leito na fase de u, \V/87 (21)  (Delvosalle; Vanderschuren,
N €e,2=0 = Emf,z=01 €e = Emf (u_)
emulsdo mf 1985)
Porosidade do leito na fase de 6 =1 1-¢ (22) (De Souza-Santos, 2010)
b =1—
bolha 1-e
A Z H .
Diametro das bolhas dy=dy —(dy — dbmm)e(fosd—ﬂ) (23) (Mori, Wen; 1975)
di,, = 259972 [Ag(u —up)]"* @4
0,4
Ag(u—us)] (25
dy,,, = 1,3997"2 [73( 7)
norif
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Fonte: O préprio autor (2023).

O modelo de duas fases para a pir6lise de biomassa em um leito fluidizado borbulhante

contempla a interacdo dinamica entre a fase sélida (particulas de biomassa) e a fase gasosa (gas

de fluidizacdo e produtos gasosos da pirolise). As porosidades das fases no leito sdo
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fundamentais para esse modelo, pois influenciam diretamente a distribuicdo do gas e a
acessibilidade dos reagentes as particulas de biomassa. A porosidade da fase de emulsdo afeta
a area de superficie disponivel para a pirolise, enquanto a porosidade na fase de bolha esta
relacionada a capacidade de transporte e mistura dos produtos da reacdo. A adequada
determinacdo das porosidades € crucial para otimizar a taxa de pir6lise e maximizar a conversao
da biomassa (Yang et al., 2021).

O didmetro e a velocidade das bolhas no leito fluidizado sdo também variaveis-chave
no modelo de pirdlise. Bolhas maiores podem elevar a mistura e promover um regime de fluxo
mais turbulento, o que pode aumentar a transferéncia de calor e massa, mas também pode
reduzir o tempo de contato entre 0 gas e as particulas, potencialmente afetando a eficiéncia da
pirélise. A velocidade com que essas bolhas se movem através do leito determina o tempo de
residéncia do gas, impactando tanto a transferéncia de calor quanto a taxa de reacdes quimicas.
Um controle preciso sobre essas variaveis permite otimizar as condig¢Oes de pirdlise para melhor
rendimento e qualidade dos produtos (Yang et al., 2021).

A transferéncia de massa entre as fases e a transferéncia de calor entre as fases séo
processos que ocorrem simultaneamente e estdo intrinsecamente ligados no leito fluidizado.
Uma transferéncia de massa eficiente é essencial para manter as concentragcdes dos reagentes e
produtos em niveis ideais para as reacdes de pirélise, enquanto uma transferéncia de calor eficaz
€ necessaria para fornecer a energia térmica para a endotérmica decomposicdo da biomassa.
Além disso, a circulacdo de particulas no leito € um aspecto importante que assegura a
exposicdo uniforme das particulas de biomassa ao calor e aos reagentes. A distribuicdo do
tamanho das particulas em regime permanente, que é afetada pela agitacdo do leito e pela
circulacdo de particulas, determina a area de superficie disponivel para a reacdo e pode

influenciar a taxa de pir6lise e a composicdo dos produtos (Kersten et al., 2005).

3.4.3 Variaveis de influéncia do processo de pirdlise

A natureza dos produtos gerados através do processo de pirolise esta intrinsecamente
ligada a varios fatores. Entre esses parametros, destacam-se:

- Taxa de aquecimento;

- Temperatura de pirdlise;

- Tempo de residéncia na zona de reagéo.

Além disso, a formacdo de alcatrdo e os rendimentos de outros produtos estéo sujeitos
a influéncias adicionais, como a pressdo do sistema, a composicdo do gas circundante e a

presenca de catalisadores minerais.
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3.4.3.1 Temperatura

A influéncia da temperatura na pir6lise € um aspecto de extrema importancia no que diz
respeito aos rendimentos e caracteristicas dos produtos obtidos. No contexto da producédo de
biochar, observa-se que temperaturas mais baixas, em torno de 400°C, sao benéficas para obter
maiores rendimentos desse produto. Por outro lado, para a produgdo de bio-6leo, temperaturas
intermediarias em torno de 500°C demonstram ser mais eficazes em termos de rendimento,
enguanto temperaturas mais elevadas sdo necessarias para obter maiores valores calorificos.
Adicionalmente, a utilizacdo de temperaturas mais elevadas pode melhorar a desoxigenacao do
bio-6leo. Quanto a producdo de gas, temperaturas mais elevadas, especialmente acima de
600°C, intensificam as reacOes de gaseificacdo, levando a maiores rendimentos de Ha e CHa,
enguanto temperaturas mais baixas favorecem a producdo de CO2 e CO (Rodriguez Sotelo,
2018 e Basu, 2010).

3.4.3.2 Tempo de residéncia

Em geral, tempos de residéncia mais longos na pirolise da biomassa favorecem a
formacéo de produtos menos complexos, como biochar. No entanto, essa relacéo nao € linear e
varia com a temperatura e as condi¢Ges do reator. Para a producdo de liquidos, como o bio-
6leo, sdo necessarias temperaturas mais elevadas e tempos de residéncia curtos, resultando em
uma decomposi¢do mais rapida da biomassa. Ja a producdo de gases ndo condensaveis, como
H> e CHs4, ocorre em temperaturas mais elevadas e tempos de residéncia mais longos,
especialmente acima de 500°C, embora também possa ocorrer em tempos de residéncia mais
curtos em processos como a pirdlise flash ou gaseificacdo (Rodriguez Sotelo, 2018 e Basu,
2010).

3.4.3.3 Taxa de aquecimento

A velocidade de aquecimento das particulas de biomassa desempenha um papel crucial
na determinacdo dos produtos finais. Aquecimento rapido a temperaturas moderadas (400-
600°C) favorece a producédo de liquidos, como bio-6leo, enquanto o aquecimento mais lento
nessas temperaturas promove a formacéo de carvao sélido (Rodriguez Sotelo, 2018 e Basu,
2010).

3.4.3.4 Morfologia da biomassa
O tamanho das particulas de biomassa, especialmente no caso do bagaco de cana-de-

acucar, desempenha um papel crucial na pirdlise. Particulas menores, em torno de 0,1 mm, séo
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recomendadas para otimizar o processo, aumentando a &rea superficial e facilitando a
transferéncia de calor e massa (Miranda et al., 2021).

Em relacdo ao bagaco de cana, o tamanho das particulas influencia a producéo de bio-
6leo, com particulas menores e temperaturas intermediarias resultando em maior producédo de
liquidos, enquanto particulas maiores promovem rendimentos mais altos de biocarvao (Miranda
etal., 2021).

Além disso, a composicao da biomassa, incluindo a relagdo hidrogénio-carbono (H/C),
influencia a composicdo e o rendimento dos produtos da pirdlise, sendo os principais
constituintes lignoceluldsicos - hemicelulose, celulose e lignina - com diferentes faixas de
temperatura de decomposicdo, contribuindo para a formacgdo de gases ndo condensaveis, vapor

condensavel e carvdo durante a pir6lise (Basu, 2010).

3.4.3.5 Gas de fluidizacao

A presenca de um gas de arraste é essencial na pirdlise em reatores de leito fluidizado,
pois transporta as particulas de biomassa, promove a fluidizacdo do leito e transporta 0s
produtos da pirélise. Gases inertes como nitrogénio, hélio ou dioxido de carbono sao
comumente usados como gases de arraste, com vazdes variando, dependendo das condi¢des do
processo. A taxa de fluxo do gas de arraste influencia diretamente os produtos da pirdlise, com
taxas mais elevadas favorecendo a formacdo de sélidos, como biocarvdo, mas também
promovendo a producdo de bio-0leo, especialmente em reatores de leito fluidizado (Miranda et
al., 2021).

3.5 SIMULACAO COMPUTACIONAL

A definicdo de simulacdo pode ser expressa como uma experiéncia de replicar ou
transcrever naturezas do comportamento de um sistema, real ou projetado, por meio da
constituicdo de um modelo matematico desenvolvido em um computador (Vieira, 2006).

A maioria dos procedimentos, principalmente analises de processos, encontra-se
implementada sob a forma de simuladores comerciais como ASPEN, HYSYS, CHEMCAD e
COCO. Para a analise de um processo quimico, podemos dividir em duas etapas principais,
etapas preparatdrias e etapas executivas.

Os simuladores computacionais, além de facilitar o trabalho, ajudam a evitar erros e
distracGes que ocorrem nos calculos manuais e que podem provocar impactos irreversiveis num
projeto. O objetivo principal é avaliar o efeito de possiveis altera¢cdes nos valores das variaveis

conhecidas, sobre seu desempenho. Eles sdo capazes de executar os principais calculos da
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engenharia quimica, como balango de massa e energia, termodinamica, transferéncia de calor,
massa e quantidade de movimento, cinética quimica e controle de processos (De Almeida;
Gongcalves; Machado, 2020).

A arquitetura dos simuladores de processos pode ser dividida como sequencial-modular,
orientada a equacdes e simultaneo-modular. O primeiro é o mais utilizado em simuladores
comerciais, como o Aspen Plus e o Aspen Hysys, neles cada operacdo unitéria é calculada em
uma sequéncia bem definida e os balancos de massa e energia sdo solucionados bloco a bloco,
sendo que a alimentacdo do bloco seguinte depende do bloco antecessor (Pinto, 2021).

Podemos destacar as seguintes vantagens da arquitetura sequencial-modular em
simuladores:

(i) Sdo mais simples de aprender e implementar em processos de diversos tipos;

(i) Possuem um método de solucédo para cada operacdo unitaria;

(i)  Tem versatilidade, ou seja, os blocos podem ser inseridos ou retirados com
facilidade;

(iv)  E o tipo mais presente nas industrias.

3.5.1 Aspen Plus

O software Aspen Plus é um software da AspenTech, empresa lider de simulacdo de
processos da inddstria quimica, com mais de 35 anos no mercado. A simulacdo de um processo
é realizada por meio da combinacdo de blocos e os devidos pacotes termodinamicos
armazenados em seu banco de dados (Aspen Tech, 2013). Este programa permite realizar
calculos de balanco de massa e energia, além de equacdes de equilibrio em uma sé operacéo e
ainda possui blocos na linguagem de programacgdo FORTRAN, que pode unir varias operacdes
unitarias (De Almeida; Gongalves; Machado, 2020).

Este simulador é abrangente para a industria quimica, podendo ser usado para lidar com
diferentes tarefas baseadas em calculos de processos quimicos e operagdes unitarias, na forma
de modelagem, simulacéo, otimizacéo, regressao de dados, especificacdes de projeto, analise
de sensibilidade, manuseio de sélidos, dindmica e controle, economia de energia, conformidade
de seguranca e, finalmente, analise econdmica do processo (Al-Malah, 2016).

Os estudos da pirdlise sdo desafiadores devido a sua complexidade, especialmente em
reatores de grande escala. Comportamentos dindmicos nao lineares e variaveis no tempo tornam
o0 desenvolvimento de modelos matemaéticos precisos e estratégias de simulagdo complicados.
Modelos fenomenoldgicos baseados em balangos de massa, energia e quantidade de movimento

sdo complexos para controle avancado, dificultando a integracdo em tempo real.
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3.5.2 Simulag&o de solidos ndo convencionais no Aspen Plus

Segundo Haydary (2019), os sélidos envolvidos na tecnologia de processo podem ser
divididos em solidos convencionais com formula quimica conhecida e sdélidos nao
convencionais com formula quimica desconhecida. A simulacdo de processos com solidos ndo
convencionais tem sua limitagdo devido a falta de dados de equilibrio e propriedades fisicas. O
Aspen Plus caracteriza solidos ndo convencionais em termos de fatores empiricos chamados
Atributos de Componentes. Estes representam a composi¢do do componente a partir da analise
elementar, imediata e do poder calorifico.

Ao simular sélidos ndo convencionais no Aspen Plus, é crucial selecionar a classe de
fluxo apropriada. O software categoriza fluxos de materiais em MIXED, Cl SOLID e NC
SOLID, como mostra na tabela 6. Para incluir sélidos ndo convencionais na simulacéo, eles
devem ser direcionados para o subfluxo NC SOLID. Essa abordagem possibilita uma
modelagem precisa de processos com esses materiais, simplificando a analise e otimizacéo de

sistemas complexos (Al-Malah, 2016).

Tabela 6 - Tipos de classe de fluxo no Aspen Plus.

Classe do Fluxo Utilizacdo
CONVEN Apenas componentes convencionais estao presentes
MIXNG Solidos ndo convencionais estdo presentes, mas sem distribuigdo de
tamanho de particula (PSD)

MIXCISLD Sélidos convencionais estdo presentes, mas sem PSD
MIXNCPSD Sélidos ndo convencionais estdo presentes e com PSD
MIXCIPSD Sélidos convencionais com PSD estdo presentes

MIXCINC Estéo presentes solidos convencionais e ndo convencionais, mas sem PSD
MIXNCPSD Estdo presentes solidos convencionais e ndo convencionais com PSD

Adaptado de: Al-Malah (2016, p. 322).
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4 METODOLOGIA ,
4.1 CARACTERIZAGAO DA BIOMASSA DO BAGAGO CANA-DE-AGUCAR

A amostra do bagaco de cana foi coletada in natura no mercado do bairro do Bacanga
na regido de Sdo Luis-MA. Anterior as andlises, torna-se necessario garantir uma preparacao
do material para melhor obtenc&o das caracteristicas da composic¢ao do combustivel, bem como

do seu conteudo energético. Assim, foi seguido os passos mostrados na figura abaixo:

Figura 14 - Preparagdo da biomassa de cana-de-agucar.

Coleta do
Bagaco- Secagem Trituragao | Peneiragao
de-Cana

Fonte: O préprio autor (2023).

O material passou pelo processo de secagem em uma estufa, para reduzir sua umidade,
em seguida foi triturado em um moinho e peneirado passando por uma peneira n°® 20 (850 um).
Todo esse processo para garantir a granulometria da amostra segundo a norma ASTM D1762-
84.

4.1.1 Anélise Imediata
A analise imediata caracteriza a biomassa com base nos parametros de umidade,
volateis, cinzas e carbono fixo. Para materiais parecidos com o carvao vegetal, utilizou-se a
norma ASTM D1762 — 84 na biomassa e os experimentos foram realizados em quadruplicada.
A umidade é um importante parametro de projeto de entrada do simulador deve ser
conhecido para avaliacdo do custo ou penalidade energética na secagem da biomassa (Basu,
2010). A figura 15 mostra esse procedimento.
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Figura 15 - Tara dos cadinhos e experimento da umidade.
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Fonte: O préprio autor (2023).

O teor de umidade foi entdo calculado seguindo a equacdo 48.

Massa da amostra seca ao ar — Massa apds a secagem a 105°C
Umidade, % = — ©) P g ) -100 (48)
Massa apbs a secagem a 105°C (g)

O material volatil de um combustivel € o vapor condensavel e ndo condensavel liberado

guando o combustivel é aquecido. A sua quantidade depende da taxa de aquecimento e da

temperatura de aquecimento (Basu, 2010).
O material volatil foi entdo calculado seguindo a equagéo 49.

Massa ap6s a secagem a 105°C — Massa apds a secagem a 950°C
Material Volatil, % = i g - ©) P c -100 (49)
Massa apés a secagem a 105°C (g)

Cinza é o residuo solido inorganico deixado apds a queima completa do combustivel.
Seus ingredientes principais sdo silica, aluminio, ferro e célcio, pequenas quantidades de

magnésio, e podem estar presentes titanio, sodio e potassio (Basu, 2010).
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Figura 16 - Experimento do teor de material volétil e das cinzas.
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Fonte: O préprio autor (2023).

As cinzas foram entéo calculadas seguindo a equacéo 50.

(50)

Massa dos residuos (g)
Massa apés a secagem a 105°C (g)

Cinzas,% = ] =100
O carbono fixo representa o carbono sélido na biomassa que permanece no carvao, no
processo de pirélise ap6s a desvolatizacdo (Basu, 2010). Ele foi calculado seguindo a equacao

abaixo:

Carbono Fixo,% = 100% — Umidade — Material Volatil — Cinzas (51)

4.1.2 Andlise Elementar
A analise elementar, apresenta 0s principais elementos encontrados na biomassa como

carbono, hidrogénio e oxigénio. Os valores quantitativos foram encontrados utilizando

correlagdes empiricas (Parikh; Channiwala; Ghosal, 2007) com base nas equacdes abaixo:

Carbono, % = 0,637 - Carbono Fixo + 0,455 - Material Volatil (52)
Hidrogénio,% = 0,052 - Carbono Fixo + 0,062 - Material Volatil (53)
Oxigénio, % = 0,304 - Carbono Fixo + 0,476 - Material Volatil (54)

Os dados do nitrogénio, enxofre e cloro foram obtidos por Ardila (2015).
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4.1.3 Poder Calorifico

O poder calorifico superior (PCS) é definido como a quantidade de calor liberada pela
unidade de massa ou volume de combustivel (inicialmente a 25 °C) depois de queimado e 0s
produtos retornarem a uma temperatura de 25 °C. Inclui o calor latente de vaporizagédo da agua.
O PCS pode ser medido com uma bomba calorimétrica usando a norma ASTM D2015-00. O
poder calorifico inferior (PCI) é definido como a quantidade de calor liberada pela combust&o
completa de uma quantidade especificada menos o calor de vaporizacao da agua no produto de

combustdo. A equacao pode ser descrita da seguinte forma (Basu, 2010):

9 - Hidrogénio,% Umidade, %) (55)

PCI = PCS — calor latente do vap0r< 100 100

4.2 MODELO MATEMATICO DO PROCESSO DE PIROLISE EM UM REATOR DE
LEITO FLUIDIZADO BORBULHANTE
Os balancos de massa e de energia foram definidos baseados nas consideracdes dos
trabalhos desenvolvidos por De Souza-Santos (1987, 1989, 2010) para leitos fluidizados
borbulhantes. A principal caracterizagdo do sistema é representacdo do leito em duas fases
distintas, uma fase densa formada por particulas so6lidas e gas intersticial, conhecida como
emulsdo, que se encontra na camada superior do reator (freeboard) e uma fase de bolha formada
por gas e livre de particulas sélidas, que se localiza na parte inferior do reator (bottom zone).
Consideracdes para esse modelo:
- O modelo é unidimensional;
- Estado permanente;
- O leito possui duas fases distintas;
- Cinética de reacdo de primeira ordem;
- A velocidade de circulacdo das particulas no leito € significativamente elevada, resultando em

uma uniformidade na composi¢édo das particulas solidas presentes no leito.

4.3 SIMULACAO DO PROCESSO DE PIROLISE NO SOFTWARE ASPEN PLUS
Para a simulacdo do processo, cuja imagem esta na figura 17, empregou-se o software

Aspen Plus, versdo 11, o fluxograma pode ser simplificado em trés partes do processo:
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Figura 17 - Esquema do processo de simulacdo.
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Fonte: O préprio autor (2023).

A estrutura da simulagéo foi baseada no trabalho de (Khan, et al., 2022) e no exemplo
14.4 do livro Chemical process design and simulation: Aspen Plus and Aspen Hysys
applications (Haydary, 2019).

Para avaliar o efeito do tamanho da bolha no tempo de residéncia dos gases no reator
FLUIDBED, foi analisado os resultados obtidos na simulacdo no software nesse bloco na area
bottom zone do reator, e a partir disso construido os principais graficos que descrevem esse
fendmeno.

E para o efeito do tamanho da particula na taxa de aquecimento das particulas de
biomassa no reator FLUIDBED, foi necessério variar o tamanho da particula (200-300 mm) e
o valor da temperatura dentro do reator.

Os dois efeitos foram validados a partir da revisdo da literatura, com estudos
semelhantes que exploram os efeitos do tamanho das bolhas e das particulas em leitos
fluidizados. E comparado os dados da simulacdo desse estudo, com dados relatados na
literatura.

As simulacBes foram conduzidas em um notebook VAIO® modelo FE15, com
processador Intel® Core™ i7- 1065G7 (10? geracdo) CPU @ 1.30GHz e 8GB de memoria
RAM. A licenca do software foi feita em parceira com o Laboratorio de Otimizacéo, Projeto e
Controle Avangado (LOPCA) da Universidade Estadual de Campinas — UNICAMP.



44

5 RESULTADOS E DISCUSSAO

5.1 MODELO MATEMATICO DO PROCESSO DE PIROLISE EM UM REATOR DE
LEITO FLUIDIZADO BORBULHANTE
5.1.1 Classificacdo de particulas de Geldart

Para categorizar o tipo de particula segundo a classificacdo de Geldart, foi observado
dois parametros, a densidade da particula (mass density) que entra no reator e o diametro medio
de Sauter (sauter mean diameter), € uma medida usada para caracterizar a distribuicdo de
tamanho de gotas em uma emulsdo ou particulas em uma suspensdo. Ele é definido como o
diametro de uma esfera que tem a mesma area superficial por unidade de volume que a média
das particulas ou gotas (Gordiychuk et al., 2016). Fazendo uma interseccdo aproximada no
grafico tamanho médio da particula x densidade, o tipo de particula foi considerado do grupo
B, como mostra a figura 18.

A tabela 7 mostra esses valores:

Tabela 7 - Classificacdo das particulas de Geldart utilizadas na simulacao.

Densidade da particula (kg/m?3) 1,2750

Didmetro médio de Sauter (um) 395,247

Fonte: O préprio autor (2023).

As particulas do Grupo B, muitas vezes referidas como "areias"”, tém as seguintes
caracteristicas:

- Tamanho de particula: Geralmente na faixa de cerca de 40 a 500 micrémetros.

- Densidade: Densidade de particula que € tipica dos sélidos, mas ndo excessivamente
pesada.

- Comportamento de fluidizacao: Eles se fluidizam bem, exibindo boa expansao do leito
sem um excesso de elutriacdo (arraste de particulas para fora do leito).

- Velocidade de fluidizacdo: As velocidades de fluidizacdo sdo suficientemente altas
para permitir uma boa mistura no leito, mas ndo tdo altas a ponto de causar problemas

significativos de elutriacéo.
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Figura 18 - Classificacdo de Geldart segundo o tamanho médio da particula x densidade.
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Adaptado de: Aspen Tech (2023).

Na pratica, as particulas do Grupo B sdo consideradas ideais para muitos processos de

leito fluidizado, pois apresentam um comportamento previsivel e gerenciavel durante a

fluidizacéo.

termoquimicas.

5.1.2 Balanco de massa e de energia

Elas sdo comuns em muitos processos

industriais,

incluindo

reacoes

A figura 19 apresenta o esquema utilizado para a estruturacdo do balanco de massa e de

energia do processo de pirdlise em leito de fluidizado borbulhante.

Figura 19 - Estrutura do balango de massa e de energia para o processo de pirolise.

FASE BOLHA

Modelo Matematico

FASE EMULSAD

Fonte: O préprio autor (2023).
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Figura 20 - CondicGes de Contorno para o processo de pirélise
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A tabela 8 descreve cada equacdo de balanco:

Tabela 8 - Balanco de massa e de energia.
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Equacao Descricao
dFy vy f dA, Balango de espécies quimicas (57)
o = Bpirpi 5 " Ib-gei
dz dz dz na bolha
dFrge 2 . gy . av, A, Balango de espécies quimicas (58)
dz Zl netsei g, + Rhomgeni=g,~ = fo-gei =g, para o gés na emuls&o
m=
Fipi Converséo total de sélidos (59)
Agi=1-
Fig
e g 75 & . dAsem . Balango de espécies quimicas (60)
LBi = FiBi ™ fo Z hetsemi™g,— 4% para os solidos na emulsio
m=1
dTy dvy, Balanco de energia na bolha (61)
Fycp - [Ro.p = Rep—ge = Rp—gel e
dT. dav, 2 av Balango de energia para 0 gas (62)
dz M
FgeCge die =|—Rgge + (Rep-ge + Rup—ge) dV;e =R ge-w + Z (Rc,ge-sean + Rige—sem) dz_e na emulsao
dz m=1
AVge 2 Balanco de energia para 0s (63)
dee,m dz ste,m s ~
FH,mcse,m dz = _RQ,se,m - (RC,ge—se,m + Rh,ge—se,m) Weom - Z (RR,se,m—se,n + Rc,se,m,n) dz s6lidos na emulsdo
Taz "
dFyp Z . ' dAgpm R . dV,p Balanco de espécies quimicas (64)
dz . het,sFmi ™ 5o T Rhom,gFi T no freeboard
m=
dT,p 2 dv,e Balanco de energia para o gas (65)
Fgrcgr = —Rogr + Z(RCgF—sFm + Rth—sFm) —Regr-w ==
dz } \ . . ; . dz no freeboard
n=1
dT AVyr 2 Balanco de energia para 0s (66)
F, d -
FsF,mCsF,m —;Zm = —RQ,sF,m - (RC,gF—sF,m + Rh,gF—sF,m) dvsim - Z (RR,sF,m—sF,n) sélidos no freeboard

dz n=1



Wgei = Wpi = Wgiemz =0
Tgei =Tp=Tgemz=0
Fgei = FyeWge,i

Fyi = Fgi—Fge,

Adist z=0
X (TB,Z=0 - Tg,plenum) = aEfdist(TE,au - TB,z:O)
dist

(Tg,z=0 - To)Fg,z=0’3g + Z?n:1(Tm,z=0 - TO)FH,mCm

Tgz=0 =To +
“ Fg,z:OEg + anzl FH,mCm

lm

FsF,i,z:zB = g FY,m,l,z:zBWPLD,i
=1

Fspi = Fgej+ Fpijemz = zg

Fbcb (Tb,z:zB - TO) + Egecge (Tge,z:zB - TO)

Tyr =Ty +
oF 0 Fbcb+F:quge

Condigao de contorno para a
composicéo do gas no leito
Condigdo de contorno para a
temperatura do gas no leito
Condigao de contorno para a
vazédo massica de espécies

quimicas gasosas no leito

Condicao de contorno para a
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temperatura do gés no
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(67)
(68)

(69)

(70)

(1)

(72)

(73)

freeboard

Fonte: O préprio autor (2023).

A pirolise de biomassa em um reator de leito fluidizado borbulhante é um processo que
transforma compostos organicos complexos em carvao (char), gases ndo condensaveis (NCG)
e bio-6leo (TAR), conforme apresentado no modelo PAR. O tipo de sdlido encontrado no reator
foi considerado de dois tipos: 1=carbonaceos e 2=inertes.

Nas reacBes homogéneas, que ocorrem na fase gasosa, as moléculas de biomassa
volatilizam-se e reagem entre si ou se decompdem, formando produtos gasosos e vapores de
alcatrdo. Essas reacGes sdo fundamentais para a producdo dos gases ndo condensaveis € para a
caracterizacdo do bio-6leo, influenciando sua composicdo e qualidade. Tais reacGes sdo
geralmente endotérmicas, absorvendo calor e, portanto, a temperatura e a energia térmica
fornecida externamente sdo criticas para a progressdo efetiva da pirdlise.

Ja as reacOes heterogéneas ocorrem nas interfaces solido-gas e solido-vapor, onde a
biomassa solida reage diretamente no leito fluidizado. A pir6lise da biomassa solida é marcada
pela quebra de ligagdes quimicas complexas e a formacéo subsequente de char, assim como
pela liberacdo de volateis que entram na fase gasosa e podem se condensar em alcatrdo. Estas
reacOes sdo influenciadas pela distribuicdo de tamanho das particulas, pela temperatura e pelo
tempo de residéncia no reator.

No contexto das bolhas no leito, as reagdes homogéneas e heterogéneas colaboram para
a dindmica do processo de pirdlise. As bolhas, livre de particulas, sdo essenciais para a mistura

e o transporte térmico no leito. A interacdo entre as bolhas e a fase de emulsao, onde as reacdes
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heterogéneas predominam, é crucial para a eficiéncia do processo, facilitando a transferéncia
de massa e calor necesséria para a pirolise.

Os balangos de energia do sistema sdo ajustados para refletir a natureza endotérmica da
pirélise. A energia ndo € liberada por oxidacdo, mas sim absorvida pelas reacbes de
decomposicdo térmica. Assim, as equagcOes de balango de energia devem considerar o
fornecimento e a distribuicdo de calor necessario para promover e manter as reacoes de pirolise,
mantendo a integridade térmica do processo e assegurando a qualidade dos produtos finais.

Por fim, as condicGes de contorno para a pirélise sdo estabelecidas para descrever os
estados iniciais essenciais do processo, como a composi¢cdo do gas e a temperatura inicial da
biomassa. As condic¢des de contorno para os sélidos foram baseadas na figura 20.

Figura 21 - llustracdo do método usado para definir as condi¢cdes de contorno para as

temperaturas das fases sélidas.
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z Leito Tg.0

T.q,z:O ?

t | t
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Adaptado de: De Souza-Santos (2010, p. 311).

5.3 SIMULACAO NO ASPEN PLUS
A caracterizagdo do bagaco de cana-de-aglcar com base na metodologia empregada
para os experimentos da andlise imediata e poder calorifico e as correlagcdes usadas para a

analise elementar é apresentada na tabela 9.

Tabela 9 - Anélise imediata, elementar e poder calorifico do bagaco de cana-de-agucar usada

na simulacao.

) ) Andlise Poder
Andlise Imediata  (m/m%) (m/m9%) ) (MJ/kg)
Elementar Calorifico
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Umidade 4,0700 C 44,9000 PCS 15,96
Carbono Fixo 2,0600 H 6,0500
Material Volatil 95,8400 N 0,3200
Cinzas 2,1000 Cl 0,2900
S 0,1000
O 46,2400

Fonte: O préprio autor (2023).

Os dados alcancados estdo proximos aos encontrados na literatura. Como apresentados

na tabela 1.

5.3.1 Planta de Pirdlise
A figura 21 apresenta a estrutura utilizada no software Aspen Plus para a planta de

pirolise utilizada na simulagdo.
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Figura 22 - Simulacdo do processo de pirolise do bagaco de cana-de-aglcar em um reator de

leito fluidizado no Aspen Plus.

i

CRUSHER1

Fonte: O préprio autor (2023)
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5.3.1.1 Inser¢é@o dos componentes no software
A tabela 10 apresenta os componentes utilizados na simulacdo baseado no trabalho de
(Kataria et al., 2022).

Tabela 10 - Componentes utilizados na simulagdo

Componente ID Formula Tipo
BIOMASS Né&o convencional
BIOCHAR Né&o convencional
NITROGEN N2 Convencional
OXYGEN 02 Convencional
WATER H20 Convencional
CARBON-MONOXIDE CO Convencional
CARBON-DIOXIDE CO2 Convencional
HYDROGEN H2 Convencional
METHANE CH4 Convencional
FORMIC-ACID CH202 Convencional
ACETIC-ACID C2H402-1 Convencional
ACETOL C3H602-D1 Convencional
METHYL-GLYCOLATE C3H603-D4 Convencional
3-HYDROXY-2-BUTANONE C4H802-N2 Convencional
FURFURAL C5H402 Convencional
2-METHYLPYRIDINE C6H7N-D1 Convencional
FURFURYL-ALCOHOL C5H602 Convencional
METHYL-ACETOACETATE C5H803-D2 Convencional
2(5H)-FURANONE C4H402-N4 Convencional
1,3-CYCLOPENTANEDIONE C5H602-N4 Convencional
3-METHYL-2-CYCLOPENTEN-1-ONE C6H80O-N13 Convencional
PHENOL C6H60 Convencional
O-CRESOL C7H80-3 Convencional
P-CRESOL C7H80-5 Convencional
P-METHOXYPHENOL C7H802 Convencional
1,3-PROPANEDIAMINE,-N-METHYL- C4H12N2-N3 Convencional
5-METHYL-1,3-CYCLOHEXANEDIONE C7H1002-N8 Convencional
4-METHYL-2-METHOXYPHENOL C8H1002-N2 Convencional
1,2-BENZENEDIOL C6H602-E1 Convencional
3-METHOXYCATECHOL C7H803-N1 Convencional
4-ETHENYL-2-METHOXYPHENOL C9H1002-N28 Convencional
SYRINGOL C8H1003 Convencional
METHYL-3-METHOXY-4-HYDROXYBENZOATE C9H1004-N7 Convencional



52

3-(2-METHYLPHENOXY)-1,2-PROPANEDIOL C10H1403-N5 Convencional
(E)-2,6-DIMETHOXY -4-(PROP-1-EN-1-YL)PHENOL C11H1403-N15 Convencional
BENZALDEHYDE,-4-(1,1-DIMETHYLETHYL)- C11H140-N27 Convencional
NITRIC-OXIDE NO Convencional
NITROGEN-DIOXIDE NO2 Convencional
CARBON-GRAPHITE C Convencional

Fonte: O prdprio autor (2023).

Para a caracterizacdo dos elementos da biomassa (BIOMASS) e do carvédo (BIOCHAR),
0 método HCOALGEN (Coal Enthalpy model) foi empregado, esse solicita as informacdes da
analise imediata (PROXANAL, Proximate Analysis) dos componentes, analise elementar
(ULTANAL, Ultimate Analysis) e contetdo de enxofre (SULFANAL). Dentro desse método é
possivel indicar o valor do poder calorifico superior (HCOMB) pela opc¢do 6 do simulador
(Ardila, 2015).

O método termodinamico utilizado foi 0 RKS-BM (Redlich-Kwong-Soave equation-of-
state with the Boston-Mathias), que é recomendado para aplicacGes de processamentos de

hidrocarbonetos, processamentos de gases, refinarias e processos petroquimicos.

5.3.1.2 Caracterizacdo da corrente de biomassa

A corrente com 0 nome de BAGASSE representa a entrada do bagaco de cana com um
fluxo massico de 100 ton/dia, a classe de fluxo escolhido foi MIXNCPSD, que é recomendada
para sélidos ndo convencionais com o uso do PSD (Particle Size Distribution) para a

caracterizacdo granulométrica da biomassa.

5.3.1.3 Beneficiamento da biomassa

O bagaco de cana com um tamanho inicial de 200 mm, é colocado em dois moinhos de
martelos separados por uma peneira para separacao inicial das particulas. A biomassa € moida
até 2 mm conforme exigido pelo reator de pir6lise. A biomassa Umida existente com teor de
umidade inicial de 20% €é seca em um secador convectivo a uma temperatura operacional de
120 °C para reduzir o teor de umidade para 4%. O calor para fins de secagem € fornecido por
uma corrente de ar quente a partir de um trocador de calor. A biomassa entdo € alimentada no
reator de pirolise. A tabela 8 resume as propriedades de cada equipamento utilizado nessa etapa

do processo.
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Tabela 11 - Descricéo da etapa de beneficiamento do fluxograma do processo de pirolise.

Aspen Plus - Bloco Bloco ID Descricéo
Crusher CRUSHER1 Moedor
Mixer MIXER Misturador dos diferentes
tamanhos da biomassa
Screen SCREEN Peneira
Crusher CRUSHER2 Moedor
Dryer DRYER Secador
Heater HE1 Trocador de calor para o ar

Fonte: O préprio autor (2023).

Figura 23 - Fluxograma do processo de pirélise do bagaco de cana-de-agucar em um reator de

leito fluidizado no Aspen Plus para a etapa de beneficiamento da biomassa.
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Fonte: O préprio autor (2023).

5.3.1.4 Reator FLUIDBED e cinética da reacao de pirolise

O bloco FLUIDBED representa a analise hidrodinamica do leito fluidizado borbulhante
do processo. Pequenas particulas sélidas entram na unidade e uma corrente de gas (nitrogénio)
entra no fundo com o auxilio de um distribuidor a uma velocidade suficiente para fluidizar o
leito de particulas solidas na unidade, fazendo com que se comporte como um liquido.
Particulas maiores cuja velocidade de sedimentacdo € maior que a velocidade do gas
permanecem no fundo da unidade, enquanto particulas mais leves podem ser transportadas com
0 gas. A figura 23 representa esse bloco em uma simulacdo CFD (Computational fluid

dynamics).
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Figura 24 - Fluidized bed CFD.
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O bloco RYIELD foi utilizado para representar a cinética da reacdo de pir6lise, 0s
valores dos rendimentos dos produtos (CHAR - Carvdo, TAR - Alcatrdo e GASES - Gases)
foram calculados a partir de um balanco de massa — cujo procedimento se encontra no Apéndice
A — e com base nos valores obtidos nas analises elementar e imediata do bagaco de cana para o
rendimento do carvdo e os dados experimentais do estudo de (Kataria et al., 2022) para 0s

rendimentos do alcatrdo e dos gases.

Figura 25 - Fluxograma do processo de pir6lise do bagaco de cana-de-agticar em um reator de
leito fluidizado no Aspen Plus para a etapa hidrodindmica e cinética.
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Fonte: O préprio autor (2023).

A tabela 12 resume as propriedades de cada equipamento utilizado nessa etapa do
processo. E as tabelas 13, 14 e 15 as configuracGes do reator FLUIDBED, do distribuidor de

gas e os rendimentos utilizados para o processo de pirélise no reator PYRO, respectivamente.
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Tabela 12 - Descrigdo da etapa de andlise hidrodinamica e cinética do processo de pirolise.

Aspen Plus - Bloco Bloco ID Descricao
Fluidbed FLUIDBED Reator de leito fluidizado borbulhante
Heater HE2 Trocador de calor para o nitrogénio
RYield PYRO Reator de rendimento para simular a cinética da reacao

Fonte: O prdprio autor (2023).

Tabela 13 - Configuracéo do reator de leito fluidizado borbulhante.

Configuracéo do reator Valores
Massa especifica do leito (kg) 6189,59
Vazio na fluidizagdo minima 0,5
Classificacdo de Geldart Geldart B
Velocidade minima de fluidizacéo Correlacéo de Wen & Yu
Temperatura (°C) 150° C
Altura do reator (m) 8
Local de descarga dos sélidos 0,1
Diametro interno do reator (m) 15

Adaptado de: Khan, et al. (2022).

Tabela 14 - Configuracdo do distribuidor de gas para o reator de leito fluidizado borbulhante.

Configuracao do distribuidor de gas Valores
Tipo Perforated Plate
Ndmero de orificios 6000
Didmetro do orificio (mm) 3mm
Coeficiente de descarga do orificio 0,8

Adaptado de: Khan, et al. (2022).

Tabela 15 - Rendimentos dos produtos no reator PYRO.

Componente ID Rendimento
BIOCHAR 0,340000
CARBON-MONOXIDE 0,081000
CARBON-DIOXIDE 0,201000
HYDROGEN 0,003000
METHANE 0,015000
WATER 0,264711
FORMIC-ACID 0,031978
ACETIC-ACID 0,019157

ACETOL 0,005392
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METHYL-GLYCOLATE 0,005212
3-HYDROXY-2-BUTANONE 0,004009
FURFURAL 0,003889
2-METHYLPYRIDINE 0,002731
FURFURYL-ALCOHOL 0,002574
METHYL-ACETOACETATE 0,002412
2(5H)-FURANONE 0,002045
1,3-CYCLOPENTANEDIONE 0,001824
3-METHYL-2-CYCLOPENTEN-1-ONE 0,001646
PHENOL 0,001552
0-CRESOL 0,001505
P-CRESOL 0,001419
P-METHOXYPHENOL 0,001355
1,3-PROPANEDIAMINE,-N-METHYL- 0,001187
5-METHYL-1,3-CYCLOHEXANEDIONE 0,001072
4-METHYL-2-METHOXYPHENOL 0,000905
1,2-BENZENEDIOL 0,000700
3-METHOXYCATECHOL 0,000690
4-ETHENYL-2-METHOXYPHENOL 0,000616
SYRINGOL 0,000452
METHYL-3-METHOXY-4-HYDROXYBENZOATE 0,000374
3-(2-METHYLPHENOXY)-1,2-PROPANEDIOL 0,000252
(E)-2,6-DIMETHOXY-4-(PROP-1-EN-1-YL)PHENOL 0,000172
BENZALDEHYDE,-4-(1,1-DIMETHYLETHYL)- 0,000169

Fonte: O préprio autor (2023).

5.3.1.5 Tratamento dos produtos

Apos o processo de pirdlise no reator de rendimento, os produtos séo separados por um
bloco SSplit, que divide o carvao na corrente CHAR dos outros componentes. Em seguida, um
separador do tipo SEP ira dividir as duas correntes, GASES, produto gasoso contendo CO, COa,
H> e CHg4, e a corrente TAR, que possui hidrocarbonetos que representam o Alcatréo. O produto
gasoso e queimado para fornecer o calor necessario no reator de pirdlise em um reator do tipo
RGibbs (G-COMB). A tabela 16 resume as propriedades de cada equipamento utilizado nessa

etapa do processo.
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Figura 26 - Fluxograma do processo de pir6lise do bagaco de cana-de-aglicar em um reator de
leito fluidizado no Aspen Plus para a etapa de tratamento dos produtos.
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Fonte: O préprio autor (2023).

Tabela 16 - Descricao da etapa de tratamento dos produtos do processo de pirdlise.

Aspen Plus - Bloco Bloco ID Descricao
SSplit CHAR-SEP Separador da corrente de CHAR
Sep LV-SEP Separador das correnter de GAS e TAR
RGibbs G-COMB Reator de combustdo dos gases

Fonte: O préprio autor (2023).

5.3.2 Fluidizacéo no leito

Para avaliar se esta ocorrendo a fluidizacdo no leito dor reator, a velocidade real do gas
através do leito deve ser maior ou igual que a velocidade de fluidizacdo minima para que as
particulas comecem a se suspender e o leito se torne fluidizado (Kunii; Levenspiel, 1991).

Para o calculo da velocidade gas, foi utilizado a seguinte equagé&o:

Fluxo massico
Velocidade do gas = ! (74)

Area da secio transversal do reator - Densidade do gas

A tabela 17 apresenta esses valores:

Tabela 17 - Dados para a anélise de fluidizacao do leito.

Velocidade do gas (m/s) 0,214

Velocidade minima de fluidizagdo (m/s) 0,0494

Fonte: O préprio autor (2023).
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Assim, a condi¢do para a fluidizagdo é que a velocidade do gés seja igual ou superior a
velocidade de fluidizagdo minima, o que esta sendo satisfeito neste caso. Portanto, o leito

fluidizado esta operando de forma eficaz com esses parametros.

5.3.3 Efeito do tamanho da bolha no tempo de residéncia dos gases no reator FLUIDBED

De acordo com Kunii e Levenspiel (1991), para alcangcar um alto grau de conversdo de
particulas em reatores de leito fluidizado, € crucial que a velocidade do gas exceda a velocidade
minima de fluidizacdo, mas ndo ultrapasse a velocidade terminal. Este controle é essencial para
assegurar um tempo de residéncia adequado dos gases. Quando 0 gas supera a necessidade de
fluidizagdo minima, forma-se bolhas cujas caracteristicas, como didmetro e velocidade,
influenciam a dindmica da fase de bolha.

O tempo de residéncia do gas € influenciado por variaveis como a altura do leito e a
velocidade de subida da bolha, conforme ilustrado nas figuras 26 e 27. O tamanho das bolhas é
um fator critico, pois afeta diretamente esse tempo de residéncia: bolhas maiores sobem mais
rapido, reduzindo o tempo de contato gasoso no reator, enquanto bolhas menores melhoram a
transferéncia de massa devido a uma maior area de contato entre as fases gasosa e solida. No
entanto, um equilibrio deve ser encontrado, pois bolhas excessivamente pequenas podem causar
perda de carga e arraste de particulas sélidas.

O modelo de fluidizacdo e as correlagdes apresentadas nas tabelas 4 e 5 oferecem uma
compreensdo mais profunda desse fenébmeno. As velocidades de fluidizacdo minima e de
borbulhamento definem os limites operacionais do leito. Enquanto a velocidade minima de
fluidizacdo marca o ponto onde as particulas comecam a suspender e o leito se expande, a
velocidade de borbulhamento determina o inicio da formagéo de bolhas. Estas, por sua vez,
afetam o tempo de residéncia dos gases, com bolhas maiores passando mais rapidamente pelo
leito e reduzindo o tempo de interacdo entre 0s gases e as particulas sélidas.

O diametro e a velocidade das bolhas, que podem ser influenciados pelo tamanho e
porosidade das particulas e pela propria velocidade do gas, estdo diretamente relacionados ao
tempo de residéncia dos gases. Equagdes relacionando essas variaveis permitem previsdes sobre
como as alterages no tamanho das bolhas impactam o tempo de residéncia dos gases.

Além disso, o tamanho das bolhas também afeta a transferéncia de massa entre as fases.
Bolhas maiores possuem menor area de superficie por volume de gés, o que pode diminuir a
eficiéncia da transferéncia de massa, a menos que ocorra uma quebra ou dispersdo adequada

das bolhas.
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O movimento das particulas no leito, influenciado pelo tamanho e velocidade das
bolhas, também é um fator importante. Uma alta taxa de circulagdo de particulas no leito pode
intensificar a mistura, aumentando o tempo de residéncia dos gases, mesmo na presenca de
bolhas maiores. A distribuicdo do tamanho das particulas em regime permanente influencia a
formagdo e o tamanho das bolhas, com particulas menores e mais uniformes favorecendo a
formacéo de bolhas menores e mais estaveis, o que pode prolongar o tempo de residéncia dos

gases.

Figura 27 - Distribui¢do do tamanho da bolha ao logo da altura da zona de borda livre (bottom

zone) no reator.
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Fonte: O préprio autor (2023).

Figura 28 - Velocidade de subida da bolha ao logo da altura de borda livre (bottom zone) no

reator.
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Fonte: O préprio autor (2023).
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As bolhas s&o formadas na placa distribuidora do reator e, & medida que sobem no leito,
aumentam de tamanho por coalescéncia e diminuem em ndmero (Blanco; Chejne, 2016). A
velocidade da bolha é diretamente proporcional ao seu diametro, portanto, ela se acelera a

medida que sobe pelo leito como pode ser observado na figura 28.

Figura 29 - Velocidade de subida da bolha vs Distribui¢do do diametro da bolha.
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Fonte: O préprio autor (2023).

5.3.4 Efeito do tamanho da particula na taxa de aguecimento das particulas de biomassa
no reator FLUIDBED
Para essa analise, foi necessario variar o tamanho da particula e o valor da temperatura,

conforme as tabelas 18 e 19.

Tabela 18 - Resultados da variacdo da temperatura para a distribuicdo do tamanho das

particulas de 200 mm.

NUmero de Retencéo de Area de Calor Fornecido
Temperatura (°C) . ] . .
Particulas no Leito Sélidos (kg) Superficie (m?) (cal/hr)
450 1,15E+12 6,19E+03 7,27TE+04 2,73E+05
500 1,14E+12 6,19E+03 7,22E+04 3,21E+05
550 1,12E+12 6,19E+03 7,15E+04 3,70E+05
600 1,09E+12 6,19E+03 7,06E+04 4,22E+05
650 1,06E+12 6,19E+03 6,96E+04 4,76E+05

Fonte: O préprio autor (2023).
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Tabela 19 - Resultados da varia¢do da temperatura para a distribuicdo do tamanho das
particulas de 300 mm.

Ndmero de Retencéo de Area de Calor Fornecido
Temperatura (°C) . . . -
Particulas no Leito Sélidos (kg) Superficie (m?) (cal/hr)
450 1,32E+12 6,19E+03 7,45E+04 2,73E+05
500 1,30E+12 6,19E+03 7,38E+04 3,21E+05
550 1,27E+12 6,19E+03 7,30E+04 3,70E+05
600 1,24E+12 6,19E+03 7,20E+04 4,22E+05
650 1,20E+12 6,19E+03 7,08E+04 4,76E+05

Fonte: O préprio autor (2023).

Para este processo podemos considerar os seguintes mecanismos de transferéncia de
calor, por conveccdo com o nitrogénio, a radiacdo com a parede do reator e conducdo do
aquecimento da superficie da particula para seu nucleo.

Uma caracteristica comum do processo de pirélise rdpida, é uma alta taxa de
aquecimento. Quanto maior o tamanho da particula, menor a taxa de aquecimento e a medida
gue o tamanho da particula aumenta, a diminuicao da taxa de aquecimento favorece o0 processo
de pirdlise lenta e, portanto, a producédo de s6lidos como o carvéo.

Os graficos apresentados no apéndice C representam esse processo analisando 0s

parametros relacionados na tabela 20.

Tabela 20 - Variaveis do processo para a analise do tamanho da particula.

Variavel
Numero de particulas NUmero total de particulas em leito fluidizado
Retencdo de solidos Massa total de s6lidos em leito fluidizado
Area de superficie Area de superficie total de particulas em leito fluidizado
Servigo de calor Calor fornecido a unidade de leito fluidizado

Fonte: O préprio autor (2023).

Isso também é explicado com o0 modelo de fluidizac&o apresentando pelas correlagdes nas
tabelas 4 e 5.

A classificacdo de Particulas de Geldart, que leva em conta o tamanho e a densidade das
particulas, é fundamental para entender o comportamento do leito fluidizado. Dependendo
dessa classificagdo, observam-se diferencas na mistura e transferéncia de calor no leito. A
porosidade do leito, por sua vez, determina o espaco para o fluxo de gas, impactando

diretamente a taxa de aquecimento das particulas.
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A transferéncia de calor entre as fases € outro aspecto vital, dependendo da
condutividade térmica das particulas, da area de superficie disponivel e do coeficiente de
transferéncia de calor. As particulas menores de biomassa, com maior area de superficie relativa
a sua massa, facilitam uma transferéncia de calor mais eficiente. 1sso se deve a maior exposi¢do
ao fluido quente no leito fluidizado, resultando em uma maior taxa de transferéncia de calor.

A quantidade total de particulas no leito, a massa total de sélidos e a area total da
superficie das particulas séo fatores que influenciam o processo de aquecimento. Particulas
menores, devido a sua maior area de superficie, absorvem energia térmica mais rapidamente,
resultando em um aquecimento mais eficiente.

Em resumo, no contexto de reatores de leito fluidizado, particulas menores de biomassa
apresentam taxas de aquecimento mais rapidas devido a maior area de superficie, facilitando
uma pirélise mais eficiente, que decompde termicamente a biomassa em gases, carbonizados e

liquidos.

5.3.5 Validacdo com a literatura

As particulas do Grupo B, identificadas no estudo, sdo consideradas ideais para muitos
processos de leito fluidizado devido ao seu comportamento previsivel e gerenciavel durante a
fluidizacdo, como citado nos estudos de (Zhu et al., 2023) e (Ganguli; Bhatt, 2023).

O balango de massa e energia para o processo de pirdlise do bagaco de cana-de-agucar
em um reator de leito fluidizado borbulhante foi foram elaborados por alguns autores. Equacdes
de transporte para massa, momento, energia e espécies quimicas foram usadas para derivar
equacdes de entropia e transporte de exergia para fluxos reativos de particulas de gas durante a
pirélise, gaseificacdo e combustdo de particulas de biomassa (Verissimo; Cruz; Leiroz, 2020).
As informacdes obtidas da analise sdo importantes para melhorar as praticas ambientais e
sustentaveis no projeto e operacdo de equipamentos de leito fluidizado.

O tamanho das bolhas em um reator de leito fluidizado borbulhante tem um efeito
significativo no tempo de permanéncia do gas. Aumentar o tamanho da bolha leva a uma
diminuicdo no tempo de residéncia do gés, enquanto diminuir o tamanho da bolha aumenta o
tempo de residéncia do gas (Jaiswal et al., 2023) e (Kong et al., 2023). (Zhang et al., 2022).
Além disso, a distribuicéo do fluxo de gas entre as fases de bolha e emulsdo tambem pode afetar
o tempo de residéncia do gas (Zhang et al., 2017). E importante otimizar esses dois parametros
para obter uma operacdo eficiente do reator (Bakshi et al., 2017). Esse feito também foi

identificado e discutido nesse estudo.
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O efeito do tamanho das particulas na taxa de aquecimento das particulas de biomassa
em um reator de leito fluidizado borbulhante durante o processo de pir6lise foi investigado em
alguns poucos estudos. Verificou-se que a velocidade da pirdlise é proporcional ao
comprimento caracteristico de transferéncia de calor das particulas, com particulas menores
tendo tempos de pirdlise mais curtos (Soria-Verdugo et al., 2023). Descobriu-se que a regido
média densa do leito tem a maior taxa de reacdo de pir6lise de biomassa devido ao movimento
vigoroso das particulas (Kong et al., 2022). No caso da pir6lise de diferentes biomassas, um
reator de leito fluidizado de parafuso helicoidal foi capaz de lidar com grandes tamanhos de
particulas com deterioracfes minimas no rendimento de bio-6leo e maior valor de aquecimento
(Lu et al., 2023).
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6 CONCLUSAO

O presente trabalho, conseguiu elucidar o impacto do tamanho das bolhas e das particulas
sobre o tempo de residéncia dos gases e a taxa de aquecimento em um reator de leito fluidizado
borbulhante para a pirélise de biomassa. A investigacdo foi baseada em simulages realizadas
no software Aspen Plus v.11, utilizando o modelo FLUIDBED, e focou na otimizacdo das
condicdes operacionais para entender os principais efeitos desse processo.

Foi desenvolvido um modelo matemaético abrangente, que busca identificar os efeitos
hidrodindmicos do processo de pir6lise. Este modelo incluiu equacdes detalhadas para o
balanco de espécies quimicas e energia, abordando diferentes partes do reator, considerando o
modelo de duas fases: bolha e emulsdo. Essas equacdes permitiram uma analise profunda da
dindmica do processo, incluindo a transferéncia de massa e energia entre as fases.

Um aspecto crucial da pesquisa foi a avaliacdo do efeito do tamanho da biomassa e da
distribuicdo do tamanho da bolha na taxa de aquecimento das particulas de biomassa e no tempo
de residéncia dos gases no reator. Foi descoberto que bolhas maiores reduzem o tempo de
residéncia dos gases, enquanto particulas menores aguecem mais rapidamente. Esses
pardmetros sdo fundamentais para otimizar o processo de piroélise.

Finalmente, 0 modelo foi validado com estudos semelhantes ja realizados, confirmando
a importancia de otimizar o tamanho da bolha e das particulas para uma operacao eficiente do
reator. O estudo alinhou-se com pesquisas anteriores, que corroboraram as descobertas
relacionadas a taxa de aquecimento e ao tempo de residéncia dos gases, em funcao do tamanho
das particulas.

Este estudo contribui para o campo dos biocombustiveis e demais energias renovaveis,
fornecendo uma compreensdo mais profunda das interaces complexas no reator de leito
fluidizado e destacando a importancia do controle de pardmetros operacionais na otimizacao da
pirdlise de biomassa.

No entanto, o estudo possui limitagfes, incluindo a dependéncia de simulacGes
computacionais que podem ndo capturar completamente a complexidade da pirdlise em
condicdes reais de operacao. As simplificacOes inerentes ao modelo FLUIDBED podem afetar
a precisao dos resultados.

Futuras pesquisas podem se concentrar em validar os achados com experimentos praticos,
explorando o impacto de diferentes materiais de biomassa e escalas de operacdo. Além disso, a
investigacdo do efeito de aditivos ou modificadores de leito sobre o tamanho das bolhas e a taxa

de aquecimento poderia oferecer percepc¢des adicionais.
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Em conclusdo, a pesquisa reforga a relevancia de um design cuidadoso do reator e do
processo, ndo apenas para a eficiéncia energética e a maximizagdo dos produtos da pirolise,
mas também para o avanco sustentavel das tecnologias de energia renovavel. As descobertas
deste trabalho sublinham a necessidade de uma abordagem holistica e detalhada no
desenvolvimento de processos de conversdo de biomassa, essenciais para atender as demandas

energeéticas de maneira sustentavel e econémica.
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APENDICE A - BALANCO DE MASSA PARA OS RENDIMENTOS DOS
PRINCIPAIS PRODUTOS DA PIROLISE PARA O REATOR PYRO

Os rendimentos dos principais produtos da pirélise (CHAR - Carvéo, TAR - Alcatrao e
GASES - Gases) foram calculados a partir de um balango de massa e com base nos valores
obtidos nas analises elementar e imediata do bagaco de cana-de-agucar para o rendimento do
carvao e os dados experimentais do estudo de (Kataria et al., 2022) para os rendimentos do
alcatréo e dos gases.

As propriedades fisicas obtidas a partir da analise imediata, e das correlacfes para a

analise elementar estdo descritas na tabela 1.A:

Tabela 1.A — Caracterizacdo do bagaco de cana-de-acgUcar.

Analise Imediata (m/m%) Analise Elementar (m/m%)

Umidade 4,0700 Cc* 44,9000
Carbono Fixo*  2,0600 H* 6,0500
Material Volatil* 95,8400 N* 0,3200
Cinzas* 2,1000 Cl* 0,2900

S* 0,1000

o* 46,2400

* base seca (dry basis)

Fonte: O préprio autor (2023).

O primeiro passo € calcular o carbono fixo, material volatil e cinzas em peso (wt%) na
entrada do reator PYRO.

1 — Umidade wt%
Material Volatil ppirqae (Wt%) = Material Volatil,,rqaa (Wt%, dry basis) - ( 158”“‘1“ Wt%)) (1A)
1 — Umidade wt%
Carbono Fixo.ptrqqa Wt%) = Carbono Fixo.,irqaa (Wt%, dry basis) - ( 158”“‘1“ Wt%)) (2A)
1 — Umidade wt%
CinzaSeniraga Wt%) = Cinzasgperaaa Wt%, dry basis) - ( entrada (W) (3A)

100

Tabela 2.A — Caracterizacao do bagaco de cana-de-agucar em peso (wt%).

Analise Imediata (m/m%) Analise Elementar (m/m%)

Umidade 4,0700 Cc* 44,9000
Carbono Fixo 2,0145 H* 6,0500
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Material Volatil 91,9393 N* 0,3200
Cinzas 88,1974 Cl* 0,2900

S* 0,1000

o* 46,2400

* base seca (dry basis)
Fonte: O préprio autor (2023).

A partir de uma base de célculo de 100 kg/h e os valores em vazdo méssica da entrada
do reator PYRO (corrente SOLIDPROD, 4009,71 kg/h) e fracdo massica de biomassa (corrente
GASPROD, 0,1311) do reator FLUIDBED é possivel obter as equacdes abaixo:

. L kg . kg\ (100 — Umidade pirqaa(Wt%)) Heperaga (Wt%, dry basis) (4A)
Hidrogéniosoipprop (T) = Mentrada,SOLIDPROD (T) : 100 ) 100

. L. kg (100 — Umidade(wt%)) H (wt%)
Hidrogéniogsprop (T) = Wentrada,sromass (%) * 100 ' 100 (5A)

. . kg ) . kg . - kg
Hidrogénio.niraqa (—) = Hidrogéniosp;pprop (T) + Hidrogéniog,sprop (T)

« (6.A)

O mesmo calculo é repetido para o carbono, oxigénio, nitrogénio, enxofre e cloro.

Tabela 3.A — VVazao massica de entrada dos elementos na reator PYRO.

Elementos (kg/h)

C 1727,1416
H 232,7218
N 12,3092
Cl 11,1553
S 3,8466
O 1778,6866

Fonte: O préprio autor (2023).

Assim, a vazdo massica total na entrada do reator PYRO € de 3765,8611 kg/h, que € o
somatdrio a vazao massica de todos os elementos.

A porcentagem de fracdo méassica dos produtos gases, tar e char do reator PYRO foram
baseadas no estudo de (Kataria et al., 2022). E estdo descritos na tabela abaixo:
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Tabela 4. A — Rendimentos dos produtos no reator PYRO.

Elementos (wWt%)
Gases 30
Tar 36
Char 34

Adaptado de:; Kataria et al. (2022).

Para o célculo dos rendimentos da corrente de gases, € importante considerar 0s

principais produtos que saem e suas fracdes massicas, sao eles:

Tabela 5.A — Fracdo massica da corrente de gases do reator PYRO.

Produtos (wWt%)

CcO 27
CO2 67
H2 1
CHg4 )

Adaptado de: Kataria et al. (2022).

A partir das equacdes abaixo, é possivel obter os valores de cada um desses produtos:

Gases (k_g) _ Gases .(wt%) (7.A)
h Mentrada
o (2) <20 g 12 @)

O mesmo calculo é repetido para o didxido de carbono, gas hidrogénio e metano.

Tabela 6.A — Vazdo massica dos produtos na corrente de gases reator PYRO.

Produtos (kg/h)

CO 305,0348
CO2 756,9381
H2 11,2976
CHa4 56,4879

Fonte: O préprio autor (2023).
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Com os dados dos pesos moleculares dos elementos quimicos, também é obtido a
contribuicdo em vazdo massica dos elementos na corrente de gases na saida do reator PYRO

conforme descrito nas equacdes 9.A a 11.A.

Tabela 7.A — Peso molecular dos elementos quimicos.

Elementos (kg/kmol)

C 12,0110
H 1,0079
N 14,0062
@) 15,9994
Fonte: IUPAC, 2023.
kgy ¢ (kfrgﬂ) €O (Wt%) kg c (k'%) 0, Wth) kg (9.A)
Cg““(T)_C<%)+O(%) 100 ES(T)JrC(%)”_O(k%l) 100 “SES(T)
¢ (kf,ﬁ)l) (CHy (Wt%) kg
K (%) +4-CH, (k{r(rf]ol) o (5)
kg oy (ke
e ()= ) BB gt oA
mo mo
B 0 (%) €O (Wt%) kg 2:0 (%) €0, Wt%h) g (11.A)
OHM‘C<%>+O(%) 100 ““’S(T)*C(kﬁgﬂ)w(%) Too— Gases (57)

Tabela 8.A — Vazdo massica dos elementos quimicos da corrente de gases no reator PYRO.

Elementos (kg/h)
C 379,6731
H 25,4938
@) 724,5915

Fonte: O prdprio autor (2023).

Para o calculo dos rendimentos da corrente de tar, & importante considerar os principais

produtos que saem e suas fracbes massicas, sdo eles:



Tabela 9.A — Vazao massica dos produtos na corrente de tar reator PYRO.

Produtos (wt%)
H20 0,7353
C2H402 0,0888
CH202 0,0532

C7H802 0,0150
C6H602 0,0145
C3H602 0,0111
C8H1003 0,0108
C5H602 0,0076
C4H12N2 0,0072
C7H803 0,0067
C7H80 0,0057
C9H1004 0,0051
C5H602 0,0046
C11H140 0,0043
C5H402 0,0042
C4H802 0,0039
C4H402 0,0038
C10H1403 0,0033
C7H1002 0,0030
C9H1002 0,0025
C5H803 0,0019
C6H60 0,0019
C7H80 0,0017
C8H1002 0,0013
C11H1403 0,0010

C6H7N 0,0007
C3H603 0,0005
C6H80 0,0005

Adaptado de: Kataria et al. (2022).
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A partir das equacOes abaixo, é possivel obter os valores de cada um desses produtos:

Tar (k#) _ Tar (Wt%) (12.A)

o ()= 0001 (1) @24

Mentrada

O mesmo calculo é repetido para 0s outros produtos na corrente de Tar.
Com os dados dos pesos moleculares dos elementos quimicos, também é obtido a
contribuicdo em vazdo maéssica dos elementos na corrente de Tar na saida do reator PYRO,

utilizando como base equac@es semelhantes as equacdes 9.A a 11.A.

Tabela 10.A — Vazdo maéssica dos elementos quimicos da corrente de tar no reator PYRO.
Produtos C (kg/h)  H(kg/h) O (kg/h) N (kg/h)
H20 0,0000 1115475 885,3169 0,0000
C2H402 48,1714  8,0849 64,1673  0,0000
CH202 18,8269  3,1598 50,1573  0,0000
C7H802 13,7527  1,3190 5,2341 0,0000
C6H602 12,8452  1,0779 5,7035 0,0000
C3H602 7,3434 1,2325 6,5213 0,0000
C8H1003 9,1275 0,9575 4,5594 0,0000
C5H602 6,2950 0,6339 3,3541 0,0000
C4H12N2 5,2829 1,3300 0,0000 3,0804
C7H803 54504  0,5227 3,1115 0,0000
C7H80 5,9870 0,5742 1,1393 0,0000
C9H1004 4,0761 0,3801 2,4132 0,0000
C5H602 3,7944  0,3821 2,0218 0,0000
C11H140 4,7608  0,5085 0,5765 0,0000
C5H402 3,5419 0,2378 1,8872 0,0000
C4H802 2,9134 0,4890 1,9404 0,0000
C4H402 2,9160 0,2447 1,9422 0,0000
C10H1403 2,9454  0,3460 1,1770 0,0000
C7H1002 2,6907 0,3226 1,0240 0,0000
C9H1002 2,4543  0,2288 0,7265 0,0000
C5H803 1,3638 0,1831 1,0900 0,0000
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C6H60 1,9911 0,1671 0,4420 0,0000
C7H80 1,8045 0,1731 0,3434 0,0000
C8H1002 1,1833 0,1241 0,3940 0,0000
C11H14083 0,9572 0,1022 0,3478 0,0000

C6H7N 0,7344 0,0719 0,0000 0,1427
C3H603 0,2598 0,0436 0,3460 0,0000
C6H80 04777 0,0534 0,1061 0,0000

Fonte: O préprio autor (2023).

O calculo da vazdo massica da corrente de char foi baseado nas analises imediata e

elementar, usando as seguintes equacoes:

k. Carb Fi t%, dry basi 1 — Umidad tY
Carbono Fixopg, (_g) _ arbono Fix0entraaa (Wt%, dry basis) Monirada " ( miaadeentrada (wi A’)) (14A)
h 100 100
. ” kg kg kg kg kg kg . kg
Material Volatil pg, (T) = Cehar ( n ) + Hchar( " ) + Nepar ( n ) + Schar ( " ) + Ochar ( n ) Carbono Fixo.p,, (T) (15A)
k. Cinzas, wt%, dry basis 1 — Umidade, wt%
Cinzasag, ( Tg) _ entrada 1(00 0, dry ). Moona ( 158tmda (wt%)) ( 16. A)

Tabela 11.A — Vazdo massica de carbono fixo, material volatil e cinzas na corrente de char do
reator PYRO.

Elementos (kg/h)

Carbono Fixo 74,4194
Material VVolatil 1194,8168
Cinzas 75,8644

Fonte: O préprio autor (2023).

Com os dados dos pesos moleculares dos elementos quimicos, também é obtido a
contribuicdo em vazdo massica dos elementos na corrente de Char na saida do reator PYRO,

utilizando como base equagdes abaixo.

o (2) = s (9) - s (2) - a0 (9 a7
Hcnar (Tg) Hentrada kfg) — Hygses ( ) — Hear (kTg) (18.A)
Nenar (kfg) Nentrada (kTg) — Near ( ) (19.A)

Senar (1) = Seneraa (1) (20.A)
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Ocnar (“2) = Ocntraa (-2) = Opases (-2) ~ Ovar (*2) (21.A)

Tabela 12.A — Vazao massica dos elementos quimicos da corrente de char no reator PYRO.

Elementos (kg/kmol)

C 1175,5213
H 72,7299
N 9,0861
S 3,8466
O 8,0521

Fonte: O préprio autor (2023).

As equac0es a seguir representam o calculo das fragfes massicas dos itens da analise

imediata e elementar em base seca.

Carbono Fixocpqr (kh ) (22A)
Carbono Fixo.pqr(Wt%, dry basis) = .100
[C (k};q) +H (k};q) +N (kg) +S (kg) +0 (kTg)] + cinzascpq, (Tg)
Material Volatil pg, kg ) (23A)
Material Volatil pq, (Wt%, dry basis) = kg Ty kg kg k_g 7] 100
C e +H T + N +S +0 3 +cmzash T
Cinzas pqr ( (24A)
Cinzas pqr(Wt%, dry basis) = T T T T T e 100
[C(T‘g)+H(}‘lg)+N(}‘lg)+S( g)+0(Tg)] r+cinzaschm(7‘g)
k
Cchar (Tg> (25.A)
Cchar(Wt%, dry basis) = -100
(01 D) v (D)5 () + 0 ()] +ecimsasamr (29)
char
k
Hchar (Tg) (26.A)
Hcpar (Wt%, dry basis) = -100
[ ()1 ) (D) +5 (D) +0 ()] +cimsasamr ()
char
k
Nehar Wt%, dry basis) = -100
[C (kflq) +H (k’f) +N (k ) +S (kTg) +0 (k_g)] + cinzas pqr (kTg>
char
k
Schar (Tg) (28A)
Schar(Wt%, dry basis) = -100
[C (kTg) +H (kTg) +N (kTg) +S (kTg +0 (kTg)] + cinzascpqr (kTg)
char
k
Ochar (Tg) (29A)
Ochar Wt%, dry basis) = -100
[C (kTg) +H (kTg) +N (kTg) +S (Tg) +0 (kTg)] + cinzascpar (kTg)
char



Tabela 13.A — Fragdo molar dos elementos na corrente de char do reator PYRO.

Elementos (wWt%, dry basis)
Carbono Fixo 5,5326
Material Volatil 88,8273
Cinzas 5,6401
C 87,3928
H 5,4070
N 0,6755
S 0,2860
O 0,5986

Fonte: O préprio autor (2023).

86

E por fim, para calcular os rendimentos de todos os produtos e de cada uma das trés

correntes (gases, tar e char), é seguido a equacao 30.A.

kg
Produto (T)

Rendimento(wt%) = -
Msaida

Tabela 14.A — Rendimentos dos produtos no reator PYRO.

Produtos

Rendimento (%)

Biochar
CO
CO2
H2
CH4
H20
C2H402
CH202
C7H802
C6H602
C3H602
C8H1003
C5H602

0,340000
0,081000
0,201000
0,003000
0,015000
0,0000
48,1714
18,8269
13,7527
12,8452
7,3434
9,1275
6,2950

(30.A)



C4H12N2
C7H803
C7H80O
C9H1004
C5H602
C11H140
C5H402
C4H802
C4H402
C10H1403
C7H1002
C9H1002
C5H803
C6H60
C7H80
C8H1002
C11H1403
C6H7N
C3H603
C6H80

5,2829
5,4504
5,9870
4,0761
3,7944
4,7608
3,5419
2,9134
2,9160
2,9454
2,6907
2,4543
1,3638
1,9911
1,8045
1,1833
0,9572
0,7344
0,2598
04777

Fonte: O préprio autor (2023).
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APENDICE B —- CONFIGURACOES DOS EQUIPAMENTOS E CARACTERIZACAO
DAS CORRENTES DA SIMULAGCAO DA PLANTA DE PIROLISE NO SOFTWARE

ASPEN PLUS

Tabela 1. B — Caracterizacdo das correntes de entrada do processo de pirolise.

ASPEN PLUS - X
CORRENTE CORRENTE - ID DESCRICAO
MATERIAL SB qu(ente de biomassa
original
Stream Class MIXNCPSD
Temperature 25 °C
Pressure 1,01 bar
Feed 100 tonne/day (biomassa)
Component Atributte Elemgr!tar, Imediata e Poder
Calorifico
MATERIAL SB2 Corrente de biomassa
MATERIAL SB3 Corrente de biomassa
MATERIAL SB4 Corrente de biomassa
MATERIAL SB5 Corrente de biomassa
MATERIAL SB6 Corrente de biomassa
MATERIAL AIRL Corrente de ar c_)riginal para
a secagem de biomassa
Temperatura 25 °C
Pressdo 1,01 bar
17000 kg/h (N2 - 0.79, O2 -
Feed 0.21)
MATERIAL AIR-HOT Corrente de ar quente para a
secagem de biomassa
MATERIAL H20 Corrente de agua que passa
pelo secador
MATERIAL N2 Corrente de ar c_>rigina| para
n secagem de biomassa
Temperatura 25°C
Pressdo 1,25 bar
Feed 1000 kg/h (N2)
Corrente de nitrogénio
MATERIAL N2-HOT original para a fluidizacao da
biomassa
MATERIAL BIOMASS Corrente de biomassa
MATERIAL GASPROD Corrente degases
produzidos da fluidizagéo
MATERIAL SOLIDPRO Corrente de solidos
produzidos da fluidizagéo
Corrente de produtos
MATERIAL PP originais da reacdo de
pirélise
MATERIAL CHAR Corrente de carvéo



MATERIAL

MATERIAL

MATERIAL
MATERIAL

VF

GASES

FG
TAR
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Corrente de gases e liquidos
produzidos na reacdo de
pirolise

Corrente de gases para a
combustéo

Corrente de gases para
serem aquecidos

Corrente de alcatrdo

Fonte: O préprio autor (2023).

Tabela 2.B — Configuracdes dos equipamentos do processo de pirolise.

Aspen Plus - Bloco Bloco - ID Descricao
CRUSHER CRUSHER1 Moedor de biomassa
Crusher Type Jaw
Open-side setting 200 mm
Closed-side setting 50 mm
Q-parameter 0.05
Minimum fragment size 40 mm
Grindability - Handgrove 10
Grindability Index - NCPSD
MIXER MIXER Misturador do§ diferentes
tamanhos de biomassa
SCREEN SCREEN Peneira
Selection function Whiten
Cut size 2mm
Separation sharpness 4
CRUSHER CRUSHER?2 Moedor de biomassa
Crusher Type Cone
Closed-side setting 3mm
Alphal parameter 0.5
Alpha2 parameter 1.2
n parameter 1
Q-parameter 0.1
Minimum fragment size 1 mm
Grindability - Handgrove 10
Grindability Index - NCPSD
DRYER DRYER Secador de biomassa
Operacion model Continuos
Lenght 4 meter
Solids residence time 1 min
Drying curve - solld§ Wet
moisture content basis
Critical solids moisture 0.05
content
Equilibrium solids moisture 0.0407
content
Drying curve shape factor 0.5
HEATER HE1 Trocador de calor para o ar

Temperature
Pressure

120 °C
1,01 bar



HEATER

FLUIDBED

RYield

SSplit

Sep

RGibbs

HE?2

Temperature
Pressure

FLUIDBED

Specify bed mass

Voidage at minimum
fluidization

Geldart classification

MFV

TDH Model

Elutriation Model
Operation - specify
temperature

Geometry - Height
Geometry - Solids discharge
location

Geometry - Cross section
Geometry - Constant
diameter

Gas distributor - Type

Gas distributor - Number of
orificies

Gas distributor - Orifice
diameter

Gas distributor - Specify
orifice discharge coefficient

PYRO

Temperature
Pressure (bar)

CHAR-SEP

Split fraction
Split fraction

LV-SEP

Outlet stream
Substream

G-COMB

Calculation option

Temperature
Pressure
Products

Trocador de calor para o
nitrogénio

300 °C

1,25 bar

Reator de leito fluidizado
borbulhante

6189,59

0.5

Geldart B

Wen & Yu

Chan and Knowlton
Tosirin & Geldart

150 °C

8 meter

0.1

Circular

1.5 meter
Perforated plate
6000

3 mm

0.8

Reator de rendimento para
simular a cinética da reacao
500 °C

1,01°C

Separador da corrente do
CHAR

Mixed - 0

NCPSD -1

Separador das correntes de
Tar e Gases

Tar

Mixed

Reator de combustéo dos
gases

Calculate phase equilibrium
and chemical equilibrium
200 °C

2 bar

Identify possible products
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Fonte: O préprio autor (2023).



Tabela 3.B — Caracterizacdo das correntes de saida do processo de pirdlise.
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Unidade SB2 SB3 SB4 SB5 SB6 AIR-HOT
Temperature °C 25 25 25 25 25 120
Pressure bar 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01
Mass vapor fraction - 0 0 0 0 0 1
Mass liquid fraction - 0 0 0 0 0 0
Mass solid fraction - 1 1 1 1 1 0
Mass enthalpy MJ-kg? -7,99162 -7,99162 -7,99162 -7,99162 -7,99162 0,0965511
Mass density kg-m?3 1274,99 1274,99 1274,99 1274,99 1274,99 0,888429
Enthalpy flow MW -9,24957 -21,976 -12,7265 -12,7265 -9,24951 0,455936
Mass flows kg-h?t 4166,67 9899,59 5732,95 5732,92 4166,64 17000
N2 kg-h?t 0 0 0 0 0 13430
02 kg-h?t 0 0 0 0 0 3570
H20 kg-h?t 0 0 0 0 0 0
BIOMASS kg-h?t 4166,67 9899,59 5732,95 5732,92 4166,64 0
BIOCHAR kg-h?t 0 0 0 0 0 0
CO kg-h?t 0 0 0 0 0 0
CO2 kg-h?t 0 0 0 0 0 0
H2 kg-h?t 0 0 0 0 0 0
CH4 kg-h?t 0 0 0 0 0 0
FORMI-01 kg-h?t 0 0 0 0 0 0
ACETI-01 kg-h?t 0 0 0 0 0 0
ACETO-01 kg-h?t 0 0 0 0 0 0
METHY-01 kg-h?t 0 0 0 0 0 0
3-HYD-01 kg-h?t 0 0 0 0 0 0
FURFU-01 kg-h?t 0 0 0 0 0 0
2-MET-01 kg-h?t 0 0 0 0 0 0
FURFU-02 kg-h't 0 0 0 0 0 0
METHY-02 kg-h?t 0 0 0 0 0 0
2(5H)-01 kg-h?t 0 0 0 0 0 0
1:3-C-01 kg-h? 0 0 0 0 0 0
3-MET-01 kg-ht 0 0 0 0 0 0
PHENO-01 kg-ht 0 0 0 0 0 0
O-CRE-01 kg-ht 0 0 0 0 0 0
P-CRE-01 kg-ht 0 0 0 0 0 0
P-MET-01 kg-ht 0 0 0 0 0 0
1:3-P-01 kg-ht 0 0 0 0 0 0
5-MET-01 kg-ht 0 0 0 0 0 0
4-MET-01 kg-ht 0 0 0 0 0 0
1:2-B-01 kg-ht 0 0 0 0 0 0
3-MET-02 kg-ht 0 0 0 0 0 0
4-ETH-01 kg-h?t 0 0 0 0 0 0
SYRIN-01 kg-h?t 0 0 0 0 0 0
METHY-03 kg-h?t 0 0 0 0 0 0
3-(2—01 kg-h?t 0 0 0 0 0 0
(E)-2-01 kg-h?t 0 0 0 0 0 0
BENZA-01 kg-h? 0 0 0 0 0 0
NO kg-h?t 0 0 0 0 0 0
NO2 kg-h?t 0 0 0 0 0 0
C kg-ht 0 0 0 0 0 0

Unidade H20 N2-HOT BIOMASS GASPROD SOLIDPRO PP
Temperature °C 69,9781 300 80,0246 150 150 550
Pressure bar 1,01 1,25 1,01 0,905692 1,21082 1
Mass vapor fraction - 1 1 0 0,999869 0 0,66
Mass liquid fraction - 0 0 0 0 0 0
Mass solid fraction - 0 0 1 0,000131126 1 0,34
Mass enthalpy MJ-kg' -0,0768241 0,288785 -7,57344 0,129246 -7,41969 -5,17518
Mass density kg-m3 1,01263 0,734352 1274,99 0,720902 1274,99 0,560897
Enthalpy flow MW -0,366126  0,0802181  -8,43564 0,0359065 -8,26411 -7,2019
Mass flows kg-ht 17156,8 1000 4009,84 1000,13 4009,71 5009,84
N2 kg-ht 13430 1000 0 1000 0 0
02 kg-ht 3570 0 0 0 0 0
H20 kg-ht 156,797 0 0 0 0 1326,16
BIOMASS kg-ht 0 0 4009,84 0,131143 4009,71 0
BIOCHAR kg-ht 0 0 0 0 0 1703,35
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CO kg-h?t 0 0 0 0 0 405,797

CO2 kg-h?t 0 0 0 0 0 1006,98

H2 kg-h?t 0 0 0 0 0 15,0295

CH4 kg-h?t 0 0 0 0 0 75,1476

FORMI-01 kg-h*t 0 0 0 0 0 160,205

ACETI-01 kg-h*t 0 0 0 0 0 95,9736

ACETO-01 kg-h*t 0 0 0 0 0 27,0131

METHY-01 kg-h*t 0 0 0 0 0 26,1113

3-HYD-01 kg-h*t 0 0 0 0 0 20,0845

FURFU-01 kg-h*t 0 0 0 0 0 19,4833

2-MET-01 kg-h*t 0 0 0 0 0 13,6819

FURFU-02 kg-h*t 0 0 0 0 0 12,8953

METHY-02 kg-h*t 0 0 0 0 0 12,0837

2(5H)-01 kg-h?t 0 0 0 0 0 10,2451

1:3-C-01 kg-h*t 0 0 0 0 0 9,13795

3-MET-01 kg-h?t 0 0 0 0 0 8,2462

PHENO-01 kg-h?t 0 0 0 0 0 7,77528

O-CRE-01 kg-h't 0 0 0 0 0 7,53981

P-CRE-01 kg-h?t 0 0 0 0 0 7,10897

P-MET-01 kg-h?t 0 0 0 0 0 6,78834

1:3-P-01 kg-h?t 0 0 0 0 0 5,94668

5-MET-01 kg-h?t 0 0 0 0 0 5,37055

4-MET-01 kg-h?t 0 0 0 0 0 4,53391

1:2-B-01 kg-h?t 0 0 0 0 0 3,50689

3-MET-02 kg-h?t 0 0 0 0 0 3,45679

4-ETH-01 kg-h?t 0 0 0 0 0 3,08606

SYRIN-01 kg-h?t 0 0 0 0 0 2,26445

METHY-03 kg-h?t 0 0 0 0 0 1,87368

3-(2—01 kg-h?t 0 0 0 0 0 1,26248

(E)-2-01 kg-h?t 0 0 0 0 0 0,861693

BENZA-01 kg-h?t 0 0 0 0 0 0,8466663

NO kg-h?t 0 0 0 0 0 0

NO2 kg-h?t 0 0 0 0 0 0

C kg-ht 0 0 0 0 0 0
Unidade CHAR VF GASES FG TAR

Temperature °C 550 550 550 200 550

Pressure bar 1 1 1 2 1

Mass vapor fraction - 0 1 1 1 1

Mass liquid fraction - 0 0 0 0 0

Mass solid fraction - 1 0 0 0 0

Mass enthalpy MJ-kg? 1,58334 -8,65685 -6,61148 -5,84625 -10,3615

Mass density kg-m?3 1328,02 0,370245 0,443416 1,29834 0,325567

Enthalpy flow MW 0,749161 -7,95106 -2,76021 -2,44073 -5,19097

Mass flows kg-ht 1703,35 3306,5 1502,95 1502,95 1803,54

N2 kg-ht 0 0 0 0 0

02 kg-ht 0 0 0 0 0

H20 kg-ht 0 1326,16 0 303,089 1326,16

BIOMASS kg-ht 0 0 0 0 0

BIOCHAR kg-ht 1703,35 0 0 0 0

CO kg-ht 0 405,797 405,797 1139,46 0

CO2 kg-ht 0 1006,98 1006,98 60,4071 0

H2 kg-ht 0 15,0295 15,0295 0 0

CH4 kg-ht 0 75,1476 75,1476 0 0

FORMI-01 kg-ht 0 160,205 0 0 160,205

ACETI-01 kg-h?t 0 95,9736 0 0 95,9736

ACETO-01 kg-h?t 0 27,0131 0 0 27,0131

METHY-01 kg-h?t 0 26,1113 0 0 26,1113

3-HYD-01 kg-h? 0 20,0845 0 0 20,0845

FURFU-01 kg-h?t 0 19,4833 0 0 19,4833

2-MET-01 kg-h?t 0 13,6819 0 0 13,6819

FURFU-02 kg-h?t 0 12,8953 0 0 12,8953

METHY-02 kg-h?t 0 12,0837 0 0 12,0837

2(5H)-01 kg-h?t 0 10,2451 0 0 10,2451

1:3-C-01 kg-h? 0 9,13795 0 0 9,13795

3-MET-01 kg-h? 0 8,2462 0 0 8,2462

PHENO-01 kg-h? 0 7,77528 0 0 7,77528



O-CRE-01 kg-h 0 7,53981 0 0 7,53981
P-CRE-01 kg-h 0 7,10897 0 0 7,10897
P-MET-01 kg-h 0 6,78834 0 0 6,78834
1:3-P-01 kg-ht 0 5,94668 0 0 5,94668
5-MET-01 kg-h? 0 5,37055 0 0 5,37055
4-MET-01 kg-h? 0 4,53391 0 0 4,53391
1:2-B-01 kg-h? 0 3,50689 0 0 3,50689
3-MET-02 kg-h? 0 3,45679 0 0 3,45679
4-ETH-01 kg-h? 0 3,08606 0 0 3,08606
SYRIN-01 kg-h? 0 2,26445 0 0 2,26445
METHY-03 kg-h? 0 1,87368 0 0 1,87368
3-(2—01 kg-h? 0 1,26248 0 0 1,26248
(E)-2-01 kg-h? 0 0,861693 0 0 0,861693
BENZA-01 kg-h? 0 0,84663 0 0 0,84663
NO kg-h 0 0 0 0 0

NO2 kg-ht 0 0 0 0 0

C kg-ht 0 0 0 0 0
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Fonte: O préprio autor (2023).
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APENDICE C - RESULTADOS DO EFEITO DO TAMANHO DA PARTICULA NA
TAXA DE AQUECIMENTO DAS PARTICULAS DE BIOMASSA NO REATOR
FLUIDBED

Figura 30 - NUmeros de particulas no leito a uma faixa de Figura 31 - Nameros de particulas no leito a uma faixa de

temperatura de 450-650°C para a distribui¢do do tamanho temperatura de 450-650°C para a distribui¢do do tamanho

das particulas de 200 mm. das particulas de 300 mm.
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Figura 32 - Retencdo de sdlidos no leito a uma faixa de Figura 33 - Retencéo de sdlidos no leito a uma faixa de

temperatura de 450-650°C para a distribui¢do do tamanho temperatura de 450-650°C para a distribui¢do do tamanho

das particulas de 200 mm. das particulas de 300 mm.
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Figura 34 - Area de superficie das particulas no leito auma  Figura 35 - Area de superficie das particulas no leito a uma
faixa de temperatura de 450-650°C para a distribuicdo do faixa de temperatura de 450-650°C para a distribuicdo do

tamanho das particulas de 200 mm. tamanho das particulas de 300 mm.
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Figura 36 - Numeros de particulas no leito a uma variagéo Figura 37 - NUmeros de particulas no leito a uma variagdo

de calor fornecido para a distribui¢do do tamanho das de calor fornecido para a distribui¢do do tamanho das
particulas de 200 mm. particulas de 300 mm.
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Fonte: O préprio autor (2023).



