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RESUMO - A industria calcadista gera uma significativa quantidade de residuos, sendo
uma alternativa para destino destes o tratamento térmico: reduzindo o volume e
estabilizando componentes perigosos. Este estudo esta focado na analise de uma planta
piloto para o processamento de residuos solidos da industria calcadista (biomassa) e
posterior aproveitamento térmico na geracdo de energia elétrica. A planta constitui-se
basicamente de um sistema de gaseificacdo e combustdo combinadas e um sistema de
controle de poluicdo do ar. O detalhamento do comportamento do gaseificador é
fundamental para a maximizacao da eficiéncia do processo, sendo assim abordado neste
estudo. Para analise do gaseificador, a sua modelagem matematica foi desenvolvida.
Dois modelos matematicos sdo apresentados: um modelo rigoroso e um modelo
simplificado, com diferentes abordagens e detalhamento de dados a serem informados.
Depois de validados com dados de literatura, os modelos foram aplicados para
simulacgdes de condigOes reais de operagéo da planta e sua otimizacao.

PALAVRAS-CHAVE: gaseificacdo de biomassa; residuos de couro; modelagem e
simulacéo.

ABSTRACT - The footwear industries generate an expressive amount of wastes, so
that an alternative destination for this is the thermal treatment technologies: decreasing
the final volume and stabilizing dangerous components. This work approach is related
to analysis of a semi-pilot unit for processing of solid wastes (biomass) of footwear
industries and after the thermal utilization to generate of electrical energy. The semi-
pilot unit is basically formed of one combined gasifier-combustor and one air pollution
control system. The detailed gasifier behavior is fundamental to maximize the process
efficiency, in doing so it is taken into account in this study. For the analysis of the
gasifier, the mathematical modeling of system was developed. Two mathematical
models are presented: one rigorous model and one simplified model, involving distinct
approaches and input data. After validation with literature data, the models were applied
to simulate real operation conditions and optimization.
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1. INTRODUCAO

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

Uma alternativa eficaz para o destino
destes residuos é seu tratamento térmico o que
reduz substancialmente o seu volume final e
estabiliza a fracdo de cromo nociva ao meio
ambiente. Concomitantemente, isto vai ao
encontro dos novos desafios na busca de
fontes de energias alternativas pelo fato da
combustdo destes residuos ser bastante
convidativa em funcdo do seu alto poder
calorifico.

1.1 Teoria da
biomassa

gaseificacdo  de

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

A conversao termoquimica modifica a
estrutura quimica da biomassa por meio da alta
temperatura. O agente de gaseificagdo permite
a corrente de alimentacdo ser rapidamente
convertida a gas por meio de diferentes
reacOes heterogéneas. O gas assim produzido
contém CO,, CO, H,, CH4 H0, tracos de
hidrocarbonetos, gases inertes presentes no
agente de gaseificagdo, varios contaminantes
tais como pequenas particulas de material
carbonoso, cinzas e alcatrbes (Belgiorno et al.,
2003).

As raz0es praticas para se decidir pela
gaseificacdo de biomassa sd@0 numerosas e
dependentes das condigdes locais. Além da
atratividade da biomassa como fonte de
energia, sobressaem-se as vantagens que oS
combustiveis gasosos apresentam, em geral,
sobre os solidos: facilidade de distribuicao,
alta eficiéncia da combustao pelo fato de poder
ser controlada, baixa emissdo de poluentes e
possibilidade da utilizacdo em motores e
turbinas para produzir trabalho mecénico e
energia elétrica (Gomez, 1994).

Conforme Martins (2001), uma
alternativa recente para tratamento térmico de
residuos é a gaseificagdo e combustdo
combinadas. Nesse sentido, um estudo
detalhado do comportamento do sistema de
gaseificacdo é fundamental para a analise do
processo global.

Este trabalho tem por objetivo a
analise fenomenoldgica do processo de
gaseificagdo e combustdo combinadas de
residuos de couro em uma planta piloto com
capacidade nominal para processar 100 kg/h
de residuos e poténcia térmica de 350 kW, a
qual se encontra instalada na Preservar
Tratamento e Reciclagem de Residuos Ltda.,
no municipio de Dois Irmdos (RS). Neste
estudo é abordado especificamente o sistema
de gaseificacdo. Para tanto, dois modelos
matematicos foram desenvolvidos baseados
em duas diferentes abordagens e aqui tratados
como: modelo rigoroso e modelo simplificado.
Atraveés destes, simulacdes das condic¢des reais
de operacdo da planta piloto foram realizadas
buscando-se a maximizacdo da eficiéncia do
processo.

2. DESCRICAO DO PROCESSO

A planta piloto (Figura 1) &
constituida de um sistema que engloba um
reator de gaseificacdo (gaseificador) ligado em
série com um reator de oxidacdo (combustor).
Na saida deste Ultimo tem-se um aparato
constituido por um sistema de controle de
poluicdo do ar (SCPA).
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O gaseificador é de leito fixo do tipo
co-corrente, isto é, o residuo é alimentado a
partir do topo e o agente gaseificante é
introduzido na parte lateral do reator. Neste se
verifica ainda a presenca de quatro zonas
distintas que sdo distribuidas verticalmente do
topo ao fundo da grelha: secagem, pirdlise,
reacdo e reducdo (Belgiorno et al., 2003).

O reator de oxidagdo recebe as
injecdes de ar primario, secundario, e terciario,

o

para a oxidagdo do gas combustivel produzido
no gaseificador. Verifica-se a presenca de
quatro zonas distintas: combustdo primaria,
combustdo secundaria, combustdo terciaria e
combustdo quaternaria (Godinho, 2006).

O SCPA é constituido por um
ciclone, um resfriador gas-ar, um lavador
Venturi, uma torre recheada e um segundo
lavador Venturi.
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Figura 1 — Esquema da planta piloto (Godinho, 2006). Legenda: 1. cinzeiro; 2. sistema de alimentagdo; 3. reator de
gaseificacdo; 3'. grelha; 4. reator de oxidacédo; 4'. chaminé de emergéncia; 5. ciclone; 6.resfriador gas-ar; 7. lavador
venturi; 8. eliminador de névoa; 9. lavador venturi; 10. torre de resfriamento; A. ponto de amostragem de gas; T.
termopares; P. pressdo; CC. cinza do ciclone; CF. cinza de fundo; CP. corpos de prova.

3. MODELAGEM DO PROCESSO

Para Li et al. (2001), os modelos de
gaseificacdo de biomassa sdo
predominantemente divididos em dois grupos:
cinético e de equilibrio.

Modelos  cinéticos tratam  dos
mecanismos, taxas de reacGes e a concentracao
das espécies resultantes em qualquer ponto do
tempo e espaco de um sistema. Estes modelos
sdo em geral especificos para cada processo,
provendo importantes consideracdes relativas
aos mecanismos das reacOes e maneiras de
incrementar a taxa de uma dada reacdo ou
processo. De outra forma, os modelos de
equilibrio predizem a conversdo maxima
atingivel e a distribuicdo de cada espécie nas
correntes de produto sujeitas as restricoes

termodinamicas e de transferéncia de massa.
Estes modelos ndo exigem detalhes da
geometria do sistema e tdo pouco, predizem o
tempo necessario para se alcancar tal
equilibrio.

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

Baseado nisto, para condigoes
praticas, podemos definir o modelo cinético
como o modelo do projetista €, 0 modelo de
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equilibrio como o modelo do operador. Sendo
assim, para este trabalho, se realizou o
tratamento da etapa de gaseificagdo do sistema
por estas duas diferentes abordagens,
caracterizando dois modelos com niveis de
complexidade e detalhamento diferentes de
acordo com a maior ou menor necessidade e
disponibilidade de dados. A partir daqui, o
modelo de equilibrio/operador serd chamado
de modelo simplificado e o modelo
cinético/projetista de modelo rigoroso.

3.1 Modelo simplificado

Dentre os modelos de equilibrio,
podem-se apontar  duas  abordagens:
estequiométrica e ndo-estequiometrica, (Li
etal., 2001).

Embora sejam essencialmente
equivalentes, a abordagem estequiométrica
emprega constantes de equilibrio para as
reacOes envolvidas (Melgar et al., 2007,
Sharma, 2008) enquanto a ndo-estequiometrica
minimiza a energia livre de Gibbs sujeita ao
balanco de massa e restricdes nao-negativas
(Lietal., 2001; Schuster et al., 2001).

No presente trabalho, desenvolveu-se
um modelo de equilibrio estequiométrico o
qual assume duas importantes hipéteses: o
tempo de residéncia dos reagentes €
suficientemente alto para que o equilibrio
quimico seja alcangado; todo o carbono da
biomassa ¢ gaseificado, e assim a formacéo de
carbono residual pode ser negligenciada.

Como consideracdo simplificativa do
modelo assume-se ainda que o sistema seja
adiabatico, isto é, ndo ha perda de calor para o
meio externo e que o0s gases do sistema
seguem o0 comportamento de gas ideal.
Assume-se ainda que todo o oxigénio seja
consumido no processo.

A reacdo global de gaseificacdo pode
ser escrita como:

CnHpm O, N, + wH,0 + x(0,43,76N,)
— aCO + bCO, + cH, + dCH, + eH,0 + @
Nz

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

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

Balango material global:
Zreag NikXi = Zprod n; kXi (2)

onde n;; € a matriz do nimero de elementos
(&tomo) k de um componente (molécula) i, e
x;; a quantidade de mol de um componente i.

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

Constante de equilibrio:
— Vij
Ki =11: £ 4)

onde j € o numero de reagBes quimicas
envolvidas e K; se relaciona com a
temperatura pela expressao abaixo:

—RTIn(K;) = AG? 5)

onde AG? € definido como a variagdo da

energia livre de Gibbs padrédo de reagdo como
funcdo da temperatura.

Neste caso, consideram-se duas
reacOes de equilibrio: deslocamento gas-agua
(6) e metanacéo (7).
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Através do balango de energia do
processo € possivel se estimar a temperatura
reacional final e se calcular a composicdo do
gas efluente produzido como funcdo da
temperatura.

3.2 Modelo rigoroso

O que caracteriza 0 modelo rigoroso
estd na abordagem da cinética quimica e
fendmenos de transportes envolvidos. Neste
sentido, na literatura, um ndmero reduzido de
modelos foi proposto para gaseificagdo de
biomassa (Manurung e Beenackers, 1994; Di
Blasi, 2000). Para este trabalho adotou-se a
modelagem proposta por Di Blasi (2000).

Este € um modelo baseado nos
balangos de massa e energia das fases solida e

gasosa,  descritos para um  sistema
unidimensional e ndo-estacionario.
S80 consideradas as  seguintes

espécies envolvidas: B (biomassa), M
(umidade), C (carbono residual), para a fase
solida e T (alcatrdo), O, CO; H;, H0O
(vapor), CH,4, CO e Ny, para a fase gasosa.

O modelo considera 0s seguintes

processos: evaporacdo/condensacgéo da
umidade, pirélise da biomassa (p;) e
degradacdo térmica do alcatrdo (p,),

combustdo dos materiais volateis (c;-c,), €
combustdo e gaseificacdo do carbono residual

(csy 91-93)-

As principais limitacOes e
consideracGes assumidas pelo modelo séo:
tamanho UGnico de particulas; auséncia de
transferéncia de momento; porosidade do leito
constante; transferéncia de calor e massa
através do leito resultante de trocas
macroscopicas (conveccdo) e moleculares
(difusédo e condugéo); processo de secagem
limitado pela difuséo; resisténcia
extraparticula a transferéncia de massa;
auséncia de equilibrio térmico (diferencas de
temperatura entre fases gasosa e solida);
transferéncia de calor das fases gasosa e solida

com a parede do reator; transferéncia de calor
por radiacdo através dos poros do leito; fluxo
gasoso e solido variaveis.

Pode-se, de maneira concisa,
descrever 0 modelo pelo equacionamento da
Tabela 1.

Tabela 1 — Equacionamento do modelo rigoroso.
— Balango material para a biomassa:

dpp |, 9(pBUs)
at + 0z

— Balanco material para a umidade:
dpm | 9(pmMUs) _
o Vo, = M 9)
onde my, é a taxa de evaporagdo da umidade.
— Balanco material para o carbono residual:

6pc 9pc
=+ USO P vC,lepl (10)

= Up lepl (8)

- VeIomdade superficial para a fase solida:

pCo 62 MC Z} UC] (11)

onde j = Cs, 91-0s.
— Balanco material para a fase gasosa:

ap; |, 9(pilUy) _ @ av;

¥+ azg 32( ipgg)

+MiZ] UL’]R +(A)L'

onde i = T, 02, COz, Hz, CH4, CO, J = C1-Cs, 01-03,
wg, e @ é a taxa de espécies i produzidas na fase
solida.
— Balanco material para o vapor:

(12)

dpu,0 | 9(puy0Ug) 9 0Yiu,0
(e Konele) _ 3 (5, 0%
ot 0z 0z oz
MHZO Z] UHZO,jRj + wHZO +my (13)

onde j = ¢;-Cs, 01-03, WQ.
— Balanco material para o nitrogénio:

PN, = Pg — Zi::NZ Pi (14)
onde g € o total de volateis.
— Balanco material global para a fase gasosa:

5Pg + a(PagZUg) Y, Z] U”M R +
(1 Ve p1)Rp1 + My (15)
ondei=T, 0,, CO,, H,, H,0, CH,4, CO, N, ej = C1-Cs,

01-03, WQ.
— Balanco de energia para a fase sélida:

a(psHs) 2 « 0T a(UspsHs)
at ('15 az) — Z; RiAHgh

ng - st mMA (16)
onde i = B, M, C; j = Cs, 01-03, P1; Qsg € 0 calor
trocado entre as fases solidas e gasosas e Qgy, entre a
fase sélida e a parede; e A é a entalpia de evaporacdo
da umidade.

— Balanco de energia para a fase gasosa:
ga(ngg) (A* aTg) a(UgpgHy) (17)

at 9 a9z 9z
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2 RiAH; + Qsg = Qqw
ondei=T, 0O,, CO,, H,, H,0, CH,4, CO, Ny; j = C1-
Ca, WG, P2; € Qqu € 0 calor trocado entre a fase gasosa
e a parede.

— Queda de pressdo (lei de Darcy modificada):

waz = Us = U (18)
onde K é a permeabilidade para a fase gas e P dado

pela expressdo de gas ideal (PM, = p,RT,).

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

As condi¢cdes de contorno para 0
problema estdo especificamente relacionadas a
disposicao e geometria do sistema conforme a
Tabela 2. Assim, sdo especificadas condig¢des
para o topo do gaseificador (z = 0), a altura de
injecdo do agente gaseificante (z = Ly,) € a
base do gaseificador (z = L).

Tabela 2 — CondicGes de contorno para o sistema
proposto.

z=0 pi =0,
onde i = T,0,,C0O,,H,,H,0,CH,,CO.
P8 = PByr PM = PByY M, Pc = 0
T, =T =T, Uy = Uy,
Us = Usoa P=Pyn

Z = Lag pi = 0, ondei= T,COz,Hz,CH4,CO.
pi = pgoYio’ onde i = O,,H,0.
Ty =Tor Uy = Ugr

z=1 9Tg _ 0Ts _ 9pi _
- - ’

0z 0z 0z
ondei= T,Oz,COz,Hz,HzO,CH4,CO.

4. RESULTADOS

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

Quanto & caracterizagdo matematica
dos problemas, pode-se observar que o modelo
simplificado representa um sistema de
equacOes algébricas ndo-lineares (NLA) e o
modelo rigoroso é descrito por um sistema de
equacOes diferenciais parciais (PDE). O
primeiro caso é de implementacdo direta e no
segundo caso, faz-se uso da discretizacdo do
problema por diferencas finitas em relacdo ao
comprimento, gerando assim, um sistema de
equacdes algébrico-diferenciais (DAE) que €
desta forma suportada pelo simulador.

4.1 Validagéo dos modelos

Modelo simplificado: A validagéo do
modelo desenvolvido foi feita comparando-se
as constantes de equilibrio das reagdes
consideradas e a composicdo dos gases
produzidos com dados de literatura.

Conforme pode ser visto na Figura 2, a
constante de equilibrio da reacdo de
deslocamento gés-agua fornecida pelo modelo
proposto é comparada com dados tabulados de
Reed e Markson (1983) e dados preditos por
Sharma (2008). Os dados obtidos neste
trabalho obtiveram boa concordancia com os
dados tabulados de Reed e Markson (1983),
sobretudo a temperaturas elevadas (superiores
a 1000K).

3.
\ — K (Este trabalho)

N --- K (Sharma, 2008)
250 \ . o K (Reed e Markson, 1983)

151

Constante de equilibrio

05 . . . . . . .
850 900 950 1000 1050 1100 1150 1200
Temperatura (K)

Figura 2 — Constante de equilibrio para reagdo de
deslocamento gas-agua dada por dados experimentais e
tedricos.

A Tabela 3 mostra a predicdo pelo
modelo proposto da composi¢do final dos
gases de saida para o sistema experimental de
Jayah et al. (2003). Da mesma forma que para
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Melgar et al. (2007), os dados preditos
apresentam boa concordancia com os dados
experimentais. Divergéncias em ambas as
predicdes sdo justificados pelo fato dos
modelos tratados ndo levarem em conta a
perda de calor para o meio.

Tabela 3 — Comparacéo entre dados experimentais e
tedricos para os gases de saida de acordo com o
apresentado por Jayah et al. (2003).

Fracdo volu- Jayahetal. Melgar et al. Este
métrica (b.s)  (2003) (2007)” trabalho™
(6{0) 0,191 0,193 0,193
H, 0,155 0,176 0,207
CO, 0,114 0,111 0,116
CH,4 0,011 0,004 0,009
N, 0,529 0,516 0,475

"Dados experimentais ~ Predicdes de modelos

Modelo rigoroso: Para este modelo
desenvolvido a validagdo foi feita a partir da
predicdo do modelo desenvolvido por Di Blasi
(2000) a partir de dados experimentais de
Manurung e Beenackers (1994). Desta forma,
a Figura 3 compara trés variaveis do processo
abordado por Di Blasi (2000) com o obtido
pelo modelo desenvolvido neste trabalho.
Discrepancias podem ser explicadas pela
dificuldade de ajuste de parametros cinéticos e
coeficientes de transferéncia de calor e massa.

1100 — Este trabalho

1000 --- Di Blasi (2000) 1
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Figura 3 — Perfis de temperatura da fase sélida e fracGes
molares de O, e CO, ao longo da altura do gaseificador
para Di Blasi (2000) e os obtidos para este trabalho.

4.2 Simulacgdo do processo

Para fins de analise de sensibilidade
do processo em estudo, dois parametros sao

avaliados: o poder calorifico do produto
gasoso util (constituido por CO, CH4 e H,)
para a etapa posterior de combustdo e a
eficiéncia de gas frio. Sendo considerados 0s
parametros de  operagdo: razdo de
equivaléncia, umidade inicial do residuo
alimentado e temperatura adiabatica da zona
de reducdo, como as variaveis analisadas.

Na Tabela 4 temos uma predigéo do
modelo simplificado para valores tipicos de
operacgéo do reator de gaseificacdo (T=780K e
¢=0,4) e a comparacdo com dados preditos de
Godinho (2006) para as mesmas condicdes.
Divergéncias com o0s dados experimentais
podem ser justificadas por se assumir um
sistema adiabético.

Tabela 4 — Comparagéo entre valores experimentais e
preditos de acordo com Godinho (2006).

Fracdo molar Godinhg Godinrlg Este
(b.s.) (2006) (2006) trabalho
Co 0,061 0,049 0,057
CoO, 0,132 0,157 0,153
CH, 0,118 0,095 0,060

"Dados experimentais ~ Predicdes de modelos

Resultados para uma faixa de
gaseificacdo teorica de 0,35 < ¢ < 0,65 e uma
ampla faixa tipica de operacdo de 400K < T <
1000K podem ser vistos na Figura 4. Para as
condigdes apresentadas por Godinho (2006), o
modelo simplificado prediz com precisdo o
valor calculado pelo autor (0,82-0,84).

0.65

ad
il
a

¢ (razdo de equivaléncia)
o
T o
o ol

0.35
400 500 600 700

T(K)
Figura 4 — Eficiéncia de gas frio para uma faixa de

gaseificaco tedrica de 0,35 < ¢ < 0,65 e de operacgao
400K < T < 1000K.
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5. CONCLUSOES

Ambos os modelos, simplificado e
rigoroso, apresentaram resultados compativeis
com dados experimentais de literatura. O
modelo simplificado alcancou resultados
satisfatorios quando comparado com dados da
planta piloto e para os parametros analisados,
0 que também se espera para 0s demais
parametros de analise. Com o modelo rigoroso
pretende-se realizar predicbes detalhadas
quanto as operacOes de partida e em estado
estacionério, além do estudo de varidveis
observaveis (temperatura, composicdo e
presséo) ao longo da altura do leito. Cabe
ressaltar que ao se apresentar os dois modelos
(simplificado e rigoroso), com  duas
abordagens distintas, objetiva-se levantar um
paralelo entre ambos frente as suas
caracteristicas proprias quanto a necessidade
de dados experimentais em maior ou menor
detalhamento e suas aplicabilidades.
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