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Resumo

Esta dissertacdo compreende o estudo de viabilidade, técnica e econémica, de um novo sistema
de geracdo de energia elétrica que combina duas tecnologias: microturbinas a gas — Gas
Microturbines GMT- e gaseificadores de biomassa —Biomass Gasifiers BG—. E estudada a
resposta de uma microturbina a gas com poténcia nominal de 200 kW sendo alimentada
unicamente com gas de sintese; sdo analisados dois tipos especificos de gaseificador:
gaseificador co-corrente (Downdraft Gasifier DG) e gaseificador de leito fluidizado duplo
(Dual Fluidized-Bed Gasifier DFBG), ambos operando com uma biomassa de referéncia
(pellets de madeira) e utilizando diferentes agentes de gaseificacdo (ar, vapor, oxigénio e
misturas destes). Finalmente é validado o comportamento, via simulacdo, de ambas as
tecnologias quando acopladas. A poténcia elétrica entregue varia entre 52,51 kW e 56,73 kW
dependendo do tipo de gaseificador e do agente de gaseificacdo utilizado. A eficiéncia global
do arranjo pode variar entre 4,64 e 11,01%. Do ponto de vista econdmico, nenhum dos sistemas
tecnicamente passiveis de implementagdo é viavel.

Palavras Chave: Gaseificagdo, co-corrente, leito fluidizado duplo, microturbina a gas, gas de
sintese, viabilidade técnico-econdmica, Aspen Plus, CrystalBall.

Abstract

This thesis includes the feasibility study, technical and economical, of a new power generation
system that combines two technologies: Gas Microturbines GMT and Biomass Gasifiers. The
response of a microturbine to gas with nominal power of 200 kW being fed with synthesis gas
is studied; two specific types of gasifier are analyzed: Downdraft Gasifier DG and Dual
Fluidized-Bed Gasifier DFBG, both operating with a reference biomass (wood pellets) and
using different gasification agents (air, steam, oxygen and mixtures thereof). Finally, the
behavior of both technologies when coupled is validated through simulation. The delivered
electric power ranges from 52.51 kW to 56.73 kW depending on the type of gasifier and the
gasification agent used. The overall efficiency of the arrangement may vary between 4.64 and
11.01%. From the economic assessment, none of the technically possible systems is viable.

Key Words: Gasification, downdraft, double fluidized bed, gas microturbine, synthesis gas,
technical-economical feasibility, Aspen Plus, Crystal Ball.
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1 INTRODUCAO

1.1 Consideracdes iniciais

O cenério energético mundial apresenta um crescimento progressivo na demanda devido a
expansdo econdmica e populacional, o que implica um substancial aumento no consumo de
combustiveis fosseis que prejudicam o meio ambiente e comprometem a qualidade de vida das
geracOes atuais e futuras [1].

Para enfrentar os desafios globais no &mbito da seguranca energética, das mudancas climaticas
e do crescimento econémico, € necessario desenvolver tecnologias com baixa emissdo de
carbono tais como os biocombustiveis, a energia solar fotovoltaica, a energia solar térmica, a
energia edlica e o armazenamento eficiente e ecoldgico de energia [2]. Nesse sentido, prevé-se
uma reducdo de 23% no consumo mundial de combustiveis fosseis até o ano de 2040, contanto
que as novas politicas energéticas mantenham a tendéncia de priorizagdo das fontes com baixas
emissdes de carbono. A biomassa iré ter destaque com um crescimento previsto de 62,5% no
mesmo periodo, com especial participacdo no setor de geracdo de energia elétrica [3].

A crescente tendéncia de implantacdo de sistemas de geracdo distribuida e sua possibilidade de
integracdo com os sistemas centralizados fazem desta modalidade de producdo uma Otima
candidata para atender aos requerimentos energéticos futuros, especialmente aos das
comunidades afastadas dos grandes centros urbanos, ao mesmo tempo que sdo adiados
investimentos em usinas de grande porte e melhorados os indices de disponibilidade e qualidade
da rede elétrica [4].

Dada a alta disponibilidade de biomassa no Brasil e considerando a tendéncia do setor
energético nacional, esta pesquisa propde um novo sistema que combina duas tecnologias com
alto potencial de impacto no médio e longo prazo: a gaseificacdo de biomassa e as microturbinas
a gas. Buscando contribuir para o desenvolvimento de novas tecnologias no campo da geracéo,
com baixa taxa de emissdes e elevada probabilidade de implementacéo, o novo sistema permite
utilizar residuos orgénicos sélidos como combustivel para atender as necessidades de
consumidores de baixo e médio porte, especialmente aqueles que ndo fazem parte do sistema

interligado nacional.
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1.2 Objetivos
Este trabalho busca avaliar a viabilidade técnica e econdmica do uso de microturbinas a gas
quando alimentadas unicamente com gases de sintese. O escopo da pesquisa aqui apresentada
abrange os seguintes objetivos especificos:
e Modelar uma microturbina a gas usando diferentes tipos de gas de sintese como
combustivel;
e Identificar a variacdo da eficiéncia global do novo sistema em funcao da troca do agente
de gaseificacdo no gaseificador;
e Estabelecer as variaveis chave que determinam a viabilidade técnica e econdémica do
novo sistema;
e Realizar uma analise de sensibilidade do sistema a partir das variaveis chave de

operacdo e retorno econémico;

1.3 Justificativa

A crescente demanda de energia, junto ao progressivo aumento do volume de residuos sélidos
organicos, mostra-se como uma problematica que a sociedade deve encarar e, a0 mesmo tempo,
como uma oportunidade para implementar novas tecnologias que permitam gerar utilidades a
partir desse impasse, com baixo impacto ambiental e dentro de margens técnicos e econémicos
praticaveis.

Até 2040 prevé-se uma reducdo de 23% no consumo mundial de combustiveis fosseis e um
crescimento de 62,5% no uso de biomassa como fonte de energia [3]; situacdo que beneficia
em grande medida o Brasil e o resto da América Latina em fun¢&o da elevada oferta de biomassa
na regido. Este cenario favorece a implementacdo de sistemas de geracdo baseados no uso de
residuos organicos sélidos ou culturas energéticas como combustivel para atender as
necessidades de consumidores que ndo fazem parte do sistema interligado nacional.

A pesquisa desenvolvida e apresentada nesta dissertagdo, mostra-se especialmente relevante na
medida em que permite quantificar a viabilidade técnico-econdmica de utilizar conjuntamente
duas tecnologias (microturbina a gas e gaseificador de biomassa) visando atender as
necessidades energéticas de consumidores de pequeno e médio porte, a0 mesmo tempo que se

da um tratamento adequado aos residuos solidos orgénicos.

1.4 Estrutura do trabalho
Este trabalho esta dividido em 5 capitulos, cuja distribuicdo e conteddo obedecem a estrutura
apresentada na Tabela 1.1.
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Tabela 1.1 - Estrutura da dissertacéo

Titulo Breve descricéo
Neste capitulo é apresentada, de forma geral, a tematica
a ser abordada ao longo do documento, assim como 0s
principais objetivos da pesquisa e as razbes que
justificam a iniciativa.
Este capitulo descreve os processos e principios fisicos
Capitulo 2. Revisao bibliografica e documental que caracterizam ambas as tecnologias envolvidas no
estudo: microturbinas a gas e gaseificadores de biomassa.
Este capitulo aborda a metodologia de pesquisa adotada
ao longo do trabalho, descreve os modelos desenvolvidos
e o procedimento utilizado para validar os resultados
obtidos.
Neste capitulo sdo relatadas as principais descobertas da
pesquisa e, a0 mesmo tempo, delineadas as variaveis
chave que inviabilizam a implementagdo da nova
tecnologia no &mbito da geracédo distribuida.
Sintetiza os resultados do trabalho e prop6e novas linhas
Capitulo 5. Conclustes de pesquisa que robustecam e consolidem as descobertas
apresentadas nos capitulos anteriores.

Capitulo 1. Introdugéo

Capitulo 3. Metodologia de pesquisa

Capitulo 4. Resultados

1.5 Desafios e limitacoes

Apos revisdo da literatura especializada, foi constatado que os estudos existentes em relacéo ao
uso de microturbinas a gas alimentadas com gases de sintese, com o intuito de gerar energia
elétrica, sdo escassos tanto em quantidade quanto em qualidade. Nesse sentido, a avaliacdo
técnica e econdmica do sistema proposto fornece uma visdo abrangente da oportunidade
existente e dos principais obstaculos a serem superados antes de introduzir este sistema de
geracgdo no cendrio da geracao distribuida.

Por outro lado, mesmo sendo limitada a quantidade de estudos semelhantes ao aqui apresentado,
ndo existe consenso entre os autores conforme descrito na se¢do 2.1.5. Alguns pesquisadores
consideram inviavel alimentar microturbinas a gas com gases de sintese, enquanto outros
autores declaram possivel tal processo, contanto que a gaseificacdo utilize um agente de
gaseificacdo adequado; outros pesquisadores propdem ainda a modificacdo estrutural das
microturbinas a gas a fim de conseguir uma operagdo aceitavel ao usar syngas como
combustivel. Esta pesquisa confronta as teorias existentes e realiza analises independentes que
permitem, de forma objetiva, esclarecer a operabilidade, ou ndo, do sistema proposto.

A principal limitacdo desta pesquisa decorre da dificuldade de validar experimentalmente os
modelos, uma vez que os resultados apresentados sdo baseados em estudos computacionais e
dados fornecidos por terceiros e, por outro lado, ndo existe registro de sistemas analogos na

literatura especializada.
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA E DOCUMENTAL

2.1 Microturbinas a gas
Neste capitulo sdo apresentadas as principais caracteristicas operacionais e construtivas das
microturbinas a gas, assim como os mais recentes estudos em relacéo a este tipo de gerador

quando alimentado com gés de sintese.

2.1.1 Acionador primario

A microturbina a g&s é um tipo de gerador de pequena escala, compacto, de construcdo
relativamente simples, que opera em poténcias menores do que 400 kW [5]. Essas unidades
geradoras geralmente sdo alimentadas com diesel #2 (baixo teor de enxofre), gas natural ou
GLP. As microturbinas a gas podem ser de fluxo axial ou de fluxo radial, predominando as de
fluxo radial. O custo de instalac&o, a eficiéncia e as emissdes sdo 0s trés critérios mais relevantes
no projeto desse tipo de gerador [6] [7].

O estudo das microturbinas comeca na década de 1970, quando os fabricantes de veiculos
identificaram a possibilidade de substituir os tradicionais motores de combustéo interna por
microturbinas, no entanto essa tecnologia ndo foi bem-sucedida no setor automotivo. J& em
meados de 1980 as microturbinas comecaram a ser avaliadas desde a perspectiva da geracao
estacionaria, tendo um pronunciado crescimento na década seguinte em virtude da expansdo da
geracdo distribuida. O primeiro prot6tipo comercial de microturbina a gas foi desenvolvido pela
Capstone Turbine Corporation em 1994, testado oficialmente em 1996 e lancado no mercado
em 1998. Também em 1998, a ABB Distributed Power Generation e a Volvo Aero Corporation
(hoje GKN Aerospace Engine Systems) desenvolveram um novo prototipo de microturbina para
cogeracdo. Existe uma ampla gama de fabricantes de microturbinas a gas, localizados
principalmente em Inglaterra, Estados Unidos e Suécia [8].

O projeto das microturbinas a gs modernas envolve, além da diminuicéo de escala das turbinas
a gas convencionais, uma reconfiguragdo completa da estrutura fisica e o rearranjo dos seus
componentes. As microturbinas a gas operam no ciclo Brayton regenerativo ideal, apresentado
na Fig. 2.1, usam compressor e rotor radiais visando reduzir custos, e trabalham em velocidades
altas e variaveis. As microturbinas atuais conseguem queimar tanto combustiveis liquidos
quanto gasosos, porém tém requerimentos rigorosos em relacdo a qualidade dos gases que

circulam pelo rotor, sendo intolerantes a presenca de particulas sélidas e goticulas [9].
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Figura 2.1 - Ciclo Brayton regenerativo ideal de uma microturbina a gas de eixo Unico (a) Diagrama
construtivo (b) Diagrama T-s
Fonte: Adaptado de [10]

No ponto 1 da Fig. 2.1.(a) ocorre o ingresso de ar no sistema, que é logo comprimido de forma
isentropica, com isto, aumentam a pressao e a temperatura até atingir o estado 2. Entre os
estados 2 e 3 ocorre 0 processo de recuperacdo de calor através de um trocador de calor que
transfere energia dos gases de exaustdo (processo 5-6) para o ar comprimido. Entre o estado 3
e 0 estado 4 ocorre a combust&o isobarica da mistura de ar comprimido e combustivel injetados
na camara de combustéo, liberando energia na forma de calor. Do estado 4 para o estado 5
ocorre a expansao isentrdpica dentro da turbina e durante este processo é produzido trabalho
util como resultado do salto entalpico dos gases de combustdo. Geralmente as microturbinas a
gas operam em ciclo Brayton aberto, assim os gases de exaustdo retornam para as vizinhancas

no estado 6 (apds a regeneragdo) com uma temperatura maior que a temperatura ambiente.
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Mesmo tendo um custo de instalacdo relativamente elevado, quando comparadas com o0s
tradicionais motores diesel as microturbinas a gas tiveram um crescimento vertiginoso desde
finais da década de 90, especialmente no setor da geracdo distribuida [11]. A Tabela 2.1
apresenta um comparativo das principais caracteristicas técnicas e econdmicas das

microturbinas a gas em relacdo a outros sistemas de geracdo descentralizada.

Tabela 2.1 - Comparativo: microturbinas a gas vs outros sistemas de geracdo distribuida

Tecnologia Microturbina Motor Diesel Celulafa\ Tu,rt?lna Solar PV
Combustivel Eolica
P‘Etkevr\'lc]'a 30-400 5-10.000 2-20.000 300-5.000  300-2.000
Eficiéncia
Elétrica [%] 15-35 30-43 30-60 20-40 5-16
Heat Rate
[BTU/KWh] 12.500 9.000-11.000 9.500 - -
Custo de
Instalacao 550-1.700 500-800 1.500-5.000 1.000-5.000 1.09-10.00
[USD/kW]
Custo de
Operagao e 5-10 10-15 5-10 14 10
Manutencgéo
[USD/MWHh]
Emissbes de CO2
[kg/MWh] 720 3250 430-490 0 0
Emissdes de NOx
[ka/MWh] 0,1 9,88 0,005-0,01 0 0
Gés Natural, GLP, Ga;i';'a;ira"
Combustivel Biogés, Propano, Oleo Diesel gas, Vento Radiagdo solar
. Propano,
Diesel #2. . .
Hidrogénio.
Vida Util
[Anos] 15 15 15 20 15

Fonte: Adaptado de [4] [12] [13]

A microturbina a gas esta composta por trés sistemas, tal como mostrado na Fig. 2.2. O sistema
de combustdo é responsavel pela compressdo, pré-mistura, inje¢do e queima do combustivel,
seja liquido ou gasoso, assim como pela remogéo de impurezas, siloxanos e umidade presentes
nele. O sistema de geracdo propriamente dito (compressor, recuperador, camara de combustao,
rotor e gerador elétrico) permite transformar a energia quimica do combustivel, liberada na
camara de combustdo, em energia mecanica através do rotor, e entdo transferi-la ao compressor
e ao gerador elétrico. Ja o sistema de controle de poténcia (eletrdnica de poténcia), configura o
modo de operagéo (on grid, off grid, dual mode, etc) e retifica a energia elétrica gerada em altas
frequéncias (550-2.000Hz) transformando-a em corrente continua (AC/DC), para finalmente
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converté-la em corrente alternada de novo (DC/AC) a uma frequéncia padréo de consumo (50-
60Hz) [9].

Combustivel Ar Exaustdo

. . Energia Elétrica
Sistema de . . , Sistema de Controle
Combustdo —P| Microturbina a Gés > de Poténcia — >

& Interface de
Usudrio

Figura 2.2 - Sistemas constituintes da microturbina a gas
Fonte: Adaptado de [9]

O eixo da microturbina a gas (Fig. 2.3) incorpora tanto o rotor da turbina propriamente dita
guanto o rotor do compressor € 0 ima permanente que induz a corrente elétrica no estator do
gerador; o eixo geralmente é suportado por um mancal a ar (air foil bearing) evitando assim o
uso de 6leos lubrificantes, diminuindo o atrito durante a operacéo e resfriando a maquina com

0 mesmo ar a ser usado durante a combustao.

Figura 2.3 - Eixo de uma microturbina a gas
Fonte: Adaptado de [14]

A operagdo de uma microturbina a gas é relativamente simples: ar atmosférico é admitido
através do gap existente entre o estator do gerador elétrico e a carcaca do arranjo. Esse ar é
direcionado através do recuperador de calor, um trocador de calor que promove 0 pré-

aquecimento do ar/oxidante, depois o ar pré-aquecido € injetado juntamente com o combustivel
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na camara de combustdo (380 kPa a 550 kPa). Apos a reacdo de combustdo, os gases quentes
(em alta pressdo) circulam através das palhetas da turbina, promovendo a rotacdo do eixo e
acionado simultaneamente o compressor e o gerador elétrico. Uma vez que o0s gases de
combustdo atravessam o rotor, sdo conduzidos através do recuperador de calor e entdo liberados
para a atmosfera (280 °C a 370 °C).

Exaustao
Regenerador
Gerador Elétrico
Compressor
Rolamento de Ar

Camara de
Combustao

Turbina

Figura 2.4 - Estrutura geral de uma microturbina a gas
Fonte: Adaptado de [15]

A configuracdo estrutural da microturbina pode mudar conforme o fabricante e a aplica¢do, mas
em geral opera em um arranjo de eixo Unico (single-shaft) com sistema de regeneracdo. As
microturbinas a gas sem mecanismo de regeneracdo apresentam uma eficiéncia média de 17%
em contraposicdo as microturbinas com regenerador que podem atingir até 35% [4] [8].

As principais aplicagdes das microturbinas a gas incluem [16]:

(i) Geracdo distribuida: geralmente no modo de operacdo isolada (ver se¢cdo 2.1.3.1), as
microturbinas podem ser instaladas em locais afastados das redes de distribuicdo das
concessionarias;

(i) Retificagéo e controle de qualidade e confiabilidade: reduzindo problemas associados
ao sinal da tensdo, tais como: variacdo na frequéncia, picos, harmdnicos, flutuacéo, etc;

(iii)Sistemas de respaldo (back-up): quando operando conectada a rede (ver se¢do 2.1.3.2),
a microturbina pode ser usada para fornecimento de energia em caso de interrupcao do

servico da concessionaria;
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(iv) Atendimento em horério de pico: para atender cargas no horério de pico, durante o qual

as tarifas da concessionaria costumam ser elevadas;

(v) Cogeracdo: a microturbina pode ser utilizada para produzir energia elétrica e calor,

chegado a atingir rendimento térmico de até 85%.

A principal desvantagem das microturbinas a gas decorre do tamanho reduzido do compressor

e da turbina propriamente dita que acabam limitando a eficiéncia global do dispositivo,

impedindo o resfriamento interno do sistema e fixando a relacdo de pressdo em valores

relativamente baixos (3:1 até 5:1); dada a relativamente pequena escala de producéo, o custo

unitario da energia gerada € elevado. Esses dois fatores tém limitado a penetragdo de mercado

desta tecnologia [9].

2.1.2 Consideracgdes operacionais

O projeto de uma microturbina a gas deve atender a certos critérios, derivados das suas

condigGes operacionais e construtivas, a saber [11] [17]:

(i)
(ii)
(iii)
(iv)
(V)
(vi)
(vii)
(viii)
(ix)
(x)
(xi)
(xii)
(xiii)
(xiv)
(xv)

(xvi)

Alta eficiéncia (até 35%);

Alta confiabilidade e disponibilidade;

Alta durabilidade;

Simplicidade operacional;

Simplicidade construtiva e compacidade;

Simplicidade de instalacdo e comissionamento;

Baixa pressdo de operac¢do (relacdo de pressdao maxima 5:1);
Baixa emissdo de ruido e poluentes;

Baixo peso;

Baixa taxa de vibracao;

Baixa taxa de manutencao;

Foco em aplicacdes comerciais;

Velocidade de rotacdo elevada e variavel (33.000-120.000 rpm);
Retificador e inversor de frequéncia incorporados;

Auséncia de caixa redutora — turbina, compressor e gerador no mesmo eixo —;

Flexibilidade na escolha do combustivel;

(xvii) Versatilidade para operar em sistemas de cogeragéo;

(xviii) Conformidade com a regulamentagdo ambiental vigente.
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Da mesma forma que nas turbinas a gas tradicionais, as temperaturas que conseguem suportar
0s materiais construtivos das microturbinas acabam limitando as possibilidades de otimizagéo.
Nesse sentido, a cdmara de combustdo da microturbina é alimentada com uma elevada razéo
ar-combustivel visando obter gases de combustéo de baixa temperatura, o que permite também
reduzir as emissdes de NOx térmico. O periodo de residéncia da mistura ar-combustivel dentro
da camara de combustdo da microturbina é o suficiente para promover uma queima completa
e, a0 mesmo tempo, reduzir as emissdes de CO e hidrocarbonetos ndo queimados [8].

As microturbinas a gas podem ser alimentadas com varios combustiveis gracas a sinergia entre
o0 sistema de controle de poténcia e o sistema de combustdo (vide Fig. 2.2). Em geral, a troca
de combustivel pode ser realizada sem mudancas significativas nos componentes do sistema; 0
calor residual dos gases de exaustdo, inclusive ap6s o processo de regeneracdo, pode ser
aproveitado em aplicacGes de cogeracdo como aquecimento de agua ou geracdo de vapor de
baixa presséo [8].

As principais preocupagdes operacionais das microturbinas a gés estéo associadas a danos nos
componentes submetidos a altas temperaturas, suscetiveis a degradacdo severa quando existe
excesso de contaminantes no combustivel e no ar de alimentacdo. Liquidos encontrados em
combustiveis gasosos também podem causar danos estruturais na microturbina. Um fenémeno
especialmente preocupante quando se queimam combustiveis de baixo poder calorifico é o
“surge”, este fendmeno se manifesta como um retorno do fluido de trabalho desde a camara de
combustdo em direcdo ao compressor devido ao aumento momentaneo da pressdo (durante 20
a 50 milissegundos) na cdmara de combustéo e a reducdo da vazdo massica de ar (menor volume
de comburente requerido durante a oxidacio do gas). E notavel observar que as preocupagoes
com o sistema de combustéo e com o sistema de inje¢do de combustivel superam amplamente

as preocupacdes mecanicas do proprio motor [9].

2.1.2.1 Ignicéo

As microturbinas a gas modernas seguem a dindmica de ignicdo apresentada na Fig. 2.5.
Inicialmente o gerador elétrico, operando como motor, acelera o eixo da microturbina até atingir
uma velocidade constante no instante I, esta velocidade € proxima das 14.000 rpm e garante
uma vazdo de ar constante; no instante I comeca a injecdo progressiva de combustivel na
microturbina, mantendo inalterada a vazdo de ar. O instante P, quando as vazdes de ar e
combustivel se intersectam (isto €, atingem o mesmo valor), € denominado ponto de razdo étima
de combustivel-ar (optimum fuel-to-air ratio) e ocorre no instante Il. No instante Il1, quando a

temperatura dos gases de exaustdo € alta o suficiente para constatar a igni¢do do combustivel,
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o sistema eletrdnico controla as vazdes de ar e de combustivel em funcdo da carga, aceleracao

e temperatura de exaustéo [18].
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Figura 2.5 - Processo de ignicdo de combustivel em uma microturbina a gas
Fonte: Adaptado de [18]

21.2.2 Combustivel

A vida atil da cdmara de combustéo da microturbina a gas pode ser reduzida quando queimados
combustiveis com alto teor de mondéxido de carbono e acetileno (temperaturas de combustéo
muito elevadas), assim como no cenario de combustivel liquido pobremente atomizado que
além de incrementar a temperatura do motor, acaba aumentando a possibilidade de formacéo
de NOx. A presenga de um alto teor de hidrogénio junto com acetileno no combustivel acarreta
risco de retorno de chama e danificacdo da cdmara de combustao.

Outro problema usual no sistema de combustdo quando usado combustivel liquido é o
entupimento dos injetores, decorrente da presenca de particulados no estagio de atomizacao.
Contaminantes presentes no combustivel, aditivos e alguns hidrocarbonetos podem corroer ou
atacar componentes criticos do sistema de combustdo; combustiveis contendo agua e altos
niveis de sulfeto de hidrogénio podem levar a corrosao ainda mais severa.

Por outro lado, poderes calorificos muito baixos podem impedir a entrega da poténcia nominal
devido aos limites da valvula de controle de fluxo, no entanto, combustiveis com um poder
calorifico muito alto podem néo ser adequadamente controlados em termos de operagdo em
baixa poténcia e ainda comprometer a integridade de alguns componentes criticos do sistema

de combustdo [9].
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2.1.2.3 Mancais

Os principais elementos das microturbinas a gas (turbina, compressor, gerador) se encontram,
geralmente, conectados através de um Unico eixo, fato que favorece a compacidade do arranjo.
O eixo é geralmente sustentado por, no minimo, trés mancais a ar, o que evita o uso de 6leos
lubrificantes e tolera desalinhamentos relativamente elevados. Os mancais a ar, Fig. 2.6,
garantem um atrito praticamente nulo entre os componentes rotativos e as partes fixas da

microturbina.

Eixo

Molas da lamina
de seguranca i &

 issiisiir st

Lamina de seguranca
Retentor gurane

Figura 2.6 - Vista transversal do rolamento de ar de uma microturbina a gas
Fonte: Adaptado de [18]

O mancal a ar consiste em uma bucha ou lamina metélica de seguranca, o0 eixo propriamente
dito (que gira dentro da bucha), uma camada de fluido (ar) entre a bucha e o eixo e algumas
molas de suporte. A lamina metalica de seguranca garante o amortecimento de qualquer
movimento axial do rotor (amortecimento de Coulomb) e protege o eixo de desgaste quando
esteja operando em velocidades muito baixas (partida e parada especialmente). O espaco
existente entre o eixo e as partes fixas, assim como a estabilidade dindmica da microturbina,
sdo apenas garantidos quando € atingida a velocidade de sustentacdo do eixo (lift-off speed)
[18].

2.1.2.4  Regenerador anular

Os principais componentes da microturbina estdo localizados no meio de um trocador de calor
anular, também denominado regenerador, apresentado na Fig. 2.7. Este componente recebe o
fluxo axial dos gases que deixam o rotor da turbina e transfere parte da sua energia térmica

remanescente ao ar comprimido que sai do compressor.
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Figura 2.7 - Regenerador anular de uma microturbina a gas
Fonte: Adaptado de [14] [18]

O proposito fundamental do regenerador € aumentar a eficiéncia térmica da microturbina, o que

implica um heat rate menor, isto é, uma reducdo no consumo de combustivel [18].

2.1.25 Controle de emissdes

As microturbinas a gas, além de gerarem energia térmica e mecanica, também emitem poluentes
como NOx, CO e hidrocarbonetos ndo queimados. A primeira tentativa para reduzir essas
emissdes é manter uma razao combustivel-ar adequada para o regime de operacéo, funcdo que
é satisfatoriamente executada pelo sistema eletrdnico de controle do préprio motor. Nas
microturbinas a gas modernas é frequente a instalacdo de reatores cataliticos, como o
apresentado na Fig. 2.8, ap0s o regenerador; este tipo de reator é formado por uma série de
aletas corrugadas cobertas por uma camada de catalisador que promove a oxidacdo do

combustivel ndo queimado presente nos gases de exaustao.

Camada catalitica

/ ></ . Laminas corrugadas
/ de metal
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Figura 2.8 - Reator catalitico de uma microturbina a gés
Fonte: [18]
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Além do uso do reator catalitico na descarga do motor, existem outras estratégias utilizadas no
controle das emissdes em microturbinas a gas, a saber:

(i) Injecdo de vapor na camara de combustdo: pesquisas recentes propdem o uso de gases
de sintese misturados com vapor de agua como combustivel em microturbinas a gas. Os
resultados preliminares mostram a possibilidade de entregar a poténcia nominal do
motor a0 mesmo tempo que sdo reduzidas as emissdes de NOx, com uma queda de
apenas 5% na eficiéncia, contanto que uma adequada estratégia de injecdo de vapor e
syngas seja adotada [11];

(if) Uso de camara de combustdo RQL (Rich burn - Quick mix - Lean burn): outra proposta
que visa reduzir as emissdes de poluentes em microturbinas a gas é a modificacdo
estrutural da cdmara de combustéo, especificamente trocando-a por um combustor RQL
que garante uma temperatura TIT (Turbine Inlet Temperature) menor em relacdo a
temperatura original da maquina, o que se traduz em uma vida util maior e um menor
volume de NOx térmico na descarga [19];

(iii)Alteracdo da geometria da chama dentro da camara de combustdo: a estratégia de
inducdo de turbuléncia na pré-mistura ar-combustivel e a mudanca de angulo dos bicos
injetores (posigéo radial-axial) permite obter uma frente turbulenta de chama e garante
a estabilidade da combustéo, o que traz uma reducéo significativa das emissdes de NOx
e CO [20].

2.1.3 Modos de operacéo

A operacdo das microturbinas a gas é bastante versatil e pode ser adaptada para atender

diferentes aplicacGes, sob varios modos de operacao, a saber:

2.1.3.1 Operacéo isolada (stand-alone)

No modo de operacdo isolada, Fig. 2.9, a microturbina a gas se comporta como uma fonte de
tensdo independente e fornece a corrente demandada pela carga [8]. Quando a microturbina a
gas opera de forma independente da rede elétrica, a partida deve ser realizada a partir de uma
unidade de armazenamento de energia externa, geralmente baterias UPS (uninterruptable
power supply). No caso da microturbina de eixo dividido (secdo 2.1.4.2), geralmente sdo

necessarios sistemas de partida independentes para cada rotor [7].
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Microturbina a Gas

Figura 2.9 - Microturbina a gas no modo de operacéo isolada
Fonte: Adaptado de [9]

2.1.3.2 Operacdo conectada a rede (grid connect)

No modo de operagdo conectada & rede, Fig. 2.10, a microturbina acompanha a tensdo e
frequéncia da rede. As aplicacbes para este modo de operacdo incluem: carga de base,
suprimento de pico e seguimento de carga. Um dos aspectos chave da conexao a rede é que as
funcBes de sincronizacédo e prote¢do, que garantem seguranca e confiabilidade na transferéncia
de poténcia, podem ser gerenciadas diretamente pelo sistema eletrdnico de controle da
microturbina, eliminando assim a necessidade de equipamentos externos e investimentos

adicionais habituais nos sistemas convencionais [8].

Medidor

Concessionaria AC ’\, +
PoténciaT

Microturbina a Gas

Carga AC

Figura 2.10 - Microturbina a gas ligada a rede
Fonte: Adaptado de [9]
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O ndcleo da microturbina a gas neste modo de operagao consiste em trés elementos: um inversor
de alta frequéncia conectado sincronicamente ao gerador magnético permanente, um inversor
de baixa frequéncia e uma unidade central de processamento que controla a tenséo, corrente e

frequéncia de ambos os inversores [18].

2.1.3.3 Operacéo dual (dual mode)

A combinacdo do modo de operacdo conectada a rede e do modo de operacgéo isolada, constitui
0 denominado modo de operacao dual da microturbina a gas, Fig. 2.11. Assim, 0 motor tem a
possibilidade de operar tanto em paralelo com a rede da concessionaria quanto de forma

independente [9].

Carga AC
Oﬁ <
o Controlador Auxiliar Fonte DC
Poténcia de Carga
<
Controlador do Controle de Sinais Controle de Sinais
Modo Dual

Rede da . l #
a Poténcia

Concessionari Microturbina a Gas

Figura 2.11 - Microturbina a gas na disposic¢éo dual
Fonte: Adaptado de [9]

No modo de operagéo dual, a microturbina pode ser projetada para chavear automaticamente a
rede da concessionaria ou operar de forma isolada; este tipo de funcionalidade é extremamente
util em uma ampla variedade de aplicacOes e sua operacao pode ser gerenciada diretamente pelo
sistema de controle de poténcia da microturbina sem necessidade de equipamentos externos de

sincronizagéo [8].

2.1.3.4 Operacédo de unidades multiplas (multiple units)

No modo de operacéo de multiplas unidades, Fig. 2.12, € possivel conectar varias microturbinas

em paralelo para aumentar a poténcia entregue assim como a confiabilidade do arranjo, essa
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configuracdo pode operar tanto de forma isolada quanto conectada a rede da concessionéria.
Também é possivel encontrar este tipo de distribui¢do atuando como sistemas de back-up [7].

Carga AC

Controlador Auxiliar Fonte DC @

de Carga

Controle de Sinais

| } !

Microturbina a Gas Microturbina a Gas Microturbina a Gas
#1 #2 #N

Figura 2.12 - Unidades Mdltiplas operando de forma isolada (stand alone)
Fonte: Adaptado de [9]

Instalacbes de unidades multiplas podem atingir poténcias de até 30MW [14], evitando assim
a necessidade de operar turbinas de grande porte em carga parcial e com baixo rendimento.
Quando for necessaria uma poténcia total inferior a poténcia nominal de um arranjo de unidades
multiplas, a saida é controlada através de uma combinacédo de reducdo da vazédo (diminuindo a
velocidade do compressor) e reducdo da temperatura de entrada no rotor (menor temperatura
na camara de combustdo). Mudancas nas condi¢es operacionais das microturbinas a gas, além
de reduzir a poténcia entregue, também reduzem a eficiéncia do arranjo de forma anéloga as

turbinas a gés convencionais, [21].

2.1.4 Configuracées da microturbina a gas

As microturbinas a gas, da mesma forma que as turbinas a gas convencionais, podem ter sua

configuracdo alterada para atender uma aplicacao especifica, a saber:

2.1.4.1 Eixo unico (single shaft)

Neste caso a microturbina a gas apresenta uma Unica etapa de expansao, que por sua vez aciona
tanto o compressor quanto o gerador elétrico. Neste tipo de configuracdo as velocidades de

operacdo sdo elevadas, superando facilmente os 100.000 rpm e produzindo uma corrente
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alternada de alta frequéncia que requer um tratamento posterior de retificacdo e inverséo [7].
Ap0s 0 processo de expansao, 0s gases de exaustao sdo aproveitados pelo regenerador para pre-
aquecer o ar comprimido que alimenta a cdmara de combustdo. O diagrama esquematico da
microturbina a gas, na configuracdo de eixo unico, é apresentado na Fig. 2.1.

Na configuracao de eixo Unico, o gerador elétrico de im& permanente (geralmente fabricado em
samario-cobalto) atua como motor durante a partida. Uma vez que o compressor e a turbina
alcancam velocidade suficiente para autosustentar a operagdo do ciclo, cessa a operagdo do
gerador como motor [7]. Neste tipo de configuracdo, a eletrénica de poténcia tem um papel
crucial uma vez que é a responsavel pela qualidade do sinal de saida e sua compatibilidade com
0s requerimentos da carga; em geral a eletrdnica de poténcia de uma microturbina a gas pode
lidar com tensfes até sete vezes maiores a tensdo nominal para evitar complicacbes com
transientes e picos de tensdo. Comumente as microturbinas a gas sdo projetadas como geradores
trifasicos [18].

2.1.4.2 Eixo dividido (split shaft)

Na configuracdo de eixo duplo ou dividido, Fig. 2.13, o gerador elétrico da microturbina é
alimentado por uma turbina mecanicamente independente. J& 0 compressor é acionado por uma
turbina mecanicamente acoplada ao seu eixo e na qual ocorre a primeira expansdo do ciclo.
Com a razdo de pressdo do ciclo fracionada entre as duas turbinas, a turbina livre pode operar
em baixas velocidades para acionar um gerador convencional e gerar eletricidade na frequéncia
requerida sem retificacOes subsequentes. Alguns fabricantes oferecem ainda microturbinas com
caixa de velocidade intercambiavel, sendo capazes de gerar tanto em 50 Hz quanto em 60 Hz

com um custo de aproximadamente 2% do rendimento global do arranjo [7].

9 10

C.A

Figura 2.13 - Esquema de uma microturbina a gas de eixo duplo
Fonte: Adaptado de [18]
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Mesmo tendo um maior nimero de partes moveis quando comparadas as microturbinas na
configuragdo de eixo Unico, as microturbinas a gas de eixo dividido apresentam uma eletrénica
de poténcia muito mais simples para estabilizar a corrente alternada de saida, baseada

principalmente em filtros de corrente [9].

2.1.5 Microturbinas alimentadas com géas de baixo poder calorifico

Quando uma microturbina a gas opera com gases de baixo poder calorifico, é necessario
aumentar a vazao de combustivel e a pressao da cAmara de combustdo para manter a razao de
pressdo requerida pelo compressor. Por exemplo, uma microturbina a gas de 30 kW precisa de
uma vazao de 12 m3/h de gas natural (PCI de 37 MJ/m®) e uma pressdo de 380 kPa na camara
de combustéo para gerar a poténcia nominal; ja a mesma microturbina sendo alimentada com
um combustivel de baixo poder calorifico como biogas (PCI de 15 MJ/md) ira precisar de
39,6 m*h de combustivel e uma pressdo de 480 kPa na cAmara de combustdo para atingir a
mesma poténcia [9]. Nesse sentido, operar uma microturbina com gases de baixo poder
calorifico, na pressdo nominal declarada pelo fabricante, ird reduzir a poténcia entregue pelo
sistema. A alternativa procedente € utilizar um compressor externo para assegurar a pressao
requerida pelo combustivel que ingressa na cAmara de combust&o [9].
Para cada tipo de combustivel pobre é necessario realizar uma reforma estrutural diferente na
microturbina, em funcdo do seu poder calorifico. Para compensar a baixa densidade energética
do combustivel, o sistema de injecdo deve fornecer uma vazdo maior em relacdo a vazdo
nominal para um combustivel de referéncia (por exemplo géas natural). Devido a elevada vazéao
de combustivel, é necessario aumentar o didmetro de tubulagbes e valvulas, assim como
redesenhar a chama espiral da cAmara para otimizar a combustdo, ao mesmo tempo que é
controlada a nova pressdo do ciclo. O novo sistema de combustdo da microturbina, quando
alimentada com gases de baixo poder calorifico, inclui [8]:

e Tubulacgdes para o combustivel de baixo poder calorifico;

e Tubulagdes para gas natural (combustivel de suporte);

e Linhas de vapor para reduzir as emissoes de NOX;

e Linhas para nitrogénio de purga;

e Compressor;

e Céamara de combustdo.
Os resultados experimentais reportados em [22] e resumidos na Fig. 2.14, demostram que €

possivel alimentar uma microturbina exclusivamente com syngas, no entanto operando fora do
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ponto nominal. A poténcia elétrica gerada pode chegar perto do valor nominal quando o poder
calorifico dos gases de sintese ultrapassar os 15 MJ/Nm? ou quando é utilizada uma mistura de

syngas e gas natural.

< 100% ——we _
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2 : s 8o, :
S 75% | ]
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2 [ ® ]
8 50% [ i, ]
g [ " . ]
s T amg ]
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Poténcia Elétrica [kW]

Figura 2.14 - Relagdo entre a fracdo de syngas injetado (com respeito ao gas natural) e a poténcia elétrica gerada
em uma microturbina a gas de 30 kW
Fonte: Adaptado de [22]

Uma microturbina a gas é simulada em [23] utilizando gases de sintese como combustivel, para
tal o poder calorifico inferior do gas foi de 4,69 MJ/Nm® e a vazdo substancialmente
incrementada (21,8 vezes) quando comparada a vazdo requerida na operagdo com metano
(11 kg/h). A maior parcela de exergia é destruida na cAmara de combustéo e as eficiéncias, tanto
de primeira quanto de segunda lei, aumentam a medida que a taxa de compressao do sistema
aumenta.

Em [24] é apresentada a modelagem e simulacdo de um sistema de pequena escala para geracdo
de energia elétrica; o arranjo é composto por um gaseificador co-corrente e uma turbina a gas
de combustdo externa (EFGT), além disso é adicionado um Ciclo Rankine Organico (ORC) em
configuracdo bottoming para aumentar a geracao de energia elétrica. O sistema gerou 200 kWe
e atingiu uma eficiéncia de 20,7%.

Em [11] foi simulada uma microturbina a gas de 100 kW alimentada com gas de sintese
(9 MJ/Nm3) obtendo uma poténcia semelhante a alcancada com gas natural. Também foi
analisado o efeito da injecdo do vapor durante a combustdo, tanto para gas natural quanto para
gases de sintese. Foi verificado que a injecdo de vapor permite incrementar a poténcia produzida

pela microturbina em ambos os casos, quando operando na velocidade nominal. Do ponto de
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vista das emissbes, 0s NOx podem ser reduzidos em até 75% enquanto os niveis de CO
apresentam um leve incremento.

A analise técnico-econdémica de uma usina de ciclo combinado alimentada com biomassa
(serragem) € apresentada em [25]. A poténcia liquida é de 500 kWe, 350 kWe fornecidos pelo
ciclo a ar/gas e 150 kWe fornecidos pelo ciclo a vapor. A anélise termoecon6mica revela que o
menor custo unitario de eletricidade é de 0,12 USD/kWh quando atingida uma eficiéncia global
de 48%.

Em [26] foi investigado o desempenho de uma usina hibrida de pequena escala baseada na
integracdo de uma microturbina a gas (MGT) e uma célula a combustivel de 6xido solido
(SOFC), ambos dispositivos alimentados pelo géas de sintese gerado por um gaseificador
downdraft. Neste caso, a energia elétrica gerada foi de 262 kW (a SOFC forneceu 180 kW). A
eficiéncia global do arranjo foi de 31%.

O trabalho publicado por [27] descreve as diferentes alternativas tecnoldgicas para gerar
eletricidade e calor a partir de cavaco de madeira e, a0 mesmo tempo, analisa e comparar 0s
desempenhos dessas tecnologias em niveis de micro e pequena escala. Dentre as tecnologias
abordadas estdo as microturbinas alimentadas com gases de sintese, cuja eficiéncia pode variar
de 7,82 a 17,00% em funcgéo da biomassa gaseificada

Em [28] foi modelada e simulada, utilizando o software Cycle-Tempo®, uma usina combinada
de calor e energia (CHP) em pequena escala (alimentada com residuos da indUstria da azeitona)
composta por um gaseificador de leito fixo (estratificado e com topo aberto) e uma microturbina
como unidade de geracdo de energia. O sistema modelado apresentou um potencial de geracédo
de 30 kWe e uma eficiéncia global de 50%

A modelagem de uma pequena usina composta por um gaseificador downdraft e uma unidade
digestora anaerobica (biodigestor) é descrita em [29], ambos equipamentos sdo acoplados a um
sistema de armazenamento de gas que, posteriormente, alimenta uma microturbina a gas que
atua como unidade geradora. Este sistema fornece cerca de 50 kWe, o0 que seria suficiente para
atender a demanda de uma aldeia remota ou de uma grande fazenda. Adicionalmente sdo
apresentados estudos de viabilidade obtidos a partir de simulagdes da eventual operacdo; os
resultados mostram que tal sistema é uma solugdo economicamente vidvel para o fornecimento
remoto de energia.

Em [30] foi constatado o potencial de utilizacdo dos gases de sintese em microturbinas a gas
sob duas perspectivas: 1) utilizando uma mistura de gas de sintese com outros combustiveis de
maior poder calorifico; e 2) através de modificacbes na estrutura e no funcionamento do

equipamento. Ambas as alternativas tém o intuito de compensar o baixo poder calorifico dos
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gases de sintese. Os autores afirmam ainda que um poder calorifico minimo de 8 MJ/Nm3 é o
suficiente para garantir o funcionamento estavel da microturbina sem afetar sua eficiéncia e que
poderes calorificos maiores que 11 MJ/Nm3 garantem condicGes operacionais muito proximas
das atingidas com gas natural.

Os efeitos do uso de syngas como combustivel suplementar em uma microturbina alimentada
com géas natural foram avaliados experimentalmente em [31]. Este estudo incluiu testes de
desempenho de microturbinas e queimadores. Os resultados mostraram que a eficiéncia do
motor cai cerca de 13% quando o combustivel passa de gas natural puro para uma mistura de
50% de GN e 50% de syngas.

2.2 Alternativas de gaseificacao
Nesta secdo sdo apresentadas as tecnologias de gaseificacdo que podem propiciar a producéao

de gases de sintese compativeis com a geracdo de energia a partir de microturbinas a gas.

2.2.1 Processo de gaseificacdo

A gaseificacdo € o processo de decomposi¢do térmica de matéria prima rica em carbono sob
atmosfera oxidante pobre que visa a producdo de gases combustiveis com potencial energético
a partir da remocao dos volateis da matriz de carbono da celulose e da hemicelulose que
compdem a biomassa. A lignina presente na biomassa, por ser um composto mais estavel, € de
dificil degradacdo térmica; entretanto, alguns estudos incluem a lignina na formacéo da fase
gasosa, produzindo mondxido de carbono e metano [32].

A gaseificacao e a combustao sdo processos termoquimicos semelhantes, no entanto apresentam
uma diferenca chave: enquanto a gaseificacdo aloca energia nas ligacGes quimicas do gas
produzido, a combustdo quebra as liga¢cdes quimicas do combustivel para liberar essa energia.
Por outro lado, o processo de gaseificacdo adiciona hidrogénio aos hidrocarbonetos obtidos da
biomassa ao mesmo tempo que retira carbono para produzir gases com elevada taxa hidrogénio-
carbono (H/C), enquanto na combustdo o hidrogénio e o carbono sdo oxidados, produzindo
agua e dioxido de carbono [33]. Em termos gerais, 0 processo de gaseificagdo de biomassa

segue as etapas descritas na Fig. 2.15.
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Figura 2.15 - Etapas do processo de gaseificacdo de biomassa

2.2.1.1 Meio gaseificante

O processo de gaseificacdo necessita de um meio gaseificante, também chamado de agente ou

fluido de gaseificacdo, que permita rearranjar a estrutura molecular da matéria prima (biomassa

neste estudo); para tal sdo normalmente utilizados vapor, oxigénio, ar, diéxido de carbono,

hidrogénio ou uma mistura destes. O meio gaseificante reage com o carbono sélido e com 0s

hidrocarbonetos mais pesados, transformando-os em gases de baixa massa molecular como CO

e Ha. A concentragdo de hidrogénio e o poder calorifico dos gases produzidos podem ser

incrementados consideravelmente em funcdo do meio de gaseificacdo, conforme mostra a

Tabela 2.2.

Tabela 2.2 - Poder calorifico e caracteristicas do processo de gaseificacdo em fungdo do meio gaseificante

. Poder
Meio . L
Gaseificante Calorifico Caracteristicas
[MJ/Nm?]
Gaseificacdo autossustentada, a mais simples e difundida. Resulta em alto
Ar 4,2-75 teor de nitrogénio, o que reduz significativamente o poder calorifico dos
gases de sintese
A taxa de reagdo é elevada, tem alta eficiéncia e produz gases de sintese de
Oxigénio 10,9-18.9 boa ql_Jalldade. Requer g procjuga’o de OX|ge_n|o puro, 0 g,ue demanda grandes
quantidades de energia; ndo é economicamente vidvel para pequenos
empreendimentos.
Este tipo de gaseificacdo tem natureza endotérmica e precisa de uma fonte
Vapor de agua 10,9-18,9  de calor externa, a temperatura de reagdo ndo € muito alta. Tecnologia
relativamente complexa, de dificil operacéo e controle.
Vapor de agua 115 Gaseificacdo autossustentada, o que evita a necessidade de fontes de calor
+ Oxigénio ' externas.
Os gases de sintese produzidos tém um poder cal6rico comparavel ao do
Hidrogénio 22,26-26,0  biogas. Porém, as condicdes de operacdo sao severas: alta temperatura, alta

pressdo e uma fonte propria de hidrogénio.

Fonte: Adaptado de [34]

O oxigénio é o agente gaseificante mais popular, pode ser fornecido através de ar atmosférico

ou na sua forma pura. A escolha de um agente de gaseificacdo especifico € determinante na



41

formagéo de produtos durante o processo de gaseificacdo, tal como apresentado na Fig. 2.16;
nesse diagrama ternario (carbono, hidrogénio e oxigénio) é possivel constatar que quando o
agente de gaseificacdo é oxigénio, a fracdo desse elemento presente nos gases produzidos €
elevada, assim como a parcela remanescente quando excedido o limite estequiométrico
(processo de combustdo) na forma de CO e CO», principalmente. Note-se também que quando

0 agente de gaseificacdo é oxigénio, a fracdo de hidrogénio nos gases de gaseificacdo tende a

diminuir, enquanto a fracdo de carbono aumenta.

H

O: Agente oxigénio
S: Agente vapor

H: Hidrogenagéo
P: Pirolise lenta

F: Pirdlise rapida

Combustivel | Combustivel | Produtos de
Sélido | Gasoso 1 Combustdo

|
Cco CO:
Figura 2.16 - Diagrama ternario C-H-O da gaseificacdo de sdlidos

Fonte: Adaptado de [33]

)

Dois parametros chave para o controle e monitoramento do gaseificador sdo a razdo de
equivaléncia (caso de gaseificagdo com ar) e a razéo vapor-biomassa (caso de gaseificagdo com
vapor); as equacles 2.1 e 2.2 descrevem esses parametros, respectivamente. No caso de
processos de gaseificagdo utilizando misturas de ar (tanto atmosférico como enriquecido) e
vapor como agente de gaseificacdo € necessario caracterizar o fluxo do meio gaseificante a

partir de ambos os parametros (ER e STBR).

(Bomassa)
Biomassa/gea _ AlReal

ER = = (2.1)
(L) ArEsteq
Biomassa/gsteq
rillvapor + r'numidade
STBR = - (2.2)

Mpjomassa — Mumidade
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No caso de gaseificacdo com vapor, a fracdo de hidrogénio presente nos gases resultantes é
maior e dessa forma a razdo hidrogénio-carbono (H/C) é favorecida. Quando o agente de
gaseificacdo é ar, a fragdo de nitrogénio (inerte) nos gases produzidos aumenta, e o0 poder
calorifico dos produtos é menor. Assim, a escolha de um meio gaseificante especifico, além de
influenciar o valor do poder calorifico do syngas produzido, tem também influéncia direta na

sua composicao quimica.

2.2.1.2 Etapas da gaseificacdo

Em termos gerais, ap0s o pré-tratamento (trituracdo, moagem, secagem, granulometria, etc) e
alimentacdo da biomassa, comega a primeira etapa da degradacdo térmica: a pirélise; nessa
etapa sdo produzidos gases, sélidos e liquidos. Logo, durante a etapa de reducéo, esses produtos
intermediarios reagem entre si junto com o agente de gaseificacdo até formarem os gases de
gaseificacdo, também conhecidos como gés de sintese ou syngas. A energia necessaria para
sustentar o processo de gaseificacdo vem, geralmente, de uma etapa exotérmica implicita de
combustdo ou, no caso de gaseificadores alotérmicos, de uma fonte térmica externa.

Durante o processo de gaseificacdo, ocorrem principalmente reacdes exotérmicas de oxidacéo
e reagBes endotérmicas de reducdo envolvendo fases solida e gasosa (Fig. 2.17). Apesar de
serem descritas sequencialmente, as etapas de pir6lise, combustdo e gaseificagdo ocorrem de

forma simultanea e néo é possivel delimita-las claramente.

Pré-Tratamento

v

CO, H2, CH4, H20

Alimentacédo Shift, craqueamento,
reforma, combustao /CO, H2, CH4, H20;
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(Alcatréo, nafta, élek | fase gasosa Craqueamento
—{ Pirdlise H I
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Figura 2.17 - Fases do processo de gaseificagdo
Fonte: Adaptado de [33]

CO, H2, CH4, H20;
CO2, Carbono nao
convertido




2.2.1.3 Aspectos bésicos da cinética da gaseificacéo

43

Algumas das reag¢bes quimicas do processo de gaseificacdo ocorrem instantaneamente enquanto

outras sdo demoradas e inclusive incompletas. As principais equac¢fes quimicas que descrevem

0 processo de gaseificagdo (Tabela 2.3) tém uma taxa de reacdo e uma extensdo finitas; a

velocidade da reacdo é quantificada por meio da taxa de reacdo (r) enquanto a extensdo

(progresséo da reacdo) é determinada através do estado de equilibrio.

Tabela 2.3 - Principais rea¢des durante o processo de gaseificacao

Reagdes Sélido-Gas

R1 (Boudouard) C+CO, < 2C0 + 172 kj /mol
R2 (Vapor) C + H,0 < CO + H, + 131 kJ /mol
R3 (Hidrogaseificacéo) C+ 2H, & CH, — 74,8 kJmol
R4 C+0,50, > CO—111kJ/mol
Reacdes de oxidacéo
R5 C+ 0, - C0O, —394 kj/mol
R6 €O+ 0,50, —» CO, — 284 kJ /mol
R7 CH, + 20, < CO, + 2H,0 — 803 kJ /mol
R8 H, + 0,50, - H,0 — 242 kJ /mol
Reacéo Shift
R9 CO + H,0 < CO, + H, — 41,2 kJ /mol
Reagdes de metanacéo
R10 2C0 + 2H, —» CH, + CO, — 247 kJ /mol
R11 CO + 3H, & CH, + H,0 — 206 kJ /mol
R12 CO, +4H, - CH, + 2H,0 — 165 kJ /mol
Reac0es de reforma de vapor
R13 CH, + H,0 & CO + 3H, + 206 kj /mol
R14 CH, + 0,50, > CO + 2H, — 36 kJ /mol

Fonte: Adaptado de [33]

No caso de uma reagdo simples como a apresentada na equagao (2.3)

nA+mBk—>pC+qD
for

onde a taxa de reagdo é dada por
n = kforcf?clgn
e sua reacdo reversa é dada por

nA+mBl<c—pC+qD

back

com uma taxa de reagdo reversa igual a

— brq
2= kbackCc CD

(2.3)

(2.4)

(2.5)

(2.6)
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0 estado de equilibrio é determinado através de
rn="r (2.7)
Substituindo as equacdes (2.4) e (2.6) na equacao (2.7) é possivel chegar em
kror CACE = KpackCe Cp (2.8)

Quando a reacdo comeca, a concentracdo dos reagentes A e B € elevada e, portanto, r; € alta,
enquanto a concentracio dos produtos C e D é nula. A medida que os reagentes interagem (a
concentracédo de A e B diminui), os produtos sdo formados (a concentracdo de C e D aumenta).
No caso da reacdo reversa, a concentracdo dos reagentes C e D ¢ elevada e, portanto, , € alta,
enguanto a concentracdo dos produtos A e B € nula. Quando as taxas de reacdo sao diferentes
(r, # ry), existe uma condicdo de ndo equilibrio e a reacdo quimica continua até ser atingido o
estado de equilibrio quimico (r; = r,), isto é, até as taxas de formacao de produtos e reagentes
se igualarem. Na condi¢do de equilibrio quimico ndo existe mais variacdo na concentracao de
reagentes e produtos, a energia livre de Gibbs do sistema é minima e a entropia do sistema é
maxima.

A constante da taxa de reacéo, k, depende diretamente da concentragdo dos reagentes e da
temperatura da reacdo. A relacdo entre k e a temperatura é descrita atraves da lei de Arrhenius

como segue

k = Aoe(_lf_T) (2.9

A razdo entre as constantes das taxas de reacdo direta e reversa (equacao (2.10)) é denominada
constante de equilibrio, Ke, e guarda estreita relacdo com a temperatura, mas independe da

pressdo da reacéao.

K, = kror _ COCP

= = 2.10
kback C}Cgl ( )

A variacdo da energia livre de Gibbs, AG, ¢ um importante pardmetro termodindmico que

depende da variacdo da entalpia e da variagdo da entropia,

AG = AH — TAS (2.11)
A constante de equilibrio também pode ser definida em funcéo da energia livre de Gibbs como
segue,

K, = () (2.12)
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A taxa de gaseificacdo do char é muito menor que sua taxa de producdo durante a etapa de
pirdlise da biomassa, assim o desempenho de um gaseificador depende muito mais da taxa de
gaseificacdo do que da taxa de pirolisacdo. O mecanismo de gaseificacdo depende em grande
medida do meio gaseificante; no caso de gaseificagdo com oxigénio ou ar, a reacdo gas-sélido
de Boudouard domina o processo; ja no caso do vapor como agente de gaseificacdo, a reagcdo
agua-géas, também conhecida como reacdo de vapor, impde-se. As principais rea¢oes solido-gas
da Tabela 2.3 que ocorrem durante a gaseificacdo séo R1, R2 e R3.

Na reacdo de Boudouard (R1), reagem o carbono presente no char e o dioxido de carbono
produzido em etapas previas. O resultado desta reagdo endotérmica € monoxido de carbono. A
taxa da reacdo de Boudouard, 1}, € dada pela taxa de Langmiur-Hinshelwood, que leva em

consideracdo a inibicdo do CO para quantificar a velocidade da gaseificacdo aparente [35].

kp1Pco, 1

1 (B2 g+ (),

r (2.13)

Quando a concentracdo de CO é baixa e seu efeito inibidor é desconsiderando e é possivel
simplificar a taxa da reacdo de Boudouard como segue

T, = Abe(_%)Pglozs_1 (2.14)
Em geral, os valores de energia de ativacdo (E) da reacdo de Boudouard para gaseificacdo de
char de biomassa estdo no intervalo de 200 kJ/kmol a 250 kJ/kmol e 0 expoente n oscila entre
0,4 e 0,6 [36]. A reacdo de Boudouard reversa tem uma relevancia destacada no caso de
gaseificacdo catalitica, uma vez que parte do carbono é depositado na superficie do catalisador,
reduzindo assim sua funcionalidade.
A taxa da reacdo de vapor (R2), r,, pode ser descrita atraves da forma de
Langmiur-Hinshelwood, levando em consideracao o efeito inibidor do hidrogénio e de outros

complexos como segue [37]

r — kW1PH20 S_1
v 1+ (kwl/kw3 )PH20 + (kWZ/kW3 )PH2

(2.15)

Alguns autores utilizam a versdo simplificada da taxa da reacdo de vapor a seguir

(-#r)pn 51
Tw = Aye\ RT/Py s (2.16)
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Valores tipicos de energia de ativagdo (E) na reacdo de vapor para gaseificacdo de char de
biomassa estdo no intervalo de 180 kJ/kmol a 240 kJ/kmol e o expoente n oscila entre 0,04 e
1,00 [33].

Durante a reacdo de hidrogaseificacdo (R3) € produzida grande parte do metano presente no
syngas. Quando o char recem devolatilizado é submetido a hidrogaseificacéo, a reacdo progride
rapidamente, o que pode levar & grafitizacdo do carbono e com isto ao decaimento da taxa de
reacdo. A reacdo de hidrogaseificacdo implica um aumento no volume de gas e com isto a
pressdo desempenha um papel importante no processo; elevadas pressdes e aquecimento rapido

promovem a hidrogaseificacao.

2.2.2 Reforma a vapor

E possivel produzir gases de sintese por meio da reforma direta de hidrocarbonetos. Nesse caso,
uma mistura de vapor e hidrocarbonetos séo obrigados a circular em presenca de um catalisador
a base de niquel entre 700 °C e 900 °C. A composicdo final dos gases resultantes depende de
varios fatores: a razdo H/C da alimentacdo, a proporcdo de vapor/carbono, a temperatura da
reacao e a pressdo do processo.

A mistura de CO e H» (principais componentes dos gases de sintese) obtida no processo de
reforma a vapor pode ser sintetizada posteriormente para produzir combustiveis liquidos ou
insumos quimicos. O mecanismo da reforma de vapor é apresentado nas equacdes 2.17, 2.18 e
2.19.

dm —n dm+n Idm —n

CrHy +—7—H,0 © CHy +—5—C0; (2.17)
CH, + H,0 & CO + 3H, (2.18)
CO + H,0 & CO, + H, (2.19)

A primeira reacdo direta é favorecida em altas press@es, pois implica um aumento no volume;
sua constante de equilibrio aumenta com a temperatura. J& a constate de equilibrio da reacéo
shift (equacdo (2.19)) diminui com a temperatura, esta reacdo é especialmente importante no
processo de gaseificacdo pois descreve a conversdo de mondxido de carbono e vapor em
hidrogénio; a reagdo shift (R9) é ligeiramente exotérmica e praticamente insensivel a mudancas
na pressao uma vez que ndo existe variacdo no volume. A taxa de producdo de hidrogénio da
reacao shift decresce levemente com o aumento da temperatura, dessa forma os melhores
rendimentos sdo obtidos em baixas temperaturas, porem nesse caso a velocidade da reacgéo é

menor e se faz necessario o uso de catalisadores.
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A taxa da reacdo shift é dada pela equacéo (2.20) [38].
Tror = kforCCOCHZO (2.20)

A constante da reacdo reversa obedece a equacao (2.21) [39].

47,29

Kpack = 126,2 € RT Cgo, Cy, (2.21)
Uma reacdo de vital importancia no processo de gaseificacdo é a combustdo de monoxido
carbono (R6) para fornecer calor ao processo. Esta reacdo € dita reversivel e sua taxa de reacdo
é dada pela equacdo (2.22) [39].

Tror = krorCcoCoy Chino (2.22)

A constante de reacéo reversa de combustdo de CO obedece a equagéo (2.23) [39].

167,47

Kpack = 5,18x108 e RT Cg, (2.23)

2.2.3 Gaseificadores de biomassa

Os equipamentos utilizados para gaseificar a biomassa sdo denominados gaseificadores e
podem ser classificados em funcdo de algumas variaveis, a saber [32]:

(i) Poder calorifico do géas produzido;

(i) Tipo de agente gaseificador;

(iii)Direcdo do movimento relativo da biomassa e do agente gaseificador;

(iv)Pressdo de trabalho;

(v) Tipo e forma da biomassa de alimentagéo.

Todo gaseificador tem uma etapa de pirélise implicita precedendo a etapa de gaseificacao e as
reacOes envolvidas podem ser analisadas separadamente, conforme descrito nas secfes 2.2.1.2
e2213.

Os gaseificadores comerciais modernos atendem diferentes demandas de produgéo e podem ser
usados inclusive para producéo de biocombustiveis liquidos submetendo o syngas a tratamentos
posteriores. A Fig. 2.18 mostra os intervalos de poténcia entregue por alguns dos gaseificadores

mais comuns.
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Leito fluidizado

Contra-corrente
'd 4

Co-corrente Leito arrastado

ra rl i ]
# 7 # 7

10 kW 100 kW 1 MW 10 MW 100 MW 1000 MW

Figura 2.18 - Escala de poténcias atingidas em funco do tipo de gaseificador
Fonte: Adaptado de [33]

Geralmente a performance de um gaseificador é medida em funcdo da qualidade dos gases de

sintese através da denominada eficiéncia de gas frio EGF (equacéo (2.24)) [40].

EGF = mSyngas X PCSyngas [_]

(2.24)

Mpiomassa X PCBiomassa

Os gaseificadores analisados nesta dissertacdo obedecem a classificacdo dada em funcdo do
movimento relativo da biomassa e do meio gaseificante, sdo eles:

(i) Gaseificador co-corrente (downdraft) com ar atmosférico;

(if) Gaseificador co-corrente (downdraft) com mistura de ar e vapor;

(iii) Gaseificador co-corrente (downdraft) com mistura de vapor e oxigénio;

(iv) Gaseificador co-corrente (downdraft) com ar enriquecido com oxigénio;

(v) Gaseificador de leito fluidizado duplo com vapor e ar suplementar.

Dependendo do meio gaseificante utilizado e do tipo de gaseificador é possivel obter diferentes
rendimentos em termos de producao, isto é, diferentes vazdes volumétricas de syngas para cada
quilograma de biomassa seca alimentada como descrito pela equacgéo (2.25).

Prod = — Vsyngas

Mpiomassa — Mumidade

(2.25)

2.2.3.1 Gaseificador co-corrente (downdraft)

E o tipo de gaseificador mais difundido. Neste equipamento, Fig. 2.19, as regides de combustio
e de reducdo estdo posicionadas em forma sequencial, a alimentacdo de biomassa € realizada
pelo topo enquanto o meio gaseificante € injetado na zona de combustdo diretamente (fluxos

descendentes), direcionando os produtos para a zona de reducéo.
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Alimentagao de

Biomassa
/\\//’\\\_/ﬂ
Secagem
\ Pirolise /

Agentede Y ————— Agente de
Gaseificac¢ao = Gaseificagio
Combustao
Redugao
Syngas¢— —>Syngas

Figura 2.19 - Gaseificador co-corrente
Fonte: Adaptado de [33]

Este gaseificador é projetado de modo que os alcatrdes e volateis provenientes da zona de
pirélise sejam direcionados para a zona de combustdo onde, em condi¢cBes de operacdo
controladas, sdo craqueados termicamente. Quando isto ocorre, esses alcatrdes sdo convertidos
em fase leve e coque e a mistura de gases na saida fica relativamente livre de alcatrdo. Sendo
assim, o arranjo da zona de combustdo € um fator critico nos gaseificadores co-corrente. Como
0 gas € liberado diretamente através da zona de reducdo, tende a apresentar quantidades
significativas de cinzas e fuligem, por esse motivo € necessario instalar um sistema de limpeza
de gases a montante do ponto de extracdo. A temperatura de saida dos gases pode atingir 0s
900 °C [32].

A producéo de gas combustivel livre de alcatrdo e volateis em um gaseificador co-corrente
requer cuidados especiais de desenvolvimento pois, além do projeto da garganta e do controle
do fluxo de ar, sdo particularmente vulneraveis ao arrasto de cinzas e a variagdo no teor de
umidade [32] [41].
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2.2.3.2 Gaseificador de leito fluidizado duplo

Este tipo de gaseificador, Fig. 2.20, foi desenvolvido em 1997 pela Vienna University of
Technology, tem suas regibes de combustdo e reducdo separadas fisicamente, vinculadas
através do leito fluidizado e dispostas em forma sequencial; cada uma delas é comportada por
um reator independente [42]. A alimentacdo de biomassa € realizada em varios pontos do reator
de gaseificacdo enquanto o meio gaseificante (vapor) é injetado em pontos estratégicos da
interface entre o reator de gaseificacdo e o reator de combustdo. Ar primario e ar secundario
sdo injetados de forma suplementar para otimizar a etapa de combustdo e estabilizar a
temperatura de operagéo.

Exaustio

Biomassa

Syngas

Biomassa

L

Vapor

Vapor

Ar Primario

R.G Reator de Gaseificacdo
R.C Reator de Combustdo
Figura 2.20 - Gaseificador de leito fluidizado duplo

Fonte: Adaptado de [43]

O gaseificador de leito fluidizado duplo é projetado de tal forma que os alcatrdes e volateis
resultantes da etapa de gaseificacdo sejam craqueados termicamente no proprio leito. Quando
isto ocorre, esses alcatrdes sao convertidos em fase leve e coque, 0s compostos mais densos

continuam no leito e circulam em direcéo ao reator de combustao; assim a mistura de gases de
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sintese, removida no topo do reator de gaseificacdo, fica relativamente livre de alcatrdo. A
temperatura dos gases de exaustéo pode atingir os 940 °C, enquanto a temperatura dos gases de
sintese pode chegar aos 870 °C [42].

No leito fluidizado as particulas de biomassa sdo mantidas suspensas e fluidizadas pelo fluxo
do meio gaseificante, criando melhores condicGes de transferéncia de calor e homogeneidade
da temperatura durante a reducdo, promovendo um intimo contato entre particulas e gases e
facilitando a circulacdo das particulas. Como resultado disto € possivel ter uma alta taxa de
reacdo gas-solido e uma temperatura uniforme em todo o leito. O leito deve ser aquecido
inicialmente por um combustivel auxiliar (GLP, carvao vegetal, etc.) e quando a temperatura
for suficientemente alta a biomassa é introduzida dando inicio ao processo de gaseificacéo.

Os estudos mais recentes em matéria de gaseificadores de leito fluidizado duplo focam na
alteracdo da matéria prima [44] [45] e na troca do material do leito [46] [47] visando customizar

a composi¢do dos produtos.

2.2.4 Novas tecnologias de gaseificacdo

2.2.4.1 Gaseificacdo por plasma

Na gaseificacdo por plasma, a elevada temperatura do plasma (gas ionizado) contribui para a
decomposicdo térmica dos hidrocarbonetos presentes na biomassa, especialmente quando se
lida com residuos solidos municipais. Alguns autores também denominam esta tecnologia de
“pirolise por plasma” uma vez que 0 processo consiste na desintegracdo térmica de um material
carbonoso em um ambiente pobre em oxigénio. O elemento fundamental deste tipo de
gaseificacdo é a pistola de plasma, uma regido do gaseificador que faz circular um gas inerte
através de um arco elétrico de alta intensidade para favorecer sua ionizacdo, tal como

apresentado na Fig. 2.21.
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l Alimentacdo de biomassa
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— > Syngas
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1 rore/

—» Residuos

Figura 2.21 - Gaseificador de plasma
Fonte: Adaptado de [33]

2.2.4.2 Gaseificacdo com agua supercritica

Neste tipo de gaseificacdo, Fig. 2.22, é utilizada agua acima do ponto critico (374 °C e
22,1 MPa) para decompor a biomassa visando reduzir a quantidade de alcatrdo e char
produzidos durante o processo. A gaseificacdo com agua supercritica mostra-se especialmente
interessante quando se lida com uma biomassa muito Umida, por exemplo uma biomassa com
um teor de umidade de 80% apresenta uma eficiéncia de gaseificacdo de apenas 10% quando é
processada através de gaseificacdo convencional, ja utilizando a gaseificacdo com &gua

supercritica o rendimento do processo pode atingir até 70% [33].
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Ar de combustdo + CH4
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L—» Gases de combustao
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Bombeamento de combustivel — —  Agua
com alto teor de umidade limpa

Figura 2.22 - Diagrama esquematico do gaseificador com agua supercritica.
Fonte: Adaptado de [33]

Fy

A gaseificacdo sob condi¢fes supercriticas oferece as seguintes vantagens:

(i) Baixa producdo de alcatrao;

(ii) Alto rendimento para biomassa Umida;

(iif)Em um Unico estagio é possivel produzir gas com alto teor de hidrogénio e baixo teor
de CO sem necessidade de reatores adicionais;

(iv) O hidrogénio € produzido em altas pressdes, tornando-o utilizavel para uso comercial;

(v) O diéxido de carbono pode ser separado facilmente gracas a sua alta solubilidade em
agua a alta pressao;

(vi)Baixa producéo de char;

(vii) Fécil separacdo de impurezas inorgénicas e elementos como enxofre e nitrogénio,

evitando o uso de filtros.

2.3 Metodos de producéao de ar enriquecido com oxigénio
Nesta secdo sdo descritas as principais tecnologias disponiveis para produgéo de ar enriquecido
com oxigénio. Ar enriquecido é utilizado na sec¢do 4.1.1 para testar a viabilidade técnica de

algumas variantes do sistema proposto.
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2.3.1 Destilagéo criogénica

Com este tipo de tecnologia é possivel obter uma pureza superior a 99% de oxigénio, com taxas
de producéo elevadas da ordem de 100 a 300 toneladas diarias [48]. Na prética, € o método
adotado pelas industrias de liquefacao de gases; o processo de destilacéo criogénica, Fig. 2.23,

usa colunas criogénicas, trocadores de calor, tubulacdes de resfriamento e grandes quantidades

L

de energia [49].
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Figura 2.23 - Diagrama do processo de destilacdo criogénica
Fonte: Adaptado de [49]

O processo de destilacdo criogénica pode ser dividido em cinco etapas, como segue:

(i) Filtracdo-compressdo: dentro de esta etapa o ar é limpo via filtragem e entdo
comprimido;

(if) Resfriamento: apés ser filtrado e comprimido, o ar precisa ser resfriado através de
trocadores de calor até atingir uma temperatura proxima da temperatura ambiente;

(ili)Remocdo de CO2 e vapor: apos o resfriamento é necessario retirar qualquer trago de
dioxido de carbono e umidade remanescente visando a obtengdo de um produto de alta
qualidade na saida;

(iv)Resfriamento criogénico e destilagdo: nesta etapa o ar € submetido a baixas temperaturas

e seus compostos séo separados dentro das torres criogénicas de destilagdo em funcao
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da massa especifica (da mesma forma que ocorre em processos de destilagéo
convencionais);

(v) Retirada e armazenamento: os produtos da destilacdo de ar (oxigénio e nitrogénio
principalmente) séo direcionados através de tubulacbes para armazenamento em

tanques ou para seu uso final.

2.3.2 Adsorcéo por variacdo da pressao (pressure swing adsorption)

Este método de producdo de oxigénio baseia-se na capacidade de adsorcdo seletiva de
nitrogénio de alguns materiais que formam um leito de material zeolitico (mineral poroso que
atua como peneira molecular). Com esta tecnologia é possivel obter uma pureza de cerca de
95%, com taxas de producdo pequenas e medias da ordem de 20 a 100 toneladas diarias, porem
requer elevadas quantidades de energia [48].

O ar atmosférico é filtrado, secado e comprimido antes de ser submetido ao processo de
adsorcdo (retencdo na superficie do material zeolitico). O leito adsorve o nitrogénio,
aumentando assim a concentracdo de oxigénio no fluxo de saida. Quando o leito esta saturado
de nitrogénio é necessario regenera-lo, isto é, liberar o nitrogénio acumulado reduzindo a
pressdo do sistema (dessorcdo). Como mostrado na Fig. 2.24, este tipo de sistema utiliza dois

leitos; enquanto um deles é pressurizado o outro € regenerado sem interrupcdo no fluxo de ar.

!

—>» Oxigénio

Adsorcéo de
nitrogénio

Liberagdo de
nitrogénio

>

f——=—= Gases residuais

o ,
< Valvula aberta
T Valwula fechada

Compressor

Figura 2.24 - Esquema do processo de adsorc¢do por variacdo de presséo
Fonte: Adaptado de [50]
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2.3.3 Separacao por membrana

Esta tecnologia, Fig. 2.25, baseada em fibras poliméricas ocas de permeabilidade seletiva,
apresentou um crescimento continuo nas Ultimas décadas como alternativa as tecnologias
supracitadas. O fluxo de ar de alimentagdo circula através da membrana formada por fibras
ocas, possibilitando a separacdo do oxigénio em funcdo da sua elevada taxa de permeabilidade;

0S compostos menos permedaveis sdo removidos junto com o nitrogénio,

Ar enriquecido
com oxigénio

Saida de

Entrada de ar nitrogénio

44

Taxa relativa de permeabilidade
co, 0, Ar N,

“Rapida” “Lenta”

Figura 2.25 - Sistema de separac¢do por membranas
Adaptado de [51]
A pureza obtida com este tipo de tecnologia encontra-se no intervalo de 25 a 40 % e o volume
de producdo na ordem de 10-25 toneladas diarias [48]. O rendimento relativamente baixo deste
tipo de tecnologia decorre das limitagdes de permeabilidade e seletividade dos polimeros
utilizados tradicionalmente, porém estudos recentes tém demonstrado que a troca do polimero
pode propiciar taxas de producao de oxigénio maiores (ar com até 90% de O3), o que desperta
interesse na indastria. Os materiais testados incluem ceramicas, membranas liquidas,
perovskite, substancias organicas, ligas organicas-inorganicas e polimeros avancados; alguns
desses materiais precisam de temperaturas muito elevadas para operar (700 a 800 °C), o que
implica um elevado gasto de energia e limita sua aplicabilidade, mesmo tendo taxas de

purificacdo altamente competitivas.
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3 METODOLOGIA DE PESQUISA

O trabalho desenvolvido seguiu estritamente a sequéncia de pesquisa apresentada na Fig. 3.1.
Em primeiro lugar foi formalmente estabelecido o problema de pesquisa feito um levantamento
do marco teorico das tecnologias envolvidas. Posteriormente, foram analisados casos de
sucesso e fracasso na implementacéo de tecnologias semelhantes, suas implicacdes reais em
termos de desempenho e seus indicadores de viabilidade econdmica. A partir dos dados
levantados, foi desenvolvido um modelo computacional e adoptadas algumas hipéteses (ponto
Otimo de operacdo, melhor relacdo da mistura oxidante-combustivel, ponto de equilibrio
financeiro, etc) que orientaram os esforcos da pesquisa visando testar a validade do sistema em
prol do alcance dos objetivos da se¢do 1.2. Foram realizadas varias simula¢bes computacionais
e analises numéricas com o propasito de contrastar quantitativa e qualitativamente os resultados
obtidos com dados experimentais e computacionais de outros autores, buscando aferir a
resposta do sistema proposto. Os resultados obtidos foram avaliados objetivando estabelecer
padrbes e relacbes de causa-efeito entre as variaveis analisadas. O capitulo 4 resume as

descobertas mais relevantes em relacdo a viabilidade técnica e econémica do novo sistema de

geracéo.
Definicdo do Pesquisa Pesquisa
Problema de Bibliograficae |——{ Exploratoriae
Pesquisa Documental Correlacional

Desenho Néo
Experimental de
Pesquisa

Formulacéo
de Hipdteses

Processamento Avaliagéo Resultados
de Dados econbmica

Figura 3.1 - Metodologia de pesquisa
3.1 Estratégias de modelagem e variantes propostas

O sistema proposto é apresentado de forma genérica na Fig. 3.2. Em termos gerais, a operacao

do arranjo é a seguinte: a biomassa, ja tratada, alimenta o gaseificador; os gases produzidos no
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gaseificador sdo direcionados para o ciclone, onde sdo removidas as particulas solidas
remanescentes; 0s gases de sintese limpos e secos sdo armazenados em um gasémetro e
posteriormente injetados na camara de combustdo da microturbina, onde é liberada a energia
quimica atraves do processo de combustdo, gerando energia mecanica durante a expansdo dos
gases dentro da turbina; finalmente a energia mecénica é convertida em eletricidade usando o
gerador elétrico que a microturbina j& possui. As cinzas originadas no gaseificador e as
particulas coletadas durante a etapa de limpeza séo transportadas e descartadas corretamente.

As variantes modeladas sdo enunciadas na Tabela 3.1.

Alimentagdo de

Biomassa
S Limpezae ™ .
> P —_—] Gasdmetro
Secagem -
Gaseificador R IR
Age.?.te d? Gases de
gaseificacdo Sintose
Ar Suplementar

(se necessario) \/

v

Residuos

Microturbina a Gas

Figura 3.2 - Esquema geral do sistema proposto

Tabela 3.1 - Variantes analisadas

Meio gaseificante

Variante Gaseificador Ar atmosférico Vapor de 4gua Ar enriquecido com oxigénio
1 X
2 Co-corrente X X
3 X X
4 X
5 Leito fluidizado duplo X X

Todas as variantes do sistema proposto foram modeladas utilizando o software AspenPlus®,
uma ferramenta de modelagem, projeto e monitoramento de processos quimicos, desenvolvida
pela Aspen Technology, Inc. A modelagem computacional utilizada ao longo desta pesquisa
teve uma abordagem de equilibrio termodindmico, também conhecida como modelagem de
minimizacao da energia livre de Gibbs. Neste caso as estimativas se basearam no alcance do

estado de equilibrio termodindmico, no qual é obtida a maxima converséo de energia possivel,
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as reacdes quimicas foram consideradas zero dimensionais e independentes do tempo, os efeitos
hidrodindmicos e cinéticos ndo foram levados em consideracdo dentro dos modelos para
microturbina e gaseificador conforme Sikarwar et. al [52]. Apesar das limitacdes da modelagem
de equilibrio termodinamico, principalmente o comportamento monoténico das curvas de
sensibilidade, os resultados obtidos foram satisfatorios e estdo em conformidade com as
descobertas divulgadas na literatura especializada.

O estudo econdmico das variantes do sistema proposto passiveis de implementacdo, sem
alteracdo estrutural da microturbina (PCI do syngas maior que 8 MJ/Nm? [22]), baseou-se nos
critérios VPL (valor presente liquido) e TIR (taxa interna de retorno) derivados do fluxo de
caixa esperado apdés a implementacdo do sistema de geracdo com e sem alavancagem
financeira; a TMA (taxa minima de atratividade) utilizada para estimar as receitas e despesas
foi atrelada ao WACC (weighted average cost of capital) do setor de energias renovaveis
conforme [53] e calculada através do CAPM (Capital Asset Pricing Model) para uma empresa
anfitria cuja estrutura de capital obedece a propor¢do apresentada na Fig. 3.3. O risco do
investimento foi avaliado por meio de simulacdo Monte-Carlo utilizando o software
Crystal Ball®.

Passivos
Capital proprio = 60 %
Ativos
Capital de terceiros = 40%

Figura 3.3 - Estrutura de capital da empresa anfitrid

Os resultados do modelo do novo sistema de geracéo foram validados por separado, isto €, 0S
diferentes modelos de gaseificador foram confrontados com dados da literatura especializada,
enguanto o modelo de microturbina foi validado a partir de relatorios operacionais do fabricante
e ensaios publicados em revistas especializadas. Como descrito na se¢édo 1.5, ndo existe registro
na literatura especializada de sistemas analogos ao aqui apresentado, fato que impossibilita a
validagdo minuciosa dos modelos de gaseificador de biomassa e microturbina a gas operando

conjuntamente.
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3.2 Modelo de gaseificador co-corrente

Para estimar a variacao do estado termodindmico dos diferentes processos que coexistem dentro
do gaseificador co-corrente foi utilizado o método Peng-Robinson com modificacGes
Boston-Mathias, recomendado para estabelecer o estado termodindmico de substancias néo
polares e medianamente polares, como hidrocarbonetos ndo derivados de petréleo. Para os
calculos das propriedades termodindmicas da fase de &gua livre do sistema foi implementado o
método IAPWS-95 (standard da International Association for the Properties of Water and
Steam estabelecido em 1995 e ainda vigente) considerando um fator de solubilidade (K) de 3.
O diagrama de blocos do modelo de gaseificador co-corrente desenvolvido é apresentado na
Fig. 3.4.

BIOMASSA
PIROZON
1
COMBUZON
[ DECOMPO |—> AGENTE «
:}<>Xi REDUZON
| S <
. ool PRODCOMB |——>
GASBRUTO

"" TRATAMEN

<

! SYNGAS

Figura 3.4 - Modelo de gaseificador co-corrente em AspenPlus®

Para o caso da biomassa, componente nao convencional de formula quimica desconhecida

(variavel), foi utilizada a caracterizacdo da matéria prima (pellets de madeira com 7,2% de
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umidade em base méssica e PCI de 18.940 kJ/kg) reportada por [54] contendo os resultados das

andlises imediata, elementar e de enxofre (Tabela 3.2).

Tabela 3.2 - Resultados das analises elementar, imediata e de enxofre dos pellets de madeira

Anélise elementar

Composto Base Magnitude
Cinza Seca massica [%] 0,2
Carbono Seca massica [%] 50,7
Hidrogénio Seca massica [%] 59
Nitrogénio Seca massica [%] 0,19
Cloro Seca massica [%] 0,005
Enxofre Seca méssica [%] 0,005
Oxigénio Seca massica [%] 43,0
Total 100
Analise imediata
Composto Base Magnitude
Volateis Seca massica [%] 85,4
Carbono Fixo Seca massica [%] 144
Cinza Seca massica [%] 0,2
Total 100
Anélise de enxofre
Pyritic Seca massica [%] 0
Sulfate Seca massica [%] 0
Organic Seca massica [%] 0,005

Fonte: [54]

As propriedades entalpia e densidade dos compostos ndo convencionais (cinza e biomassa)
foram parametrizadas utilizando os métodos HCOALGEN e DCOALIGT, respectivamente. O
método HCOALGEN baseia-se em correlagdes empiricas para estimar a entalpia de combustdo, a
entalpia de formacdo e o calor especifico do composto; ja& 0 método DCOALIGT baseia-se em
correlagcbes empiricas do IGT Institute of Gas Technology para determinar a densidade do
composto. Os parametros utilizados para acionar o método HCOALGEN séo apresentados na
Tabela 3.3.

Tabela 3.3 - Pardmetros de caracterizagdo da entalpia para substancias ndo convencionais em AspenPlus®

Parametro Cadigo Método de célculo Base de célculo
Entalpia de 5 Correlacdo IGT (Institute of Gas Analise imediata e analise
combustéo Technology) revisada elementar
Entalpia de 1 Correlacéo basica para entalpias de Analise elementar e analise de
Formacao combustdo enxofre

Calor especifico 1 Correlagdo de Kirov Analise imediata

Base de céalculo 1 Elementos constituintes a 25 °C e 1 bar -

O fluxo global foi definido como sendo MIXCINC, isto &, existe escoamento simultaneo de

substancias convencionais e ndo convencionais dentro do modelo (MIX=>MIXED: composto



62

convencional que participa durante o equilibrio de fases; CI=>CISOLID: composto
convencional que aparece em fase sélida mas nao participa do equilibrio de fases; e NC:
composto nao convencional) e a0 mesmo tempo nédo esta disponivel a distribuicdo do tamanho
de particulas solidas.

O modelo de gaseificador co-corrente, em AspenPlus®, foi desenvolvido para ser alimentado
com pellets de madeira e diferentes agentes de gaseificacdo: ar, vapor de agua, oxigénio puro
ou uma mistura destes. Os insumos requeridos para modelar a gaseificador co-corrente séo

descritos na Tabela 3.4.

Tabela 3.4 - Insumos utilizados para operar 0 modelo de gaseificador co-corrente em AspenPlus®

Componente Tipo Nome em AspenPlus® Formula Quimica
Biomassa Né&o Convencional - -
Nitrogénio Convencional NITROGEN N2
Oxigénio Convencional OXYGEN (o)}
Vapor de agua Convencional WATER H.0O

O modelo desenvolvido em AspenPlus® exige a definicdo das espécies quimicas formadas ao
longo de todo o processo de gaseificagcdo, inclusive durante as etapas intermediarias. A lista

completa de espécies consideradas neste estudo € apresentada na Tabela 3.5.

Tabela 3.5 - Espécies quimicas analisadas dentro do modelo de gaseificador co-corrente em AspenPlus®

Componente Tipo Nome em AspenPlus® Foérmula Quimica
Cinza No Convencional - -
Biomassa N&o Convencional - -
Carbono Convencional CARBON-GRAPHITE C
Mondxido de Carbono Convencional CARBON-MONOXIDE CO
Dioxido de Carbono Convencional CARBON-DIOXIDE CO,
Hidrogénio Convencional HYDROGEN Ha
Nitrogénio Convencional NITROGEN \P
Oxigénio Convencional OXYGEN 0
Vapor de agua Convencional WATER H.0
Metano Convencional METHANE CH4
Cloro Convencional CHLORINE CL;
Enxofre Convencional SULFUR S
Acido cloridrico Convencional HYDROGEN-CHLORIDE HCL
Ambnia Convencional AMMONIA NH3
Sulfeto de hidrogénio Convencional HYDROGEN-SULFIDE H.S
Dioxido de enxofre Convencional SULFUR-DIOXIDE SO,
Oxido nitrico Convencional NITRIC-OXIDE NO
Didxido de nitrogénio Convencional NITROGEN-DIOXIDE NO-

O modelo de gaseificador co-corrente é relativamente simples e utiliza os blocos descritos na
Tabela 3.6.



63

Tabela 3.6 - Blocos do modelo de gaseificador co-corrente em AspenPlus®

Bloco Tipo

Breve descricéo

PIROZON

RYield

Representando a zona de pirélise (PIROZON), foi
implementado um reator ndo estequiométrico
(RYield) que possibilita a definicdo dos produtos da
decomposicdo térmica sob atmosfera inerte que
ocorre no inicio do processo de gaseificacdo. A
temperatura de pirdlise foi fixada em 735 °C [55], a
pressdo em 1 bar e foram permitidas as fases liquida e
vapor. A producéo especifica de espécies quimicas foi
estimada usando as equacoes (3.1) a (3.9).

COMBUZON

RStoic

Representando a zona de combustdo (COMBUZON),
foi implementado um reator estequiométrico (RStoic)
que permite avaliar o processo de combustéo do char
produzido na etapa de pirolise. A temperatura de
combustdo foi fixada em 905 °C [40], a pressdo em 1
bar e foram permitidas as fases liquida e vapor. A
reacdo de combustdo foi automodelada pelo prdprio
bloco e limitada pela quantidade de oxidante presente
no agente de gaseificacéo.

REDUZON

RGibbs

Representando a zona de reducdo (REDUZON), foi
implementado um reator de reagdo rigorosa (RGibbs)
que determina as espécies formadas na sua saida a
partir da minimizacdo da energia livre de Gibbs. A
temperatura foi definida em 850 °C, a pressdo em 1
bar e foram considerados todos os compostos como
produtos.

Sep

TRATAMEN

Os gases de sintese obtidos inicialmente
(GASBRUTO) arrastam  varios  compostos
indesejados e  umidade.  Neste  separador
(TRATAMEN), que atua como filtro e secador, foram
removidos todos os contaminantes que alteram a
composicao dos gases de sintese.

A umidade da biomassa alimentada na regido de pirélise foi de 7,2%, ap0s pré-tratamento. As

equacOes (3.1) a (3.9), também descritas na sub-rotina A.1 do Apéndice A, definem a

distribuicdo dos produtos da etapa de pirdlise.

Faror = 00 46U 3.1

- 100 (1)

AGUAyyr = AGUA 3.2

ouT — 100 ( . )

CINZA = FATOR X uLT() 3.3

B 100 (33)
ULT(2)

C = FATOR x (3.4)

100
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H, = FATOR x Z2T®) 3.5

2 100 (35

N, = FaTOR x ZET) 3.6

2= 100 (3.6)

cL, = Faror x ZET®) 3.7

2T 100 3.7)

5 = Faror x ZET(©) 3.8)
B 100 3.

0, = FaToR x 2L 3.9

2T 100 (39)

Note-se que a variavel FATOR equivale a fracdo de massa total uma vez descontada a fracéo
de umidade; ja ULT € o vetor da analise elementar, em base seca, da biomassa que alimenta o
processo. As equacdes (3.1) a (3.9) utilizam as variaveis de importacdo e exportacao
apresentadas na Tabela 3.7.

Tabela 3.7 - Varidveis de importagéo e exportacdo da sub-rotina de pirdlise no modelo de gaseificador
co-corrente

Variavel Tipo Definicao
Compattr-Var
Stream=BIOMASSA
Substream=NC
Component=BIOMASSA
Attribute=PROXANAL
Element=1
Compattr-Vec
Stream=BIOMASSA

ULT Import variable Substream=NC
Component=BIOMASSA
Attribute=ULTANAL
Block-Var
Block=PIROZON
Variable=MASS-YIELD
Sentence=MASS-YIELD
ID1=H20
ID2=MIXED
Block-Var
Block=PIROZON
Variable=MASS-YIELD
Sentence=MASS-YIELD
ID1=CINZA
ID2=NC

AGUA! Import variable

AGUAOUT Export variable

CINZA Export variable

1 No caso da agua é necessario complementar a definigdo da variavel de importagdo usando o parametro
ELEMENT=1, isto &, citando o primeiro elemento do vetor correspondente a analise elementar da biomassa
previamente inserida no AspenPlus®. ID1 e ID2 definem a férmula quimica e a classificagdo do composto,
respectivamente.
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Export variable

Block-Var
Block=PIROZON
Variable=MASS-YIELD
Sentence=MASS-YIELD
ID1=C
ID2=MIXED

Export variable

Block-Var
Block=PIROZON
Variable=MASS-YIELD
Sentence=MASS-YIELD
ID1=H2
ID2=MIXED

Export variable

Block-Var
Block=PIROZON
Variable=MASS-YIELD
Sentence=MASS-YIELD
ID1=N2
ID2=MIXED

CL>

Export variable

Block-Var
Block=PIROZON
Variable=MASS-YIELD
Sentence=MASS-YIELD
ID1=CL2
ID2=MIXED

Export variable

Block-Var
Block=PIROZON
Variable=MASS-YIELD
Sentence=MASS-YIELD
ID1=S
ID2=MIXED

Export variable

Block-Var
Block=PIROZON
Variable=MASS-YIELD
Sentence=MASS-YIELD
ID1=02
ID2=MIXED

Durante a insercdo dos componentes do fluxo de alimentacdo (BIOMASSA) é necessario

incluir uma fracdo infinitesimal de cinza para habilitar a planilha de caracterizacdo deste

composto dentro do AspenPlus® sem afetar o balango atbmico apds a execucdo da sub-rotina

de pirolise.

Na zona de combustdo (COMBUZON) é necessario queimar parte do carbono (char) obtido

durante a etapa de pirdlise para atender a demanda térmica do processo todo. Contudo, dado

que se trata de um processo de gaseificacdo, a vazao de oxigénio é necessariamente menor que

a vazao estequiométrica, motivo pelo qual foi adotada uma razdo de equivaléncia especifica

como linha de base em fungéo do agente de gaseificacdo analisado.
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A quantidade estequiométrica de ar requerido para alcancar a combustdo completa da biomassa
descrita na Tabela 3.2 foi determinada através de uma simulacdo independente dentro do

Ar

—) = 5,537. Isto é, a cada
Biomassa Esteq

proprio AspenPlus®; assim, foi estabelecida a relacéo (

quilograma de biomassa sdo necessarios aproximadamente 5,54 kg de ar atmosférico (ou
1,29 kg de oxigénio) para alcancar uma combustao estequiométrica.

O fluxo de gas proveniente do reator de reducdo (GASBRUTO) é formado pelos gases de
sintese junto com varios compostos indesejados e umidade. No Ultimo separador
(TRATAMEN), que atua como filtro e secador, sdo removidos todos 0s contaminantes que
alteram a composicdo dos gases de sintese.

3.2.1 Adaptacéo para operar com ar atmosférico

No caso do uso de ar atmosférico como agente de gaseificacdo, a vazao deficitaria de oxidante
foi inserida no modelo de gaseificador co-corrente (Fig. 3.4) através da equacao (3.10), também

descrita na sub-rotina A.2 do Apéndice A.
AR = ER % 5,537 X BIOMASSA (3.10)
A equacdo (3.10) utiliza as varidveis de importacdo e exportacdo apresentadas na Tabela 3.8.

Tabela 3.8 - Caracterizag8o das varidveis utilizadas dentro do algoritmo para vazdo de ar no gaseificador
co-corrente

Variavel Tipo Definicéo
Stream-Var
Stream=AGENTE
AR Export variable Substream=MIXED
Variable=MASS-FLOW
Units=kg/hr
Parameter
Parameter no.=1
ER Tear variable Physical type=Dimensionles
Units=Unitless
Initial value=0,30
Stream-Var
Stream=BIOMASSA
BIOMASSA Import variable Substream=NC
Variable=MASS-FLOW
Units=kg/hr

A composicdo volumétrica final dos gases de sintese obtidos no gaseificador co-corrente,
utilizando apenas ar atmosférico como agente de gaseificacdo, apos limpeza e secagem, é

apresentada na Tabela 4.1.
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3.2.2 Adaptacdo para operar com ar atmosférico e vapor de agua

Ao utilizar uma mistura de ar atmosférico e vapor de dgua como agente de gaseificacdo é
necessario alterar levemente o modelo co-corrente originalmente apresentado na Fig. 3.4. Nesse
sentido, foi introduzido o adendo da Fig. 3.5. O novo fluxo AGENTE, que é injetado
diretamente na zona de combustdo (COMBUZON), é o resultado de misturar as vaz@es de AR
e VAPOR que alimentam o modelo. O fluxo AR segue a mesma logica descrita na se¢do 3.2.1.
Ja o fluxo VAPOR foi determinado através da equacdo (3.11), derivada da manipulacéo
algébrica da equagdo (2.2); essa nova equacdo foi inserida no modelo por meio da
sub-rotina A.3 do Apéndice A. As variaveis de importacdo e exportacdo utilizadas pela equagéo
(3.11) sdo descritas na Tabela 3.9.

VAPOR = STBR X (BIOMASSA — UMIDADE) — UMIDADE (3.11)
MIXER
< 0 o
&
< VAPOR <\I:|

Figura 3.5 - Esquema de adaptagdo do agente de gaseificacdo (ar atmosférico e vapor de 4gua) no modelo
co-corrente

A composicdo volumétrica final dos gases de sintese obtidos no gaseificador co-corrente,
utilizando uma mistura de ar atmosférico e vapor de dgua como agente de gaseificacdo, apos
limpeza e secagem, é apresentada na Tabela 4.2. O bloco utilizado pelo adendo da Fig. 3.5 é

caracterizado na Tabela 3.10.
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Tabela 3.9 - Caracterizacdo das variaveis utilizadas dentro do algoritmo para vazéo de vapor no gaseificador
co-corrente
Variavel Tipo Definicao

Stream-Var
Stream=VAPOR
VAPOR Export variable Substream=MIXED
Variable=MASS-FLOW
Units=kg/hr
Parameter
Parameter no.=2
STBR Tear variable Physical type=Dimensionles
Units=Unitless
Value=0,20 - 0,25-0,30-0,40-0,50-0,70-0,75-1,0-1,25
Stream-Var
Stream=BIOMASSA
BIOMASSA Import variable Substream=NC
Variable=MASS-FLOW
Units=kg/hr
Stream-Var
Stream=DECOMPO
UMIDADE Import variable Substream=MIXED
Variable=MASS-FLOW
Units=kg/hr

Tabela 3.10 - Bloco utilizado no adendo (ar atmosférico e vapor de 4gua) do modelo de gaseificador co-corrente

em AspenPlus®

Bloco Tipo Breve descricéo

MIXER Representando a zona de mistura (MIXER), foi
implementado um bloco misturador que possibilita a
juncéo dos fluxos AR e VAPOR. No caso de linha de
base foi utilizada uma razao de equivaléncia de 0,30 e
uma razdo vapor-biomassa de 0,40 visando otimizar o
poder calorifico do syngas.

Mixer

3.2.3 Adaptacédo para operar com vapor de dgua e ar enriquecido

Ao utilizar uma mistura de vapor de &gua e ar enriquecido como agente de gaseificacdo é
necessario alterar levemente o modelo co-corrente originalmente apresentado na Fig. 3.4. Nesse
sentido, foi introduzido o adendo da Fig. 3.6. O novo fluxo AGENTE, que € injetado
diretamente na zona de combustdo (COMBUZON), é o resultado de misturar as vazdes de ar
enriquecido (AR+02) e VAPOR que alimentam o modelo. O fluxo VAPOR segue a mesma

logica descrita na segéo 3.2.2. Ja o fluxo AR+02, produto da remocgéo parcial do nitrogénio
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(NITROGEN) presente no ar atmosférico (AR), foi fixado para uma razdo de equivaléncia de
0,25 e segue as fragdes de remogéo descritas na Tabela 3.11.

MIXER
-
- N
MEMBRANA
VAPOR <I\:I

Figura 3.6 - Esquema de adapta¢do do agente de gaseificacdo (vapor de dgua e ar enriquecido) no modelo
co-corrente

Tabela 3.11 - Concentragéo de oxigénio no fluxo AR+0O2 e fra¢Bes de nitrogénio removido no bloco

MEMBRANA
Concentracao volumétrica Concentracgéo . . A Split fraction de
L . ’ A Vazéo de nitrogénio . .
de oxigénio no fluxo volumétrica de nitrogénio removido nitrogénio no bloco
AR+02 no fluxo AR+0O2 [kg/h] MEMBRANA
[%] [%] ’ [
21 79 0,00 0,0000
25 75 21,89 0,2025
30 70 41,04 0,3797
35 65 54,73 0,5063
40 60 64,99 0,6013

A composicdo volumétrica final dos gases de sintese obtidos no gaseificador co-corrente,
utilizando uma mistura de vapor de agua e ar enriquecido como agente de gaseificacdo, apos
limpeza e secagem, é apresentada na Tabela 4.3. Os blocos utilizados pelo adendo da Fig. 3.6

sdo caracterizados na Tabela 3.12.
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Tabela 3.12 - Blocos utilizados pelo adendo (vapor de agua e ar enriquecido) do modelo de gaseificador

co-corrente em AspenPlus®

Bloco Tipo Breve descricdo
Representando a zona de mistura (MIXER), foi
implementado um bloco misturador que possibilita a
juncdo dos fluxos AR+O2 e VAPOR. No caso de

Mixer linha de base foi utilizada uma razéo de equivaléncia
de 0,25 e uma razéo vapor-biomassa de 0,20 visando
otimizar o poder calorifico do gés de sintese
produzido.

MIXER

N Para modelar o sistema de producéo de ar enriquecido
baseado em fibras poliméricas ocas (se¢do 2.3.3) foi
Sep utilizado um bloco de separagdo (MEMBRANA).
Dessa forma, foi produzido ar enriquecido com até
MEMBRANA 40% de oxigénio em base volumétrica.

3.2.4 Adaptacéo para operar com ar atmosférico e oxigénio (ar enriquecido)

Ao utilizar ar enriquecido com oxigénio como agente de gaseificacdo é necessario alterar
levemente o modelo co-corrente originalmente apresentado na Fig. 3.4. Nesse sentido foi
introduzido o adendo da Fig. 3.7. O novo fluxo AGENTE, que ¢ injetado diretamente na zona
de combustdo (COMBUZON), € o resultado da remocéo parcial de nitrogénio do fluxo original
de ar atmosférico (AR). A modelagem dos fluxos AR e NITROGEN segue a mesma logica
descrita na se¢do 3.2.3, porém para uma razdo de equivaléncia de 0,30 e satisfaz as fracdes de

remocao descritas na Tabela 3.13.

MEMBRANA
« AGENTE < AR <\I:I

J

Figura 3.7 - Esquema de adaptacdo do agente de gaseificacdo (ar enriquecido) no modelo co-corrente
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Tabela 3.13 - Concentracgdo de oxigénio no fluxo AGENTE e fracGes de nitrogénio removido no bloco
MEMBRANA

Concentracao volumétrica  Concentragdo volumétrica Split fraction de

Vazao de nitrogénio

de oxigénio no fluxo de nitrogénio no fluxo removido nitrogénio no bloco
AGENTE AGENTE [ka/h] MEMBRANA

[%] [%] : []

21 79 0 0

25 75 25,26 0,2025
30 70 47,37 0,3797
35 65 63,16 0,5063
40 60 75,01 0,6013

A composicdo volumétrica final dos gases de sintese obtidos no gaseificador co-corrente,
utilizando ar enriquecido como agente de gaseificacdo, apds limpeza e secagem, é apresentada
na Tabela 4.4.

3.3 Modelo de gaseificador de leito fluidizado duplo

Da mesma forma que no modelo de gaseificador co-corrente, 0 modelo de gaseificador de leito
fluidizado duplo utiliza 0 método Peng-Robinson com modificacdes Boston-Mathias e o
método IAPWS-95. O diagrama de blocos do modelo de gaseificador de leito fluidizado duplo
desenvolvido em AspenPlus® é apresentado na Fig. 3.8.

Para o caso da biomassa foi utilizada a matéria prima (pellets de madeira com 7,2% de umidade
em base massica) reportada por [54] cujas analises imediata, elementar e de enxofre sdo
descritas na Tabela 3.2. As propriedades entalpia e densidade dos compostos ndo convencionais
(cinza e biomassa) utilizaram os mesmos parametros do modelo co-corrente, apresentados na
Tabela 3.3, e o fluxo global foi definido como sendo MIXCINC.

O modelo de gaseificador de leito fluidizado duplo foi desenvolvido para ser alimentado com
pellets de madeira, vapor de agua e ar atmosférico. Os insumos requeridos para modelar o
gaseificador de leito fluidizado duplo sdo os mesmos utilizados no modelo de gaseificador
co-corrente (Tabela 3.4). Da mesma forma, as espécies quimicas formadas ao longo de todo o
processo de gaseificacdo no modelo de leito fluidizado duplo s&o analogas as descritas na
Tabela 3.5. O modelo de gaseificador de leito fluidizado duplo utiliza os blocos descritos na
Tabela 3.14.
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Figura 3.8 - Modelo de gaseificador de leito fluidizado duplo em AspenPlus®

A umidade da biomassa alimentada na regido de pir6lise foi de 7,2 %, ap0s pré-tratamento. A

sub-rotina que define a distribuicdo dos produtos da etapa de pirélise é a mesma utilizada no

modelo de gaseificador co-corrente (equacdes (3.1) a (3.9)) e também utiliza as variaveis de

importacdo e exportacdo apresentadas na Tabela 3.7.

Os fluxos de saida do separador (SEPARA), localizado a jusante do reator de recombinacéo

(RECOM), devem ser corretamente caraterizados. Isto é, a definicdo das fracOes de char

direcionadas para as zonas de combust&o e reducdo é um requerimento obrigatdrio para simular

satisfatoriamente o processo de gaseificacdo (Tabela 3.15). As fragOes de char direcionadas

para os reatores de combustao e reducéo foram estimadas atraves das equacgdes (3.12) a (3.15),

também descritas na sub-rotina A.4 do Apéndice A, em conformidade com as proporcoes

publicadas em [54], dadas em funcdo da temperatura da etapa de piro6lise (Fig. 3.9).



73

Tabela 3.14 - Blocos do modelo de gaseificador de leito fluidizado duplo em AspenPlus®

Bloco

Tipo

Breve descricéo

PIROZ O

RYield

Representando a etapa inerente de pir6lise (PIROZON), foi
implementado um reator ndo estequiométrico (RYield) que
possibilita a definicdo dos produtos da decomposicdo térmica sob
atmosfera inerte que ocorre no inicio do processo de gaseificagéo. A
temperatura de pirdlise foi definida em 735 °C, a pressdo em 1 bar e
foram permitidas as fases liquida e vapor. A produgédo especifica de
espécies quimicas foi estimada usando as equagdes (3.1) a (3.9).

RECOM

RStoic

Para modelar a formagéo de espécies intermediarias, resultantes da
decomposicao térmica durante a etapa de pirolise, foi implementado
um reator (RStoic) de recombinacdo (RECOM). A jusante deste bloco
aparecem, pela primeira vez, alguns tracos de CHa, HCL, NH3 e H3S,
além das espécies basicas que comp6em a biomassa.

COMBUZON

X

RStoic

Representando a zona de combustio (COMBUZON), foi
implementado um reator estequiométrico (RStoic) que permite
avaliar o processo de combustdo do char produzido na etapa de
pirélise. A temperatura de combustdo foi fixada em 920 °C [42], a
pressdo em 1 bar e foram permitidas as fases liquida e vapor durante
as reagBes. As reacdes quimicas foram autogeradas pelo reator e 0
elemento limitante foi carbono com fracdo de converséo de 95 %.
Note-se que neste caso a quantidade de char queimado é controlada
pela vaz&o de ar suplementar.

REDUZON

RGibbs

Representando a regido de reducdo (REDUZON), foi implementado
um reator de reacdo rigorosa (RGibbs) que determina as espécies
formadas na sua saida a partir da minimizacéo da energia livre de
Gibbs. No cenério de linha de base a pressao foi definida em 1 bar, a
temperatura do leito fixada em 850 °C e foram considerados todos 0s
compostos da Tabela 3.5 como potenciais produtos. Neste reator é
injetado o agente de gaseificacdo (VAPOR) e sdo obtidos os gases de
sintese (SYNGAS).

e

SEPARA

s

Sep

Os produtos da etapa de recombinacdo (FLUXREC) foram divididos
em dois fluxos: o primeiro (CHAR) foi direcionado para a zona de
combustdo (COMBUZON) visando sustentar a demanda térmica do
processo todo; o segundo (GAS+CHAR) foi direcionado para a zona
de reducdo (REDUZON). Para tal foi utilizado um separador (Sep)
que direciona 0 9% do char obtido durante a etapa de pirolise para a
regido de combustéo junto com as correspondes fra¢6es de hidrogénio
e oxigénio - ver Fig. 3.9-.

CHAMINE

Sep

Os produtos de combustdo (PRODCOMB) arrastam tanto gases
guanto solidos. Para separar os gases de exaustdo do char ndo
gueimado e das cinzas foi implementado um bloco (Sep) que
possibilita essa tarefa. Neste dispositivo é separado o char néo
gueimado (CHARNQ) que é logo direcionado para a zona de reducédo
(REDUZON) enquanto as cinzas e demais produtos da combustdo
(GASDCOMB) séo removidos do sistema.
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Composto Fracéo do fluxo CHAR Fracéo do fluxo GAS+CHAR
C 0,09 0,91
Cinza 1 0
H: Equacdo (3.12) Equagdo (3.14)
N2 0 1
02 Equacdo (3.13) Equagdo (3.15)
H20 0 1
S 0 1
CHq 0 1
HCL 0 1
NH3 0 1
H.S 0 1
cvaz x <34
Hycyar = 0,02 % TAZ' (3.12)
cvaz x <34
Ozcpar = 0,08 X W (3.13)
CVAZ x %
Hycpsicnar = 1 — 10,02 X TAZ, (3.14)
CVAZ X %
O2¢asicuar = 1 —10,08 % TAZ, (3.15)

As equacoes (3.12) a (3.15) utilizam as variaveis de importacdo e exportagdo apresentadas na

Tabela 3.16. Na regido de combustdo (COMBUZON) é necessario queimar parte do char

depositado no leito fluidizado, presente tanto na regido de combustdo quanto na regido de

reducdo, para atender a demanda térmica do processo todo. Dado que o processo de combustao

¢ executado de forma independente em relacdo ao processo de gaseificacdo, cabe a

possibilidade de ter uma oxidagdo completa no reator de combustdo sem prejuizo da operacéo

do reator de reducdo; nesse sentido é necessario estabelecer as razoes de ar-biomassa e

vapor-biomassa de forma independente.
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Figura 3.9 - Composicéo elementar do char como fungdo da temperatura da etapa de pirdlise no gaseificador de
leito fluidizado duplo
Fonte: Adaptado de [54]

O valor de linha de base para a vazéo de vapor foi estimado usando a equagéo (3.11), uma
STBR de 0,50 e os parametros publicados em [56]; j& a vazao de ar suplementar foi modelada
usando a equacdo (3.10) e uma ER de 0,25, considerando o carbono como elemento limitante
com fracdo de conversdo de 95%. Ao longo da analise descrita na se¢do 4.1.2 foram testados
diferentes valores de STBR e ER.

No caso especifico do gaseificador de leito fluidizado duplo, a equacdo (3.10) utiliza as
variaveis de importacdo e exportacdo apresentadas na Tabela 3.17 enquanto a equacdo (3.11)

utiliza as mesmas variaveis de importacdo e exportacdo da Tabela 3.9.
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Tabela 3.16 - Caracterizacdo das variaveis utilizadas dentro das sub-rotinas para quantificacdo de fracGes de char

no gaseificador de leito fluidizado duplo

Variavel

Tipo

Definigéo

HFRA

Export variable

Block-Var
Block=SEPARA
Variable=FLOW/FRAC
Sentence=FLOW/FRAC
ID1=MIXED
ID2=CHAR
ID3=H2

O2FRA

Export variable

Block-Var
Block=SEPARA
Variable=FLOW/FRAC
Sentence=FLOW/FRAC
ID1=MIXED
ID2=CHAR
ID3=02

CVAZ

Import variable

Mass-Flow
Stream=FLUXREC
Substream=MIXED

Component=C

Units=kg/hr

HVAZ

Import variable

Mass-Flow
Stream=FLUXREC
Substream=MIXED

Component=H2

Units=kg/hr

OVAZ

Import variable

Mass-Flow
Stream=FLUXREC
Substream=MIXED

Component=02

Units=kg/hr

CFRA

Import variable

Block-Var
Block=SEPARA
Variable=FLOW/FRAC
Sentence=FLOW/FRAC
ID1=MIXED
ID2=CHAR
ID3=C
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Tabela 3.17 - Caracterizacdo das variaveis utilizadas dentro da calculadora para vazao de ar suplementar no

gaseificador de leito fluidizado duplo

Variavel Tipo Definicao
Stream-Var
Stream=ARSUP
AR Export variable Substream=MIXED
Variable=MASS-FLOW
Units=kg/hr
Stream-Var
Stream=BIOMASSA
BIOMASSA Import variable Substream=NC
Variable=MASS-FLOW
Units=kg/hr
Parameter
Parameter no.=1
Tear variable Physical type=Dimensionles
Units=Unitless
Initial value=0,25

ER
(Razéo de equivaléncia)

3.4 Modelo de microturbina a géas

O modelo de microturbina a gas desenvolvido em AspenPlus® teve como referencial os dados
da ficha técnica da microturbina a gas C200, com poténcia nominal de 200 kW, fabricada pela
Capstone®, apresentados na Tabela 3.18.

Tabela 3.18 - Datasheet da microturbina a gas Capstone® C200?

Pardmetro Unidade de Medida Magnitude
Poténcia Elétrica kw 200
Tenséo \ 400-480 (32)
Frequéncia Hz 50-60
Eficiéncia Elétrica % 33
PCS de Referéncia MJ/Nm?3 30,7-47,5
Pressdo Maxima kPa 551
Vazdo de Combustivel (PCS) MJ/h 2400
Heat Rate MJ/kWh 10,9
Emiss6es NOx ppmvd <9
Vazdo Maxima de combustivel kg/h 57,85
Vazao Méaxima de combustivel ka/s 0,016
Vazao na Exaustéo kg/h 4648
Vaz&o na Exaustéo ka/s 1,29
Temperatura de Exaustdo °C 280
Fonte: [57]

2 Usando gas natural
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A vazdo de combustivel, considerando o baixo poder calorifico dos gases de sintese, foi
recalculada sem exceder os limites declarados pelo fabricante, ou seja, sem requerer alteragdes
estruturais do sistema de combustdo do motor. A Fig. 3.10 apresenta 0 modelo de blocos
utilizado para simular a microturbina Capstone C200 em AspenPlus®, assim como 0s
correspondentes fluxos de massa e trabalho de acordo com os estados termodinamicos definidos
na Fig. 2.1.

cc
> SYNGAS
>< 7l
4]
TURBINA
3
—< [5]
2]
REGENER
- Y
L8]
w
COMPRESS

v
(-]

Figura 3.10 - Modelo de microturbina a gas em AspenPlus®

Os blocos utilizados no modelo de microturbina a gas em AspenPlus® sdo apresentados na
Tabela 3.19.

Note-se que a quantidade de ar injetada na camara de combustdo do motor deve garantir que a
fragdo volumétrica remanescente de oxigénio na saida (fluxo 4) nédo ultrapasse 15% [57], para
tal foram definidas as equacdes (3.16), (3.17) e (3.18) visando atender a demanda de
comburente do gaseificador co-corrente usando uma mistura de ar enriquecido e vapor como
agente de gaseificacdo, do gaseificador co-corrente usando ar enriquecido como agente de

gaseificacdo e do gaseificador de leito fluidizado duplo, respectivamente. As equacdes (3.16) a
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(3.18) foram introduzidas no respectivo modelo usando a sub-rotina A.5 do Apéndice A e
utilizam as variaveis de importacdo e exportacdo apresentadas na Tabela 3.20.

A microturbina a gas simulada, operando em regime permanente, apresenta as caracteristicas
termodindmicas descritas na Tabela 3.21.

Tabela 3.19 - Blocos do modelo de gaseificador de leito fluidizado duplo em AspenPlus®

Bloco Tipo Breve descricéo
A transicdo entre os estados 1 e 2 foi modelada através de um bloco
de alteracdo de pressdo (Compr), representando o processo de
compressdo ndo isentropica do motor. A pressdo de descarga foi
Compr estabelecida em 551 kPa, a eficiéncia isentropica em 79,6 % e a
eficiéncia mecénica em 97,0 %. A vazao de ar admitido foi calculada
através das equagdes (3.16) a (3.18), também descritas na sub-rotina
A.5 do Apéndice A.
O processo de regeneracdo da microturbina a gas utilizou um
7N trocador de calor contracorrente (HeatX) para promover a
transferéncia de energia térmica desde os gases de exaustdo para o
REGENER HeatX ar comprimido que alimenta a cadmara de combustdo. O critério
utilizado para caracterizar o regenerador foi a temperatura de saida
do fluxo quente com abordagem de temperatura minima (precisao de
1°C).

COMPRESS

CcC
T Representando a cAmara de combustdo (CC), foi utilizado um reator

estequiométrico (RStoic) para modelar o processo de combustdo dos

><>< RStoic gases de sintese dentro da microturbina. Foram permitidas as fases
liquido e vapor, a temperatura do reator foi definida em 896,1 °C, a

pressdo em 551 kPa e as reagdes autogeradas pelo proprio bloco.

O processo de expansdo ndo isentrépica do motor (transicao entre os
estados 4 e 5) foi modelado através de um bloco de alteracdo de
Compr pressdo (Compr). A pressdao de descarga foi estabelecida em
100 kPa, a eficiéncia isentropica em 84,1 % e a eficiéncia mecanica

TURBINA

em 97,0 %.
AR, = 630.03 x stpm + 1443.10 (3.16)
AR, = 610.94 x stpm + 1289.50 (3.17)

AR, = —3.31 x VAPOR + 3406.80 (3.18)
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Tabela 3.20 - Caracterizacdo das variaveis utilizadas dentro da sub-rotina para vazao de ar de combustao na

microturbina a gas

Variavel Tipo Definicao
Stream-Var
Stream=VAPOR
VAPOR Import variable Substream=MIXED
Variable=MASS-FLOW
Units=kg/hr
Block-Var
Block=MEMBRANA
Variable=FLOW/FRAC
ID1=MIXED
ID2=NITROGEN
ID3=N2
Stream-Var
Stream=1
AR1 Export variable Substream=MIXED
Variable=MASS-FLOW
Units=kg/hr

N2SPLIT Import variable

Tabela 3.21 - Principais caracteristicas termodindmicas da microturbina a gas Capstone® C200°

Parametro Ur':;lciz?gade Magnitude

Eficiéncia Isentrépica do % 79,60
Compressor

Eficiéncia Mecénica do % 97.00
Compressor

Eficiéncia Iseptroplca da % 84.10

Turbina
Eficiéncia Mecanica da Turbina % 97,00
Razédo de Pressao [-1 5,51

Vazao Maxima de combustivel kg/h 173,55

Vazdo Maxima de combustivel kgls 0,048%

T1 °C 25,00

T2 °C 256,57

Ts °C 588,98

Ta °C 896,10

Ts °C 591,15

To oC Varia em funcéo da qualidade do syngas. Consultar os

resultados da secdo 4.1 para cada variante analisada

Fonte: Adaptado de [57] [58]

3 Usando gases de sintese
4 Valor estimado conforme Apéndice E
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3.5 Modelo de estudo econdmico

A viabilidade econbmica das variantes passiveis de implementacdo foi determinada através das
etapas descritas no fluxograma da Fig. 3.11, utilizando moeda internacional (délar americano
especificamente). Trata-se de um modelo convencional para teste de viabilidade econémica de

projetos, complementado com analise de risco.

Caracterizacédo Verificagdo do
técnica da variante potencial de geracdo

Atende aos
critérios técnicos
minimos?

Variante
descartada

Estimativa de
custos, despesas
e receitas

Financiamento

Definicdo da taxa de
juros, periodo de
caréncia e sistema de
amortizacdo

Y

Avaliacéo de critérios
de decisdo

Quantificacdo
do risco

Figura 3.11 - Sequéncia de etapas do estudo de viabilidade econémica das variantes de interesse

Depois de estabelecer se o gaseificador consegue efetivamente acionar a microturbina a gas sob
as condigdes de interesse, isto é, uma vez verificado que o syngas gerado atinge um PCI maior
que 8 MJ/Nm3, foram estimadas as despesas, receitas e os CAPEX (Capital Expenditures) de
cada sistema de gaseificacdo tecnicamente viavel. Ja os custos da microturbina, da unidade de
separacdo de ar (quando aplicavel) e do gerador de vapor (quando aplicavel) foram consultados
junto aos fabricantes. Os CAPEX do sistema de gaseificacdo foram estimados seguindo a

metodologia CCS (Capital Cost Scaling) [33] [59], utilizando os indices anuais de custo
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apresentados na Tabela 3.22 e tomando como referéncia os or¢gamentos publicados em [60]
[61].

Tabela 3.22 - indices anuais de custos

Ano Indice anual de custo
2011 585,7
2012 584,6
2013 567,3
2014 576,1
2015 556,8
2016 541,7
2017 567,5
2018 603,1
2019 620,0°
Fonte: [62]

A correcdo dos valores das despesas de capital (metodologia Capital Cost Scaling) segue a

I6gica descrita a seguir:

(i) Ajuste de escala de tamanho (poténcia): o investimento em bens de capital, destinados
a geracdo de energia, pode ser facilmente estimado a partir de dados de sistemas
semelhantes, mesmo tendo poténcias diferentes, quer seja usando custos especificos

(equacdo 3.19) quer seja atraves de custos e poténcias de referéncia (equacao (3.20)).

Cs =K, X P, (3.19)
Rs Z
Cs = C [P—O] (3.20)
Onde,
R
In (=&
z= - (RCZ) (3.21)
In (h)
RPZ

(if) Ajuste de escala de tempo: precos atualizados de componentes e sistemas altamente
especializados, como os utilizados dentro dos modelos desenvolvidos, sdo de dificil

obtenc&o junto ao fabricante. No entanto, é possivel tomar precos publicados em anos

5 Valor estimado a partir das publicacGes parciais de 2019 da Chemical Engineering Magazine
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anteriores e fazer estimativas realistas trazendo-os ao valor presente atraves da equacao
(3.22).

Iy
Csq = Csp E] (3.22)
O ajuste simultaneo das escalas de tempo e tamanho (poténcia) permite ter uma boa
aproximacdo do investimento requerido em bens de capital para 0 componente ou sistema de
geracdo avaliado.

A andlise de risco foi desenvolvida no software Crystal Ball®, ferramenta computacional da
Oracle Corporation™ que possibilita a modelagem, previsdo e otimizacdo de cenarios com
algum grau de incerteza através de simulacGes estocasticas Monte Carlo. Os pressupostos

(variaveis com algum grau de incerteza) adotados durante o estudo de risco, foram:

(i) Os custos de operacdo e manutencdo do sistema de gaseificacao;

(ii) Os custos de operagdo e manutencdo da microturbina a gas;

(iii)A tarifa de energia da concessionéria;

(iv)O preco da biomassa;

(v) A cotacdo do ddlar americano;
Os custos de operacdo e manutencdo para sistemas de gaseificacdo (sem incluir biomassa)
oscilam no intervalo de 3,5 a 5,7 % do seu CAPEX conforme [63]. Neste estudo foi tomado
como parametro de partida o valor médio (4,60 %) e durante o estudo de risco foram
incorporados os limites inferior e superior através da distribuicdo triangular da Fig. 3.12, cujos

principais parametros sao apresentados na Tabela 3.23.
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Figura 3.12 - Distribuicdo triangular para custos de operacéo e manutencdo em sistemas de gaseificagdo
(a) Probabilidade (b) Probabilidade acumulada

Tabela 3.23 - Pardmetros da distribuicdo triangular para custos de operacdo e manutencdo em sistemas de

gaseificacdo como porcentagem do CAPEX

Paradmetro Unidade Magnitude

Minimo % 3,50
Mais provéavel % 4,60
Maximo % 5,70
P95 % 3,85

P90 % 3,99

P50 % 4,60

P10 % 5,21

P5 % 5,35
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Os custos operacionais para a microturbinas a gas foram estimados em 1,9 ¢/kWh, a partir de
[64], com limites inferior e superior de 1,8 ¢/kWh e 2,0 ¢/kWh durante a analise de risco,
respectivamente. A distribuicdo de probabilidade para esta variavel é apresentada na Fig. 3.13

e seus principais parametros sdo resumidos na Tabela 3.24.
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(b)

Figura 3.13 - Distribuigdo triangular para custos de operagdo e manuten¢do de microturbinas a gas
(a) Probabilidade (b) Probabilidade acumulada

O valor de referéncia para os custos de operacdo e manutencao de microturbinas a géas utilizado

durante as avaliagbes econdmicas da se¢édo 4.2 foi 1,9 ¢/kWh.
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Tabela 3.24 - Pardmetros da distribuicdo triangular para custos de operacdo e manutencdo de microturbinas a gas

como funcéo da quantidade de energia elétrica gerada

Pardmetro Unidade Magnitude

Minimo us$ 0,0180
Mais provavel uUss$ 0,0190
Maéaximo uUss$ 0,0200
P95 US$ 0,0183

P90 US$ 0,0184

P50 uUss$ 0,0190

P10 uUss$ 0,0196

P5 uUss$ 0,0197

As receitas (economias produto da geracdo propria) foram projetadas a partir da tarifa da
energia elétrica atualmente praticada pela Companhia Energética de Minas Gerais (CEMIG),
levando em consideracdo o histdrico de incrementos dos ultimos anos. Para estimar as tarifas
dos proximos 15 anos (vida til do projeto, conforme Tabela 2.1) foi utilizada a distribuicédo
lognormal da Fig. 3.14, produto do ajuste do proprio histérico da CEMIG, estendendo a anélise
até o horizonte de vida util do empreendimento. Os parametros caracteristicos da referida
distribuicdo séo resumidos na Tabela 3.25.

O valor de referéncia para a tarifa de energia elétrica, antes de impostos, no caso base, durante
as avaliaces econdmicas da secdo 4.2 foi 0,1614 US$/kWh (tarifa vigente em dezembro de
2019).
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Figura 3.14 - Distribuicdo lognormal para a tarifa elétrica da concessiondria (antes de impostos)
(a) Probabilidade (b) Probabilidade acumulada

Tabela 3.25 - Parametros da distribuicdo lognormal para a tarifa de energia elétrica (antes dos impostos)

Paradmetro Unidade Magnitude
Média us$ 0,1954
Desvio padréo Us$ 0,0822
Desvio padrao logaritmico uUs$ 0,4036
Desvio padrao geométrico US$ 1,4973
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Outra varidvel com algum grau de incerteza durante o estudo de viabilidade econdmica foi o
preco da biomassa. Dado que o histdrico de pregos da biomassa utilizada (pellets de madeira)
ndo esta disponivel, foi necessario implementar uma distribuicdo empirica derivada dos precos
disponiveis no mercado (Fig. 3.15). Os parametros caracteristicos da distribuicdo para o preco

da tonelada de pellets s&o resumidos na Tabela 3.26.
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Figura 3.15 - Distribuicdo extremo maximo para o preco da biomassa (a) Probabilidade (b) Probabilidade

Probabilidade Acumulativa

acumulada

O valor de referéncia para o preco da biomassa utilizado durante as avalia¢cdes econdémicas da
secdo 4.2 foi 126,37 US$/ton [65].
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Tabela 3.26 - Parametros da distribuicdo extremo maximo para o preco da biomassa

Parametro Unidade Magnitude
Escala Us$ 14,06
Mais provavel Uss$ 118,25
P5 US$ 160,01
P10 US$ 149,89
P90 uUs$ 106,52

A variacdo da cotacdo do dolar foi determinada a partir do ajuste estatistico do histdrico dos
ultimos doze meses conforme dados publicados por [66]. Os referidos registros podem ser
ajustados através da distribuicdo Gama da Fig. 3.16. Os parametros carateristicos desta
distribuicdo sdo resumidos na Tabela 3.27. O valor de referéncia para a cotacdo do ddlar,
utilizado durante as avaliacbes econdmicas da se¢do 4.2 foi 4,07 R$/USD (cotacdo em 17 de
dezembro de 2019 [66]).

A taxa minima de atratividade TMA do sistema foi atrelada ao custo médio ponderado de capital
WACC (Weighted Average Capital Cost) de uma empresa do setor de energia renovavel, sob o
suposto de uma estrutura de capital cujos passivos possuem a proporc¢do 60 % de capital proprio
e 40 % de capital de terceiros. O custo médio ponderado do capital WACC foi determinado
através do modelo de precificacdo de ativos CAPM (Capital Asset Pricing Model). Nesse
sentido, via equacdo (3.23), foi determinado o custo do capital préprio Re a partir do fator f do

setor [53], da taxa de retorno fixo Rr [67] e da taxa de retorno do mercado Rwm [68].

Onde: Rp = 4,5% a.a (taxa Selic); Ry = 13,00% a.a (rendimento esperado para projetos
produtivos) e f = 0,4517; portanto R; = 8,34% a.a. Note-se que neste caso o0 spread é de
8,50% a.a.

De posse do custo de capital proprio (Rg), foi estimado o WACC do empreendimento atraves
da equacdo (3.24) usando a estrutura de passivos da Fig. 3.3 e a taxa de financiamento
Rp = 13,28% (ver Tabela 3.28).

WACC = Ry x DD x (1 — IR) + Ry X EE (3.24)

Onde: DD = 0,40; EE = 0,60; Rp = 13,28% a.a; R = 8,34% a.a e IR = 0% uma vez que
a economia resultante da implementacdo do sistema proposto é isenta de tributagdo.
Portanto WACC = 10,32% a.a.
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Tabela 3.27 - Pardmetros da distribuicdo Gama para a cotacdo do délar americano
Parametro Unidade Magnitude
Forma [-1 4,80
Coeficiente de variagéo [-1 0,04
Obliquidade [-1 0,91
Escala R$/US$ 0,08
P100 R$/US$ 3,57
P90 R$/US$ 3,75
P50 R$/US$ 3,91

P10 R$/US$ 4,16
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Uma vez conhecidos os valores de investimento, receita e despesas, foram analisados os fluxos
de caixa dos sistemas passiveis de implementacao (ver Tabela 3.1 e Fig. 4.33) nos cenarios com
e sem financiamento. A linha de crédito utilizada para alavancar o investimento foi a Finame
(Financiamento de Maquinas e Equipamentos) do BNDES, que permite financiar até 100% do
capital necessario para aquisi¢do de equipamentos, com prazo de pagamento de até 120 meses
e caréncia de até 24 meses. Considerando o spread médio dos repassadores de crédito no
BNDES Finame para micro, pequenas e médias empresas, a taxa final projetada € de
13,28% a.a. [69]. Os dados basicos do financiamento séo apresentados na Tabela 3.28 e o plano
completo de financiamento pode ser consultado nos apéndices B, C e D para as variantes
tecnicamente viaveis do sistema proposto.

De posse das distribuicbes de probabilidade, foi quantificado o risco do projeto se tornar
inviavel a partir de uma simulacdo Monte-Carlo com 100.000 avaliag6es e nivel de confianca
de 95%, considerando os limites inferiores admissiveis dos critérios econdmicos de deciséo,
isto €, VPL=US$ 0 e TIR=WACC=TMA=10,32% a.a.

Tabela 3.28 - Dados chave do financiamento Finame BNDES

Pardmetro Unidade Magnitude
Taxa efetiva mensal % 1,04
Taxa nominal anual % 12,53
Taxa efetiva anual % 13,28
Sistema de Amortizacdo - SAC
Prazo Anos 10
Caréncia Anos 2
Montante a financiar R$ Depende da variante a implementar. VVer apéndices B, Ce D
Amortizacdo anual R$ Depende da variante a implementar. VVer apéndices B, Ce D

Fonte: [69]
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4 RESULTADOS

Os modelos de gaseificador de biomassa e microturbina a gas, aferidos a partir dos dados
reportados na literatura especializada, foram submetidos a varias rodadas de simulacdo visando
identificar os parametros chave de operacdo e o comportamento do sistema sob diferentes
condigdes operacionais. O estudo econdmico foi desenvolvido apenas para as variantes com

potencial técnico de implementacéo.

4.1 Viabilidade técnica

4.1.1 Sistema baseado em gaseificador co-corrente

Para este tipo de gaseificador recomenda-se operar acima dos 800 °C [41] visando otimizar as
taxas de conversdo do carbono e de producédo de gas. No estudo de linha de base foi adotada a
temperatura de 850 °C para a zona de reducdo, conforme valores reportados em
Rabou et al. [22] e, a0 mesmo tempo, para facilitar a comparagdo com os resultados do
gaseificador de leito fluidizado duplo da secdo 4.1.2; contudo, o efeito da variagdo da
temperatura média de gaseificacdo também foi analisado através do estudo de sensibilidade de
cada variante. A operacdo da microturbina a gas em condicdes aceitaveis é alcancada quando
utilizados gases de sintese com PCI maior que 8 MJ/Nm?3; ja para syngas com PCI maior que
15 MJ/Nm® é possivel atingir a poténcia nominal do motor, conforme reportado em
Rabou et al. [22].

4.1.1.1 Operacgdo com ar atmosférico

Os resultados para o gaseificador co-corrente utilizando apenas ar atmosférico como agente de
gaseificacdo sdo resumidos na Tabela 4.1. Note-se que o poder calorifico inferior dos gases de
sintese nesta variante do sistema (6,10 MJ/Nm?®) é baixo demais para sustentar a operacéo da
microturbina (operacdo aceitavel acima dos 8 MJ/Nm?®), inclusive sob carga parcial. Como
critério de aquiescéncia foi adoptada a localizagdo do PCI do syngas produzido dentro do
boxplot da Fig. 4.1 (desprezando os outliers), nesse sentido foi aceito o modelo apenas quando
0 PCI esteve entre os quartis 1 e 3, guardando assim as devidas proporg¢des em relacdo aos
dados disponiveis na literatura especializada.

A partir da Fig. 4.2 pode ser verificado que nesta variante do sistema o teor volumétrico de

nitrogénio no gas de sintese € bastante expressivo e aumenta rapidamente com o incremento da
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razdo de equivaléncia ER. O poder calorifico inferior do syngas mostra uma forte dependéncia

das fracGes de mondxido de carbono e hidrogénio; além disso, nota-se uma acentuada reducao

do PCI do syngas a medida que a fracdo de nitrogénio aumenta. A fracdo de metano mostra-se

desprezivel.

Tabela 4.1 - Validacdo dos resultados do modelo de gaseificador co-corrente utilizando apenas ar atmosférico

como agente de gaseificagcdo

Unidade de .
Parémetro ] Magnitude
medida
Este
Fonte N/A [70] [22] [71] [55]
modelo
Temperatura média da
) - °C - 850 - 800 850
regido de gaseificacéo
H2/CO [-] 0,65 0,41 0,68 0,94 0,77
Razao de equivaléncia [-1 0,36 - 0,36 0,27 0,30
Cavacode  Pelletsde Folhasde Cavaco de Pellets de
Biomassa N/A ) ) ) )
madeira madeira palma madeira madeira
Poder calorifico
] . MJ/Nm3 5,43 6,00 6,51 4,86 6,10
inferior
Composicéo
H: % 15,23 6,90 21,04 18,29 22,45
CO % 23,04 16,90 31,63 21,31 29,13
CO2 % 16,42 15,30 5,07 11,36 6,72
CH4 % 1,58 4,20 0,02 0,2 5,44x107°
N2 % 44,23 52,00 42,22 48,84 41,69
Outras espécies % 0,50 4,70 0,02 - -
5,00 5.25 5,50 5,75 6,00 6,25 6,50

2

Poder Calorifico Inferior [MJ/Ncum]

2

Figura 4.1 - Boxplot para o PCI do syngas produzido a partir do gaseificador co-corrente, usando ar atmosférico

como agente de gaseificacdo
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Figura 4.2 - Comportamento da composic¢do volumétrica e do PCI do gas de sintese em fun¢éo da vazéo de ar

atmosférico alimentado no gaseificador co-corrente

A superficie apresentada na Fig. 4.3 descreve o comportamento da razdo H2/CO em func¢éo da
vaz&o de ar atmosférico e da temperatura média da regido de reducéo. E possivel constatar que
no cenario com elevadas vazdes de ar (altas razdes de equivaléncia) e baixas temperaturas a
razdo Ho/CO apresenta um valor de pico (0,93); no entanto, o teor de CO é sempre maior que 0
teor de hidrogénio (a razdo H./CO é sempre menor do que 1). Em geral, a razdo H./CO decresce
com o aumento da temperatura.

A temperatura da zona de reducdo € um parametro de especial relevancia no sistema proposto;
na Fig. 4.4 é apresentada a relacdo entre esta variavel e a eficiéncia de gas frio (equacéo (2.24)),
o0 poder calorifico inferior do syngas e sua taxa de producgéo (equacao (2.25)). Note-se que neste
caso a EGF e o PCI do gés de sintese séo favorecidos pelo aumento da temperatura, enquanto
a taxa de producéo decai, isto é, a medida que aumenta a qualidade do syngas o volume gerado

diminui.
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Como foi reportado em Atnaw et al. [71] e Begum et al. [72], as espécies que formam o gés de
sintese no modelo co-corrente (utilizando apenas ar atmosférico como agente de gaseificacao)
tém um comportamento quase linear em relacdo a temperatura de gaseificacdo, tendéncia
condizente com os resultados obtidos nesta pesquisa e facilmente constatavel a partir da
Fig. 4.5.
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Figura 4.5 - Variacao da composicao volumétrica do gas de sintese em funcéo da temperatura de reducdo no

gaseificador co-corrente usando apenas ar atmosférico como agente de gaseificacdo

4.1.1.2 Operagdo com mistura de ar atmosférico e vapor

Os resultados para o gaseificador co-corrente utilizando uma mistura de ar atmosférico e vapor
de agua como agente de gaseificacdo sdo resumidos na Tabela 4.2. Note-se que o poder
calorifico inferior dos gases de sintese nesta variante do sistema (5,71 MJ/Nm?) também & baixo
demais para sustentar a operagdo da microturbina (operacio aceitavel acima dos 8 MJ/Nm?),
inclusive sob carga parcial. Como critério de aquiescéncia foi adoptada a localizacdo do PCI do
syngas produzido dentro do boxplot da Fig. 4.6 (desprezando os outliers), nesse sentido foi
aceito o modelo apenas quando o PCI esteve entre os quartis 1 e 3, guardando assim as devidas

proporgdes em relagdo aos dados disponiveis na literatura especializada.
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Tabela 4.2 - Validacdo dos resultados do modelo de gaseificador co-corrente utilizando ar atmosférico e vapor de

agua como agente de gaseificacao

Unidade
Pardmetro de Magnitude
medida
Este
Fonte N/A [73] [74] [75] [76] [77]
modelo
Temperatura
média da
n °C 1030 900 646 1000 - 850
regido de
gaseificacéo
H2/CO [-] 1,31 0,92 - 2,33 1,63 1,15
Razéo de
o [-] 0,20 0,33 0,22 0,21 0,41 0,30
equivaléncia
Razao Vapor-
. [-] 0,4 0,35 0,41 0,5 0,48 0,40
Biomassa
Umidade % 18,2 11,17 7,20
Cavaco Residuos Cavaco Pellets
) Cavaco de ) . Cavaco de
Biomassa N/A ) ) de lignocelulosicos ] ) de de
seringueira ) ) o seringueira ) )
eucalipto  de biorrefinaria eucalipto  madeira
Poder
calorifico MJ/Nm?3 7,89 5,10 4,54 6,09 4,22 5,71
inferior
Composicéo
H: % 34 16,1 - 28 19,9 26,28
CO % 26 17,5 - 12 12,2 22,76
CO2 % 9 17 - 16 - 11,31
2,29x10°
CH4 % 0 1,65 - 2 1,7 ;
N2 % 31 47,83 - 42 - 39,63

4 5 6 7 8
Poder Calorifico Inferior [MJ/Ncum]

Figura 4.6 - Boxplot para o PCI do syngas produzido a partir do gaseificador co-corrente, usando uma mistura de

ar atmosférico e vapor de 4gua como agente de gaseificacdo
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A partir da Fig. 4.7 pode ser verificado que nesta variante do sistema o volume de nitrogénio
no gas de sintese é relativamente alto e aumenta rapidamente com o incremento da razéo de
equivaléncia. Em relacdo a operacdo com ar atmosférico como agente de gaseificacdo (se¢édo
4.1.1.1), esta variante do gaseificador co-corrente possibilita um incremento significativo no
teor de hidrogénio no syngas, inclusive ultrapassando o teor de CO. A participacdo do metano
continua sendo desprezivel e o comportamento do PCI continua mantendo uma estreita

correlagdo com as concentracdes de hidrogénio e monoxido de carbono.
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Figura 4.7 - Comportamento da composi¢do volumétrica e do PCI do gés de sintese em funcéo da vazdo de ar

atmosférico alimentado no gaseificador co-corrente, mantendo uma STBR de 0,4

Em relacdo a resposta da composicdo do syngas em funcdo da STBR, a Fig. 4.8 permite
constatar que o uso de maiores volumes de vapor de &gua como co-agente de gaseificacdo leva
ao decréscimo do teor de nitrogénio e ao aumento da concentracdo de hidrogénio nos gases de
sintese. No entanto, a presenga do oxigénio proveniente do vapor de agua acaba induzindo a
formagéo de CO> (R6 na Tabela 2.3) e com isso é percebida uma ligeira queda no contetido de
CO. Nessas condicdes o valor do PCI do gas tende a diminuir.
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Figura 4.8 - Comportamento da composicao volumétrica e do PCI do gés de sintese em funcéo da vazdo de

vapor alimentado no gaseificador co-corrente (ER de 0,30)

O comportamento do PCI em funcdo da ER e da STBR € descrito através do contorno da
Fig. 4.9. Foi comprovado que para esta variante do gaseificador co-corrente o PCI méximo dos
gases de sintese produzidos é de 7,72 MJ/Nm?, quando a razdo de equivaléncia é de 0,20 e a
razao vapor-biomassa diminui até 0,10. No caso de linha de base (ER=0,30 e STBR=0,40) o
PCI do syngas €é de 5,71 MJ/Nm?®. Note-se que a reducio simultanea da STBR e da ER leva ao
aumento do PCI do syngas uma vez que sdo potencializadas as rea¢fes de metanacdo (R10,
R11 e R12) descritas na Tabela 2.3.

Devido ao incremento no teor de hidrogénio nos gases de sintese (reag¢des R2, R9 e R13 na
Tabela 2.3), decorrente da injecdo de hidrogénio através do fluxo de vapor de 4gua como
co-agente de gaseificagdo, a razdo H./CO consegue chegar até 1,39 quando a temperatura da
regido de reducdo cai até 700 °C e a ER é de 0,70, conforme mostra a Fig. 4.10. No caso de
linha de base (850 °C, STBR=0,40 e ER=0,30) a razdo H,/CO é de 1,15.
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Figura 4.9 - Comportamento do PCI do gas de sintese em fungao das vazdes de ar atmosférico e vapor

alimentados no gaseificador co-corrente
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Figura 4.10 - Comportamento da razdo H2/CO do gés de sintese em funcdo da temperatura de gaseificacdo e da
vazdo de ar para o gaseificador co-corrente usando uma mistura de ar atmosférico e vapor de agua como agente

de gaseificacdo
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A resposta do gaseificador co-corrente, quando alimentado com uma mistura de ar atmosférico
e vapor de agua como agente de gaseificacdo, em termos de eficiéncia de gas frio, poder
calorifico inferior e taxa de producao é descrita através da Fig. 4.11. Note-se que nesta variante
do sistema existe uma relagéo inversa entre o PCI e a producdo, isto é, quanto maior o poder
calorifico do gas de sintese, menor o volume produzido por unidade de biomassa seca
alimentada. Ja a eficiéncia de gés frio segue a tendéncia do préprio PCI, fato justificado na

prépria forma de calculo deste parametro (equacéo (2.24)).
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Figura 4.11 - Comportamento da eficiéncia de gas frio, PCI e taxa de producédo do gas de sintese em funcéo da

temperatura de reducdo no gaseificador co-corrente usando ar atmosférico e vapor como agentes de gaseificagao

No cenério de linha de base desta variante do gaseificador co-corrente, as espéecies que formam
0 gés de sintese tém um comportamento quase linear em relacdo a temperatura de gaseificacéo,
tal como apresentado na Fig. 4.12. Note-se que, em relacdo ao sistema que utiliza apenas ar
atmosférico como agente de gaseificacdo, para este caso o teor de hidrogénio supera a
concentracdo volumétrica de monoxido de carbono ao longo do intervalo de temperaturas

avaliadas, resultado condizente com a tendéncia observada nas Fig. 4.7, Fig. 4.8 e Fig. 4.10.
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Figura 4.12 - Variacdo da composi¢ao volumétrica do gas de sintese em funcéo da temperatura de redugdo no

gaseificador co-corrente usando uma mistura de ar atmosférico e vapor de 4gua como agente de gaseificagdo

4.1.1.3 Operagdo com mistura de vapor e ar enriquecido

Os resultados para o gaseificador co-corrente utilizando uma mistura de vapor de agua e ar
enriquecido com oxigénio como agente de gaseificacdo sdo resumidos na Tabela 4.3 e
contrastados com dados da literatura especializada; neste caso particular ndo foi possivel
realizar uma validagdo no sentido estrito da palavra devido a inexisténcia de publicacdes com
caracteristicas semelhantes as aqui propostas, isto €, gaseificadores co-corrente utilizando uma
mistura de vapor de agua e ar enriquecido com oxigénio como agente de gaseificacdo. Note-se
que o poder calorifico inferior dos gases de sintese nesta variante do sistema (8,50 MJ/Nm®) é
suficientemente alto para sustentar a operacdo da microturbina (operacao aceitavel acima dos
8 MJ/Nm®). Como critério de aquiescéncia foi adoptada a localizacdo do PCI do syngas
produzido dentro do boxplot da Fig. 4.13 (desprezando os outliers), nesse sentido foi aceito o
modelo apenas quando o PCI esteve entre os quartis 1 e 3, guardando assim as devidas
proporcdes em relagcdo aos dados disponiveis na literatura especializada.

Vale a pena destacar o fato de que a maxima concentracéo de oxigénio no ar enriquecido foi de
40% devido as prdprias limitagdes técnicas da tecnologia utilizada (separa¢do por membranas)

conforme descrito na Tabela 3.12.
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Tabela 4.3 - Resultados do modelo de gaseificador co-corrente utilizando vapor de agua e ar enriquecido com

oxigénio como agente de gaseificacdo

Parémetro Unldagle de Magnitude
medida
Fonte N/A [78]° [79]° [807° Este modelo
Temperatura media da °C 781 803 800 750 850
regido de gaseificacao
STBR [-1 0,31 0,30 0,20 0,10 0,20
ER [-1 0,25 0,26 0,20 0,208 0,25
CGE % 61 68 60 - 83,86
H2/CO [-] 0,96 0,90 1,17 0,65 0,92
. Lascas de .
Biomassa N/A Pellets de Serragem . Pellets de madeira
. madeira
madeira
Concentracao O2 % 30,00 40,00 45,00 25,75 21,00 30,00 40,00
Composicéo
H2 % 20,00 25,70 38,00 22,30 27,33 31,61 34,80
CO % 20,80 28,50 32,50 34,05 29,55 34,18 37,62
CO2 % 15,80 14,60 12,00 16,39 735 850 9,36
CH4 % 6,70 8,10 0,50 4,04 0,01 0,01 0,01
N2 % 36,70 23,10 17,00 23,22 35,77 25,69 18,21
Poder calorifico MINmM® 719 928 840 776 668 773 851
inferior

7,0 1.5 8,0 8,5 9,0 9,5
Poder Calorifico Inferior [MJ/Ncum]

Figura 4.13 - Boxplot para o PCI do syngas produzido a partir do gaseificador co-corrente, usando uma mistura

de vapor de &gua e ar enriquecido com oxigénio como agente de gaseificacdo

Na Fig. 4.14 é constatado que, quando o gaseificador co-corrente utiliza uma mistura de vapor
de &gua e ar enriquecido com oxigénio como agente de gaseificacdo e possivel incrementar

consideravelmente o poder calorifico inferior do gas de sintese a medida que aumenta a

¢ Gaseificador de leito fluidizado
7 Gaseificador contra-corrente
8 Valor estimado a partir dos fluxos massicos declarados pelo autor
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concentragdo de oxigénio no fluxo de ar injetado. Isto é uma consequéncia direta da

minimizacgdo do nitrogénio que ingressa ao sistema, fato refletido claramente por uma queda

acentuada no teor de hidrogénio no syngas.
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Figura 4.14 - Comportamento da composicao volumétrica e do PCI do gés de sintese em funcéo da concentracéo

de oxigénio no ar enriquecido para uma STBR=0,20

A Fig. 4.15 permite constatar que o volume de syngas produzido reduz em fungéo do aumento

da concentracdo de oxigénio no ar enriquecido, fato ja previsto dada a remocdo parcial do

nitrogénio presente no ar fornecido (queda na vazdo), conforme detalhado na Tabela 3.11. A

eficiéncia de gas frio mantém um comportamento praticamente constante.

A partir da Fig. 4.16 é possivel notar um aumento consideravel do PCI do syngas & medida que

a concentracdo de oxigénio no ar enriquecido é favorecida e a STBR é reduzida. Nesta variante

do sistema, o PCI pode chegar até 8,77 MJ/Nm?® quando a razdo vapor-biomassa ¢ de 0,10 e a

concentracdo de oxigénio no ar enriquecido é de 40%. No caso de linha de base (ER=0,25;
STBR=0,20; 02=40%) o PCI foi estimado em 8,51 MJ/Nm?,
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Em termos da razdo H./CO, a Fig. 4.17 mostra que a varia¢do da concentracdo de oxigénio no
ar enriquecido tem um efeito desprezivel enquanto a reducdo da temperatura de gaseificacdo
acaba favorecendo-a. Isto decorre do fato de que o aumento da temperatura de gaseificacdo
promove a formacdo de CO e, simultaneamente, impacta negativamente no teor de hidrogénio
(ver Fig. 4.19).
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Figura 4.17 - Comportamento da razdo H2/CO do gés de sintese em fun¢do da concentracdo de oxigénio no ar
enriquecido e da temperatura média de gaseificacdo para o gaseificador co-corrente usando uma mistura de ar

enriquecido e vapor de 4gua (STBR=0,20) como agente de gaseificacdo

A resposta da eficiéncia de gas frio, do PCI e da taxa de producdo de syngas para esta variante
do gaseificador co-corrente, em funcdo da temperatura média da regido de gaseificagdo, é
apresentada na Fig. 4.18. Note-se que existe uma relacdo inversa entre o PCl e a taxa de
producéo, isto é, quanto maior o poder calorifico do gas de sintese, menor o volume produzido
por unidade de biomassa seca alimentada. Ja a eficiéncia de gas frio segue uma tendéncia
logaritmica, fato justificado no pico da taxa de producdo em torno dos 730 °C e da prépria
forma de célculo deste pardmetro (equagéo (2.24)).

Devido a remocdo parcial de nitrogénio do fluxo de ar alimentado, é observada uma queda
significativa deste composto nos gases de sintese produzidos. A Fig. 4.19 permite verificar
graficamente que a concentracdo de nitrogénio nesta variante do sistema cai para

aproximadamente 18% ao longo do intervalo de temperaturas analisadas, fato que acaba
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tornando o0 CO e 0 H2 0s componentes principais do syngas. A concentracdo do CO> fica em
torno de 10% e a participacdo do metano € desprezivel dentro do intervalo de temperaturas de
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agua como agente de gaseificacdo
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Figura 4.19 - Variagcdo da composi¢do volumétrica do géas de sintese em fun¢do da temperatura média de reducédo
no gaseificador co-corrente usando uma mistura de ar enriquecido (0,=40%) e vapor de agua (STBR=0,20)

como agente de gaseificacdo

Em matéria de poténcia, quando alimentada pelos gases de sintese produzidos nesta variante do
gaseificador co-corrente, a microturbina a gas pode entregar entre 73,77 e 88,46 kW, em funcéo
das condicBGes operacionais do sistema de gaseificacdo. A Fig. 4.20 mostra a variacdo da
poténcia entregue em funcdo da concentracdo de oxigénio presente no ar enriquecido e da
temperatura média da regido de gaseificacdo, ambos pardmetros tém um impacto significativo
no desempenho do motor. No cenario de linha de base a poténcia entregue pela microturbina é
de 88,28 kW e sua eficiéncia térmica é de 19,66%. A temperatura dos gases de exaustdo (Te) €
de 293,37 °C.

Este sistema de geracdo, isto €, a microturbina C200 acoplada ao gaseificador co-corrente
usando uma mistura de vapor de agua e ar enriquecido como agente de gaseificacdo (incluindo
sistemas auxiliares: gerador de vapor, membrana de enriquecimento de ar e sistema de

tratamento de syngas), apresenta uma eficiéncia global de 10,14%.
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Figura 4.20 - Poténcia entregue pela microturbina a gas em funcéo da temperatura média da regido de reducéo e

da concentragéo de oxigénio no ar enriquecido

4.1.1.4 Operacdo com ar enriquecido

Os resultados para o gaseificador co-corrente utilizando ar enriquecido com oxigénio como
agente de gaseificacdo sé@o resumidos na Tabela 4.4 e validados com dados da literatura
especializada. Note-se que o poder calorifico inferior dos gases de sintese nesta variante do
sistema (8,14 MJ/Nmd) é suficientemente alto para sustentar a operacdo da microturbina
(operacdo aceitavel acima dos 8 MJ/Nm?). Como critério de aquiescéncia foi adoptada a
localizagdo do PCI do syngas produzido dentro do boxplot da Fig. 4.21 (desprezando os
outliers), nesse sentido foi aceito o modelo apenas quando o PCI esteve entre os quartis 1 e 3,
guardando assim as devidas propor¢des em relacdo aos dados disponiveis na literatura
especializada.

Vale a pena destacar o fato de que a maxima concentragao de oxigénio no ar enriquecido foi de
40%, devido as préprias limitacdes técnicas da tecnologia utilizada (separacéo por membranas),

conforme descrito na Tabela 3.12.
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Tabela 4.4 - Validacdo dos resultados do modelo de gaseificador co-corrente utilizando ar enriquecido com

oxigénio como agente de gaseificacdo

Unidade
Parametro de Magnitude
medida
Fonte N/A [81] [82] [83] Este modelo
Temperatura
média da regiéo °C 960 800-1200 900 850
de gaseificacdo
CGE % - - 62 64 61 66,8 67,7 78,82
Taxa de
producéo de Nm¥kg 196 141 0,82 084 085 1,47 1,09 2,01
syngas
H./CO [-] 1,13 109 065 0,75 088 0,63 0,65 0,77
ER [-] 0,25 0,20 0,30 0,30
Residuos da
Biomassa N/A cultura~de Palha Serragem Pellets de madeira
algodéo de madeira
(pellets)
Conceontragao % 21 30 21 30 40 21 35 21 30 40
2
Composicéo
H2 % 17 24 248 27,7 289 140 23,0 2245 26,66 29,94
CcoO % 15 22 375 368 334 20,0 31,0 29,13 34,6 38,85
CO; % 14 17 205 241 27 240 19,0 6,72 7,98 8,96
5,44E- 8,92E-
0 ] i)
CHa4 ) 1,3 4,6 9,8 7.5 6,2 1,0 1,1 03 03 0,01
N2 % 51 32 - - - 410 26,0 41,69 30,74 22,22
Outras espécies % - - 74 39 45 - - - - -
Poder calorifico o \ms 420 703 68 77 84 677 921 61 725 814
inferior
]
l ' |
4 5 6 74 8 9

Poder Calorifico Inferior [MJ/Ncum]

Figura 4.21 - Boxplot para o PCI do syngas produzido a partir do gaseificador co-corrente, usando ar enriquecido

com oxigénio como agente de gaseificacdo
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A partir da Fig. 4.22 é possivel constatar que, quando o gaseificador co-corrente utiliza ar
enriquecido com oxigénio como agente de gaseificacdo, ocorre um incremento consideravel do
poder calorifico inferior do gas de sintese a medida que aumenta a concentracao de oxigénio no
fluxo de ar. Nota-se também uma estreita relacdo entre o PCI e a concentracdo de CO e Ho.
Devido a minimizagdo do nitrogénio que ingressa ao sistema através do fluxo de ar, é percebida

uma queda substancial no teor de nitrogénio presente no syngas.
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Figura 4.22 - Comportamento da composicao volumétrica e do PCI do gés de sintese em funcdo da concentragéo

de oxigénio no ar enriquecido

A Fig. 4.23 mostra que o volume de syngas produzido reduz em funcdo do aumento da
concentracdo de oxigénio no ar enriquecido, fato ja previsto dada a remocdo parcial do
nitrogénio presente no ar fornecido (queda na vazdo), conforme detalhado na Tabela 3.13. A
eficiéncia de gas se mantém praticamente inalterada dentro do intervalo de variacdo da fracéo
de Oo>.

Nesta variante do gaseificador co-corrente, foi verificado um aumento consideravel do PCI do
syngas & medida que a concentracdo de oxigénio no ar enriquecido é favorecida, conforme
mostra a Fig. 4.24. A elevacdo da temperatura da regido de reducdo também contribui para o
aumento do PCI, mas em menor propor¢ao que o incremento da concentracdo de oxigénio no
ar fornecido. O PCI do gés produzido pode atingir os 8,27 MJ/Nm? quando a temperatura de
gaseificacdo é de 1000 °C e a concentracdo de oxigénio no ar enriquecido é de 40%. No caso
de linha de base (ER=0,30; 02=40%); Trq,=850 °C) o PClI foi de 8,14 MJ/Nm®,
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Figura 4.24 - Comportamento do PCI do gés de sintese em funcédo da concentracéo de oxigénio no ar enriquecido

e da temperatura média de gaseificagcdo
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A resposta da razdo H»/CO para o gaseificador co-corrente, em fun¢do da concentracdo de
oxigénio no ar enriquecido e da temperatura média de gaseificacdo, é apresentada na Fig. 4.25.
A variacdo da concentracdo de oxigénio no ar enriquecido tem um efeito praticamente
desprezivel na razdo H»/CO, devido ao aumento paralelo de ambas as espécies no syngas (ver
Fig. 4.22); j& o aumento da temperatura de gaseificacdo tem um efeito significativo e acaba
reduzindo a razdo H2/CO, devido ao fato do aumento da temperatura de gaseificagdo promover
a formacdo de CO e, simultaneamente, impactar negativamente a concentracdo de hidrogénio
(ver Fig. 4.27).
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-

Figura 4.25 - Comportamento da razéo H./CO do gés de sintese em funcgéo da concentracéo de oxigénio no ar
enriquecido e da temperatura média de gaseificagdo

A resposta da eficiéncia de gas frio, do PCI e da taxa de producdo de syngas para esta variante
do gaseificador co-corrente, em funcdo da temperatura média da regido de gaseificagdo, é
apresentada na Fig. 4.26. Note-se que existe uma relacdo matematica inversa entre o PCl e a
taxa de producdo, isto é, quanto maior o poder calorifico do gas de sintese, menor o volume
produzido por unidade de biomassa seca alimentada. Ja a eficiéncia de gas frio segue uma
tendéncia logaritmica, fato justificado no pico da taxa de produgdo em torno dos 725 °C e da
prépria forma de célculo deste parametro (equacéo (2.24)).
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Figura 4.26 - Comportamento da eficiéncia de gés frio, PCI e taxa de producdo do gas de sintese em fungéo da
temperatura de redugdo no gaseificador co-corrente usando ar enriquecido (0,=40%) como agente de

gaseificacdo

Como consequéncia da remocao parcial de nitrogénio do fluxo de ar fornecido, é observada
uma queda significativa deste composto nos gases de sintese produzidos nesta variante do
gaseificador co-corrente. A Fig. 4.27 permite verificar que a concentracdo de nitrogénio neste
caso cai para aproximadamente 22% ao longo do intervalo de temperaturas analisadas, fato que
acaba tornando o CO e o H> os componentes principais do syngas. O teor de CO supera
amplamente o teor de H2. A concentra¢do do CO: fica em torno de 9% e a participa¢do do
metano é desprezivel dentro do intervalo de temperaturas de interesse.

Em termos de poténcia, quando alimentada com o syngas produzido nesta variante do
gaseificador co-corrente, a microturbina a gas pode entregar entre 67,49 e 81,51 kW, em funcéo
das condicBes operacionais do sistema de gaseificacdo. A Fig. 4.28 mostra a variacdo da
poténcia entregue em funcdo da concentracdo de oxigénio presente no ar enriquecido e da
temperatura media da regido de gaseificacdo, ambos parametros tém um impacto significativo
no desempenho do motor. No cenério de linha de base a poténcia entregue pela microturbina é

de 81,35 kW e sua eficiéncia térmica é de 20,05%. A temperatura dos gases de exaustdo (Te) €

de 295,08 °C.
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no gaseificador co-corrente usando ar enriquecido (0,=40%) como agente de gaseificacdo
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Este sistema de geracdo, isto €, a microturbina C200 acoplada ao gaseificador co-corrente
usando ar enriquecido como agente de gaseificacdo (incluindo sistemas auxiliares: membrana
de enriquecimento de ar e sistema de tratamento de syngas), apresenta uma eficiéncia global de
11,01%.

4.1.2 Sistema baseado em gaseificador de leito fluidizado duplo

Neste caso, pelo fato de se tratar de um gaseificador relativamente novo, os modelos e
resultados de testes disponiveis na literatura especializada s&o escassos e utilizam apenas vapor
de agua como agente de gaseificacdo e ar atmosférico como comburente no reator de combustéo
(ver Fig. 2.19). Os resultados do modelo de gaseificador de leito fluidizado duplo sdo resumidos
e comparados com dados da literatura na Tabela 4.5. Note-se que o poder calorifico do syngas
no cenario de linha de base (12,02 MJ/Nm?®) é suficientemente elevado para acionar a
microturbina a gas de forma satisfatoria.

Como critério de aquiescéncia foi adoptada a localizacdo do PCI do syngas produzido dentro
do boxplot da Fig. 4.29 (desprezando os outliers), nesse sentido foi aceito o modelo apenas
quando o PCI esteve entre os quartis 1 e 3, guardando assim as devidas propor¢des em relacao
aos dados disponiveis na literatura especializada.

A Fig. 4.30 descreve a variacdo da composicao do syngas e do seu PCI em funcdo da quantidade
de vapor injetado na zona de reducdo. Note-se que para STBRs baixas o PCl do gas é
favorecido, no entanto, a integridade do leito fluidizado é comprometida uma vez que o vapor,
além de atuar como meio gaseificante, age como agente de fluidizacdo do proprio leito [84].
Vale a pena destacar que, conforme aumenta a vazéao de vapor, € percebida uma diminui¢do na
fragdo de metano, resultado esperado de acordo com as descobertas de Gao et al. [85], que
apontam a inibicdo das reacfes de metanagdo (R10, R11 e R12 na Tabela 2.3). Nos testes de
laboratdrio e modelos publicados na literatura especializada € frequente usar uma STBR entre
0,4 e 1,0 para este tipo de gaseificador; nesta pesquisa foi adoptada uma STBR de 0,5 como
linha de base com resultados satisfatorios.

Para o gaseificador de leito fluidizado duplo foi verificado um aumento consideravel do PCI do
syngas a medida que a STBR ¢é reduzida, conforme mostra a Fig. 4.31; a elevacdo da
temperatura da regido de reducdo acaba induzindo uma queda no valor PCI. O poder calorifico
inferior do gas produzido pode atingir os 17,34 MJ/Nm? se a temperatura de gaseificacéo cair
até os 700 °C e a razdo vapor-biomassa for de apenas 0,25. No caso de linha de base (ER=0,25;
STBR=0,50; Treq,=850 °C) o PCI foi estimado em 12,02 MJ/Nm®.
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Tabela 4.5 - Validacdo dos resultados do modelo de gaseificador de leito fluidizado duplo

A Unidade .
Parametro de medida Magnitude
Este
Fonte N/A [86] [40] [87] [54] modelo
Temperatura
média do reator °C 810 802 850 891 650-900 850
de gaseificagdo
Temperatura
média do reator °C 897 862 905 965 - 884,85
de combustao
Taxa de Nm? por
producéo de kg de 1,38 0,84 - 1,10° 1,631 1,13
syngas biomassa
Ef|C|enC|.a de gés % 79 63 76 64 i 7
frio
Razao vapor- [ 09 08 0510 04 : 05
biomassa
Pellets . Cavaco . Pellets Pellets
. de lodo Madeira Biomassa
Biomassa N/A . de de de
de macia . lenhosa . .
madeira madeira madeira
esgoto
Poder calorifico MJ/Nm? 11,8 14,0 13,9 13,19 1215 12,02
inferior
Composicgéo
H: % 39,2 35,3 45,8 41,7 45,210 44,27
(e{0)] % 16,3 29,1 21,59 19,9 26,110 26,39
CO:2 % 25,4 17,3 20,19 18,7 20,410 18,31
CHa % 7.8 111 11,02 8,8 5,810 10,92
N2 % - - 14 0,0 2,410 0,09
Outras espécies % - - 0,0 10,9 0,00 0,0

12,0 12.5 13,0 3.5 14,0
Poder Calorifico Inferior [MJ/Ncum]

Figura 4.29 - Boxplot para o PCI do syngas produzido a partir do gaseificador de leito fluidizado duplo

% Estimativa para p = 0,7686 kg/Nm3
10 Estimativa a 850°C
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vapor no gaseificador de leito fluidizado duplo

A resposta da razdo H»/CO para o gaseificador de leito fluidizado duplo, em funcéo da
temperatura média de gaseificacdo e da STBR, é apresentada na Fig. 4.32. O aumento da vazdo
de vapor de agua no reator de reducdo tem um grande impacto na concentracdo de hidrogénio
no syngas produzido, especialmente a temperaturas de gaseificacdo relativamente baixas, tal
como descrito nas Fig. 4.30 e Fig. 4.35. No caso de linha de base (T,.4, = 850°C e
STBR=0,50), a razdo H2/CO ¢ de 1,67.
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O comportamento do gaseificador de leito fluidizado duplo em termos de eficiéncia de gés frio,
PCIl e taxa de producdo (ver equacdo (2.25)) é apresentado na Fig. 4.33 para diferentes
temperaturas de gaseificacdo. Chama a atencdo a relacdo existente entre a taxa de producéo de
syngas e seu PCI: quanto maior o volume produzido, menor seu PCI. J4 a EGF e a producéo de
syngas tém um comportamento bastante semelhante em razdo da propria definicdo da EGF
(equacdo (2.24)), que depende diretamente do volume de combustivel produzido.
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Figura 4.33 - Comportamento da eficiéncia de gas frio, PCI e taxa de producdo do gas de sintese em funcédo da

temperatura de redugéo no gaseificador de leito fluidizado duplo para STBR=0,50

A resposta do gaseificador de leito fluidizado duplo a variacdo da fracdo de char direcionada
para o reator de combustdo é sutil em termos de composi¢do volumétrica, mas significativa em
termos de PCI como mostrado na Fig. 4.34. No estudo de linha de base foi utilizado 9% (valor
médio) do char total gerado durante a etapa de pir6lise como combustivel para fornecimento de
calor com resultados satisfatdrios; na literatura especializada esta fragao pode variar de 5 a 15%
[88] [89] [90].

A composicdo do syngas em funcdo da temperatura da etapa de reducdo é apresentada na
Fig. 4.35. Note-se que a concentracdo de hidrogénio pode ultrapassar 50% em temperaturas
acima dos 900 °C, o que pode vir a comprometer a estabilidade da combustdo dentro da
microturbina (aumento do risco de desprendimento de chama e parada do motor). J& o teor de
monoxido de carbono pode ultrapassar 32%, o que supde um risco em matéria de degradacéo
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para a microturbina a gas (aumento excessivo da temperatura de combustéo e, portanto, risco
de trinca térmica nas paredes da cdmara de combustdo) tal como descrito na se¢do 2.1.2.2.
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Figura 4.34 - Comportamento da composicao volumétrica e do PCI do gas de sintese em funcéo da fracéo de
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Por outro lado, dado que no gaseificador de leito fluidizado duplo os reatores de reducdo e
combustdo estdo virtualmente separados, foi constatado que o aumento da vazdo de ar
suplementar ndo influencia a composic¢do nem o PCI do syngas (Fig. 4.36). Uma das principais
caracteristicas operacionais do gaseificador de leito fluidizado duplo € justamente a separacdo
dos processos de gaseificacdo e combustdo, o que contribui para a minimizagdo do teor de
nitrogénio no syngas.
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Figura 4.36 - Variacdo da composi¢ao volumétrica do géas de sintese do seu PCI em funcéo da vazdo de ar

suplementar no gaseificador de leito fluidizado duplo

Ao alimentar a microturbina a gas com o syngas produzido no gaseificador de leito fluidizado
duplo, foi possivel verificar uma entrega parcial de poténcia na saida do gerador elétrico,
resultado condizente com os testes reportados por Rabou et al. [22]. O contorno apresentado na
Fig. 4.37 mostra a poténcia entregue pela microturbina em funcdo da temperatura media de
gaseificacdo e da razdo vapor-biomassa. No caso de linha de base (T,eq, = 850 °C,
STBR = 0,5, mipi, = 215 kg/h, Myapor = 84,28 kg/h, Marsup = 297,61 kg/h) foi obtida
uma poténcia de 141,38 kW. Note-se que para elevadas vaz@es de vapor é percebida uma queda
significativa na poténcia da microturbina devido a diminui¢do dos teores de CO e metano nos

gases de sintese (inerente reducdo no PCI), conforme mostram as Fig. 4.30 e Fig. 4.32.
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Figura 4.37 - Comportamento da poténcia entregue pela microturbina C200 em funcéo das vazdes de biomassa e

vapor do gaseificador de leito fluidizado duplo

Nas condicGes de linha de base a microturbina apresentou uma eficiéncia térmica de 19,74%.
A microturbina a gas simulada, operando em regime permanente, apresentou uma temperatura
de exaustdo (Ts) de 286,01°C, quando alimentada com gases de sintese provenientes do
gaseificador de leito fluidizado duplo, o que supde um leve incremento em relacdo a operacéo
com gas natural (ver Tabela 3.14). Este sistema, isto é, a microturbina C200 acoplada ao
gaseificador de leito fluidizado duplo (incluindo sistemas auxiliares: gerador de vapor e sistema

de tratamento de syngas), apresenta uma eficiéncia global de 4,64%.

4.1.3 Sintese dos resultados técnicos

As cinco variantes do novo sistema de geracdo, descritas inicialmente na Tabela 3.1, foram
avaliadas tecnicamente. Os resultados para as trés variantes com potencial técnico de
implementacdo sdo apresentados na Tabela 4.6 e resumidos graficamente na Fig. 4.38. Em
termos de eficiéncia global, o sistema de geracdo baseado no gaseificador co-corrente, usando
unicamente ar enriquecido como agente de gaseificacdo, mostra-se mais atrativo devido a ndo
necessidade de um sistema de geracdo de vapor (menor consumo de energia); ja o sistema de

geracdo baseado no gaseificador de leito fluidizado duplo, apesar de fornecer um syngas com



124

maior PCI (secdo 4.1.2), apresenta uma baixa eficiéncia global devido, principalmente, ao

elevado consumo de energia durante a producéo de vapor.

Tabela 4.6 - Resultados técnicos dos sistemas de geragdo passiveis de implementagdo

Variante
Co-corrente .
Parametro Unidade  usando vapor de Co-corrente Leito
. usando ar fluidizado
aguacar enriquecido duplo
enriquecido q
Poténcia de kW 12,01 11,04 14,57
compressdo/limpeza
Poténcia para geracao de KW 10,19 0.00 74,30
vapor
Poténcia MTG kw 88,28 81,35 141,38
Perdg de cf':\rga durante o KW 11,76 13,58 0,00
enriguecimento de Ar
Poténcia Elétrica Liquida kw 54,32 56,73 52,51
Eficiéncia global % 10,14 11,01 4,64

Em termos gerais, a partir da Fig. 4.38 é possivel verificar que a poténcia consumida durante o
tratamento do syngas (principalmente para fins de compresséo do gas de sintese antes de ser
injetado na microturbina) apresenta pouca variacdo entre os trés sistemas passiveis de
implementacdo. A poténcia elétrica liquida é baixa e em nenhum dos casos consegue ultrapassar

28,37% da poténcia nominal do motor.
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Figura 4.38 - Eficiéncia global, poténcia gerada e poténcia gasta pelos principais componentes das variantes

tecnicamente vidveis do novo sistema de geracdo
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A perda de poténcia do motor (derating), decorrente da troca do combustivel de referéncia (gas
natural) por syngas, foi quantificada através da abordagem desenvolvida por
Efendy & Nurhadi [91]. A poténcia gerada pela microturbina a g&s, em cada uma das variantes
analisadas, foi comparada com a poténcia entregue pelo mesmo ciclo (Fig. 3.10), usando os
parametros operacionais descritos na Tabela 3.18, isto é, comparando cada variante
desenvolvida com um cenéario de referéncia que utiliza gas natural como combustivel.

Conforme apresentado na Fig. 4.39, o derating do motor pode variar entre 25,1 e 56,9%.

200

Derating 25,1%
160

Derating 53,3%

120 Derating 56,9%

80

40
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3. Gaseificador co-corrente: 4. Gaseificador co-corrente: 5. Gaseificador de leito
vapor e ar enriquecido ar enriquecido fluidizado duplo

Origem do Syngas
Poténcia em AspenPlus® = == Cenario de Referéncia

Figura 4.39 - Poténcia entregue pela microturbina a gas em funcéo do syngas fornecido e perda de poténcia do

motor (derating) em relagdo ao cenério de referéncia
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4.2 Viabilidade econbmica
4.2.1 Sistema baseado em gaseificador co-corrente

4.2.1.1 Operacgédo com ar atmosférico
Como descrito na secdo 4.1.1.1, o acoplamento da microturbina a gas ao gaseificador
co-corrente € tecnicamente invidvel quando utilizado apenas ar atmosférico como agente de

gaseificacdo. Por essa razéo a analise econdémica desta variante do sistema foi dispensada.

4.2.1.2 Operacdo com mistura de ar atmosférico e vapor

Como descrito na secdo 4.1.1.2, o acoplamento da microturbina a gas ao gaseificador
co-corrente é tecnicamente invidvel quando utilizadas misturas de ar atmosférico e vapor de
agua como agente de gaseificacdo. Por essa razao a analise econémica desta variante do sistema

foi dispensada.

4.2.1.3 Operacdo com mistura de vapor e ar enriquecido
As principais caracteristicas econdmicas e 0s investimentos necessarios para a construgdo do
sistema de geracdo baseado no gaseificador co-corrente, usando uma mistura de vapor de agua

e ar enriquecido com oxigénio como agente de gaseificacdo, sdo descritos na Tabela 4.7.

Tabela 4.7 - Investimento necessario para construir o sistema de geracao baseado no gaseificador co-corrente,

usando uma mistura de vapor de agua e ar enriquecido com oxigénio como agente de gaseificacdo

Caracteristica/ltem Unidade de medida Magnitude
Poténcia Elétrica kw 54,32
Fator de Disponibilidade % 95
Energia anual kwh/Ano 452.051,04
Investimento
Microturbina a gas uss$ 347.600,00
ifi r co-corren
> ot msalagicy Uss 97.358.68
Unidade de Separacdo de Ar uss$ 8.640,00
Gerador de vapor uss$ 25.798,53
Gasdmetro Uss$ 5.000,00
Outros
(Balance of plant BOP) [92] Us$ 94.151,48
Tributos de importagéo uss$ 167.971,98
Total Uss$ 746.520,86

Visto que os equipamentos requeridos para a construcdo do sistema néo estao disponiveis no

mercado nacional, sera necessario arcar com os tributos apresentados na Tabela 4.8 para sua
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importacdo. Ja as receitas anuais, produto da economia em termos de energia elétrica ndo

contratada da concessionaria (custo evitado), sdo descritas na Tabela 4.9.

Tabela 4.8 - Tributos decorrentes da importagdo de equipamentos no Estado de Minas Gerais

Taxa Unidade de medida Magnitude
TEC Mercosul [93] % 0,00
IP1[94] % 8,00
PIS [95] % 2,10
COFINS [95] % 9,65
ICMS (Minas Gerais) [96] % 18,00
Total % 37,75

Tabela 4.9 - Receita anual do sistema de geracéo baseado no gaseificador co-corrente, usando uma mistura de
vapor de &gua e ar enriquecido com oxigénio como agente de gaseifica¢do

Parametro Unida(_je de Magnitude
medida
Tarifa Energia (Antes de imposto) [97] R$/kWh 0,6571
Tarifa Energia (Antes de imposto) US$/kWh 0,1614
Imposto CEMIG Classe B3 [98] % 25,00
Tarifa Energia (Depois de imposto) R$/kWh 0,8213
Tarifa Energia (Depois de imposto) US$/kWh 0,2017
Receita anual R$/Ano 371.292,12
Receita anual US$/Ano 91.201,30

As despesas anuais da operacao, manutencao e combustivel (biomassa) para o sistema baseado
no gaseificador co-corrente, usando uma mistura de vapor de agua e ar enriquecido com
oxigénio como agente de gaseificacdo, foram estimadas conforme descrito na se¢do 3.5 e sdo

apresentadas na Tabela 4.10.

Tabela 4.10 - Despesas anuais do sistema de geragdo baseado no gaseificador co-corrente, usando uma mistura
de vapor de &gua e ar enriquecido com oxigénio como agente de gaseificacao

Despesas Anuais Ur:::ztij;ade Magnitude

O&M da microturbina a gas uUs$ 8.497,27

O&M do gaseificador co-corrente e do gerador de vapor Uss 4.478,51
Pellets Uss 107.058,09
Total us$ 120.033,87

Outros fatores relevantes durante a analise de viabilidade econdmica para o sistema baseado no
gaseificador co-corrente, usando uma mistura de vapor de agua e ar enriquecido com oxigénio
como agente de gaseificacao, estimados conforme descrito na se¢éo 3.5 sdo descritos na Tabela
4.11.
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Tabela 4.11 - Dados complementares para o estudo de viabilidade econdmica das variantes tecnicamente viaveis
do sistema de geracdo

Fator Unidade de medida Magnitude
Vida atil (ver Tabela 2.1) Anos 15
Cotacéo do délar [66] R$/USS 4,07
IRPJU % 0,00
Depreciacao [99] % a.a. 10,00
TMA % a.a. 10,32
Preco dos pellets [65] R$/ton 514,32
Preco dos pellets US$/ton 126,37

Conforme estimativas do modelo computacional, a vazdo de biomassa (pellets de madeira)
requerida para gerar a poténcia elétrica de 54,32 kW é de 101,80 kg/h. J& a vazdo de vapor é de
11,56 kg/h, enquanto a vazao de ar enriquecido (ap6s a remocao do nitrogénio) é de 75,92 kg/h.
A partir dos dados conhecidos (taxa de desconto, segregagéo do investimento e segregacgéo das
despesas) junto com a estimativa da economia anual resultante da implementacdo do sistema
de geracdo baseado no gaseificador co-corrente, usando uma mistura de vapor de agua e ar
enriquecido com oxigénio como agente de gaseificacdo, foi possivel estabelecer os fluxos de
caixa, com e sem financiamento, apresentados na Fig. 4.40. Note-se que o investimento inicial
da empresa anfitria seria de US$ 746.520,86 no cenario sem financiamento. Dado que o
investimento em equipamentos é totalmente financiavel pelo BNDES através da linha de crédito
Finame (Tabela 3.28), excetuando os tributos e o balanco de planta BOP, o investimento da
empresa anfitrid cairia para US$ 262.123,46 no cenario com financiamento; neste caso a
alavancagem financeira é negativa conforme mostram os indicadores de viabilidade econémica
da Tabela 4.12. Note-se que o financiamento tem um efeito negativo sobre o retorno econémico

do projeto.

1 N3o se aplica porque se trata de uma economia, ndo de uma receita propriamente dita
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Figura 4.40 - Fluxo de caixa do sistema de geracao baseado no gaseificador co-corrente, usando uma mistura
de vapor de agua e ar enriquecido com oxigénio como agente de gaseificacdo (a) Sem financiamento

(b) Com financiamento

Tabela 4.12 - Critérios econdmicos de decisdo para o empreendimento

Parametro Unidade Sem financiamento Com financiamento
Valor do negdcio US$X1.000 - 215,41 -769,66
Valor presente liquido US$X1.000 - 961,93 -1.031,79
Taxa interna de retorno % Nula Nula

Considerando a taxa de desconto (WACC=10,32% a.a.) e o comportamento do VPL, o

investimento é economicamente invidvel tanto no cenario sem financiamento quanto no cenario

com financiamento.

As distribuicdes estatisticas esperadas para o VPL do empreendimento, considerando uma

tolerancia de £15% na poténcia elétrica liquida entregue e nos CAPEX do sistema (Tabela 4.7),

para 0s cenarios com e sem financiamento, sdo apresentadas na Fig. 4.41. A probabilidade de
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ter um prejuizo (VPL negativo) no cenario sem financiamento é de 96,87% e no cenario com

financiamento aumenta para 97,52%.
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Figura 4.41 - Previsdo do comportamento do VVPL do sistema de geracdo baseado no gaseificador

0,00

co-corrente, usando uma mistura de vapor de agua e ar enriquecido com oxigénio como agente de
gaseificacdo (a) sem financiamento — extremo méaximo (b) com financiamento — lognormal

Como pode ser constatado na Fig. 4.42 o VPL do empreendimento (com e sem financiamento)
é altamente dependente da tarifa de energia da concessionéria; as participacdes dos CAPEX do

empreendimento, do preco da biomassa e da poténcia elétrica liquida entregue pelo sistema séo
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baixas; os custos de operacdo e manutencdo e a cotacdo do dolar tém um efeito desprezivel

sobre a viabilidade econdmica nesta variante do sistema.

Tarifa de CONCESSIONANIA  |famuaaaa s s s e e e 85,790
Preco da biomassa m 10,2%
CAPEX ] 2,3%

Poténcia elétrica liquida [ 1,8%

Pressuposto

O&M Microturbina  0,0%
O&M Gaseificador  0,0%

Cotacdo do délar  0,0%

0,0% 20,0% 40,0% 60,0% 80,0% 100,0%
Contribuicéo para a variacdo do VPL

Figura 4.42 - Contribuigdo dos pressupostos para a variacdo do VPL do sistema de geracdo baseado no
gaseificador co-corrente, usando uma mistura de vapor de &gua e ar enriquecido com oxigénio como agente de

gaseificacdo

4.2.1.4 Operagdo com ar enriquecido com oxigénio

As principais caracteristicas econdmicas e 0s investimentos necessarios para a construcao do
sistema de geracdo baseado no gaseificador co-corrente, usando ar enriquecido com oxigénio
como agente de gaseificacdo, sdo descritos na Tabela 4.13.

Visto que os equipamentos requeridos para a construcdo do sistema nao estdo disponiveis no
mercado nacional, sera necessario arcar com os tributos apresentados na Tabela 4.8 para sua
importacdo. Ja as receitas anuais, produto da economia em termos de energia elétrica ndo

contratada da concessionéria (custo evitado), sdo descritas na Tabela 4.14.
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Tabela 4.13 - Investimento necessario para construir o sistema de geracdo baseado no gaseificador co-corrente,

usando ar enriquecido com oxigénio como agente de gaseificagéo

Caracteristica/ltem Unidade de medida Magnitude
Poténcia Elétrica kw 56,73
Fator de Disponibilidade % 95
Energia anual kWh/Ano 472.107,06
Investimento
Microturbina a gas uss$ 347.600,00

Gaseificador co-corrente

(Inclui instalacéo) US$ 92.939,61
Unidade de Separacéo de Ar Uss$ 8.640,00
Gasdmetro Uss$ 5.000,00
QOutros
(Balance of plant BOP) [92] Us$ 88.107,92
Tributos de importacéo Uss$ 166.303,70
Total uss$ 708.591,24

Tabela 4.14 - Receita anual do sistema de geragdo baseado no gaseificador co-corrente, usando ar enriquecido
com oxigénio como agente de gaseificacdo

Parametro UnidaQe de Magnitude
medida
Tarifa Energia (Antes de imposto) [97] R$/kWh 0,6571
Tarifa Energia (Antes de imposto) US$/kWh 0,1614
Imposto CEMIG Classe B3 [98] % 25,00
Tarifa Energia (Depois de imposto) R$/kWh 0,8213
Tarifa Energia (Depois de imposto) US$/kWh 0,2017
Receita anual R$/Ano 387.765,13
Receita anual US$/Ano 95.247,60

As despesas anuais da operacdo, manutencdo e combustivel (biomassa) para o sistema baseado
no gaseificador co-corrente, usando ar enriquecido com oxigénio como agente de gaseificacao,

foram estimadas conforme descrito na sec¢éo 3.5 e sdo descritas na Tabela 4.15.

Tabela 4.15 - Despesas anuais do sistema de geracdo baseado no gaseificador co-corrente, usando ar enriquecido
com oxigénio como agente de gaseificacdo

Despesas Anuais Ur:::g?gade Magnitude
O&M da microturbina a gas Us$ 8.874,27
O&M do gaseificador co-corrente Uss 4.275,22
Pellets Uss 102.956,65
Total Uss 116.106,14

Outros fatores relevantes durante a analise de viabilidade econdmica para o sistema baseado no
gaseificador co-corrente, usando ar enriquecido com oxigénio como agente de gaseificacdo, séo

descritos na Tabela 4.11. Conforme estimativas do modelo computacional, a vazao de biomassa
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(pellets de madeira) requerida para gerar a poténcia elétrica de 56,73 kW é de 97,90 kg/h. J& a
vazdo de ar enriquecido (apds a remogdo do nitrogénio) é de 87,61 kg/h.

A partir dos dados conhecidos (taxa de desconto, segregacdo do investimento e segregacéo das
despesas) junto com a estimativa da economia anual resultante da implementacdo do sistema
de geracdo baseado no gaseificador co-corrente, usando ar enriquecido com oxigénio como
agente de gaseificacdo, foi possivel estabelecer os fluxos de caixa, com e sem financiamento,
apresentados na Fig. 4.43. Note-se que o investimento inicial da empresa anfitria seria de
US$ 708.591,24 no cenario sem financiamento. Dado que o investimento em equipamentos é
totalmente financidvel pelo BNDES através da linha de crédito Finame (Tabela 3.28),
excetuando os tributos e o balanco de planta BOP, o investimento da empresa anfitrid cairia
para US$ 254.411,63 no cenario com financiamento; neste caso a alavancagem financeira é
negativa conforme mostram os indicadores de viabilidade econémica da Tabela 4.16. Note-se
que o financiamento tem um efeito negativo sobre o retorno econémico do projeto.
Considerando a taxa de desconto (WACC=10,32%) e o comportamento do VPL, o investimento
¢ economicamente inviavel, tanto no cenario sem financiamento quanto no cenario com

financiamento.
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Figura 4.43 - Fluxo de caixa do sistema de geracao baseado no gaseificador co-corrente, usando ar
enriquecido com oxigénio como agente de gaseificagdo (a) Sem financiamento (b) Com financiamento

Tabela 4.16 - Critérios econdmicos de decisdo para o empreendimento

Parametro Unidade Sem financiamento Com financiamento
Valor do negécio US$X1.000 - 155,83 -675,51
Valor presente liquido US$X1.000 - 864,42 -929,92
Taxa interna de retorno % Nula Nula

As distribuicdes estatisticas esperadas para o VPL do empreendimento, considerando uma
tolerancia de +15% na poténcia elétrica liquida entregue e nos CAPEX do sistema (Tabela
4.13), para os cenarios com e sem financiamento, sdo apresentadas na Fig. 4.44. A
probabilidade de ter um prejuizo (VPL negativo) no cenario sem financiamento é de 95,11% e

no cenario com financiamento aumenta para 96,03%.
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Figura 4.44 - Previsdo do comportamento do VPL do sistema de geracdo baseado no gaseificador
co-corrente, usando ar enriquecido com oxigénio como agente de gaseificacdo (a) sem financiamento —

extremo maximo (b) com financiamento — lognormal

Como pode ser constatado na Fig. 4.45, o VPL do empreendimento (com e sem financiamento)
é altamente dependente da tarifa de energia da concessionéria; a participacdo dos CAPEX do
investimento, do custo da biomassa e da poténcia elétrica liquida entregue pelo sistema tém um
baixo impacto; j& os custos de operagdo e manutencdo e a cotacdo do ddlar tém um efeito

desprezivel sobre a viabilidade econdmica desta variante do sistema.
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Tarifa de concessiondria T e 87,8%
Preco da biomassa 9,2%
Poténcia elétrica liquida 3 1,6%

CAPEX J 15%

Pressuposto

O&M Gaseificador = 0,0%
O&M Microturbina  0,0%

Cotacdo do dolar  0,0%
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Contribuicdo para a varia¢do do VPL

Figura 4.45 - Contribuigdo dos pressupostos no VPL do sistema baseado no gaseificador co-corrente, usando ar

enriquecido com oxigénio como agente de gaseificagdo

4.2.2 Sistema baseado no gaseificador de leito fluidizado duplo

As principais caracteristicas do sistema de geragdo baseado no gaseificador de leito fluidizado
duplo, assim como os investimentos necessarios para construi-lo, sdo descritos na Tabela 4.17.
Visto que os equipamentos requeridos para a construcdo do sistema ndo estdo disponiveis no
mercado nacional, sera necessario arcar com os tributos apresentados na Tabela 4.8 para sua
importacdo. Ja as receitas anuais, produto da economia em termos de energia elétrica ndo
contratada da concessionaria (custo evitado), sdo descritas na Tabela 4.18.

As despesas anuais da operacdo, manutencdo e combustivel (biomassa) para o sistema baseado
no gaseificador de leito fluidizado duplo foram estimadas conforme descrito na sec¢ao 3.5 e sdo
descritas na Tabela 4.19.

Outros fatores relevantes durante a analise de viabilidade econdmica para o sistema baseado no
gaseificador de leito fluidizado duplo sdo descritos na Tabela 4.11. Conforme estimativas do
modelo computacional, a vazdo de biomassa (pellets de madeira) requerida para gerar uma
poténcia elétrica de 52,51 kW € de 215 kg/h. Ja a vazdo de vapor € de 84,28 kg/h enquanto a

vazdo de ar suplementar é de 297,61 kg/h.
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Tabela 4.17 - Investimento necessario para construir o sistema de geracdo baseado no gaseificador de leito

fluidizado duplo

Caracteristica/ltem Unidade de medida Magnitude
Poténcia Elétrica kw 52,51
Fator de Disponibilidade % 95
Energia anual kWh/Ano 436.988,22
Investimento
Microturbina a gas USs 347.600,00

Gaseificador de leito fluidizado duplo

(Inclui instalagéo) Us3 857.877.15
Gerador de vapor US$ 25.798,53
Gasdmetro US$ 5.000,00
Outros
(Balance of plant BOP) [92] Us§ 246.255,14
Tributos de importacéo US$ 455,067,62
Total uUss$ 1.937.598,43

Tabela 4.18 - Receita anual do sistema de geracédo baseado no gaseificador de leito fluidizado duplo

Parametro UnidaQe de Magnitude
medida

Tarifa Energia (Antes de imposto) [97] R$/kWh 0,6571
Tarifa Energia (Antes de imposto) US$/kWh 0,1614
Imposto CEMIG Classe B3 [98] % 25,00
Tarifa Energia (Depois de imposto) R$/kWh 0,8213
Tarifa Energia (Depois de imposto) US$/kWh 0,2017

Receita anual R$/Ano 358.920,27

Receita anual US$/Ano 88.162,37

Tabela 4.19 - Despesas anuais do sistema de geracéo baseado no gaseificador de leito fluidizado duplo

Despesas Anuais U:}ig?(:ade Magnitude

O&M da microturbina a gas uss$ 8.214,13

O&M do gaseificador de leito fluidizado duplo e do gerador de vapor uss$ 40.649,08
Pellets uss$ 226.105,00
Total uss$ 274.968,21

A partir dos dados conhecidos (taxa de desconto, segregac¢édo do investimento e segregacéo das
despesas), junto com a estimativa da economia anual resultante da implementacao do sistema
de geracdo baseado no gaseificador de leito fluidizado duplo, foi possivel estabelecer os fluxos
de caixa, com e sem financiamento, apresentados na Fig. 4.46. Note-se que o investimento
inicial da empresa anfitrid seria de US$ 1.937.598,43 no cenario sem financiamento. Dado que
0 investimento em equipamentos é totalmente financidvel pelo BNDES através da linha de
crédito Finame (Tabela 3.28), excetuando os tributos e 0 balango de planta BOP, o investimento

da empresa anfitrid cairia para US$ 701.322,76 no cenério com financiamento; neste caso a
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alavancagem financeira é negativa conforme mostram os indicadores de viabilidade econdmica
da Tabela 4.20.
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Figura 4.46 - Fluxo de caixa do sistema de geracdo baseado no gaseificador de leito fluidizado duplo (a) Sem
financiamento (b) Com financiamento

Tabela 4.20 - Critérios econdmicos de decisdo para o empreendimento

Parametro Unidade Sem financiamento Com financiamento
Valor do negdcio US$X1.000 - 1.395,62 -2.810,19
Valor presente liquido US$X1.000 - 3.333,22 -3.511,51
Taxa interna de retorno % Nula Nula

Considerando a taxa de desconto (WACC=10,32%) e o comportamento do VPL, o investimento
¢ economicamente invidvel tanto no cenario sem financiamento quanto no cenario com
financiamento.

As distribuicdes estatisticas esperadas para o0 VPL do empreendimento, considerando uma
tolerancia de £15% na poténcia elétrica liquida entregue e nos CAPEX do sistema (Tabela

4.17), para os cenarios com e sem financiamento, sdo apresentadas na Fig. 4.47. A
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probabilidade de ter um prejuizo (VPL negativo) em ambos 0s cenérios (com e sem

financiamento) é de 100,00%.
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Figura 4.47 - Previsdo do comportamento do VPL do sistema de geracdo baseado no gaseificador de leito

fluidizado duplo (a) sem financiamento — logistica (b) com financiamento — logistica

Como pode ser constatado na Fig. 4.48, o VPL desta variante do sistema de geragdo (com e sem

financiamento) é altamente dependente da tarifa de energia da concessionéria e do prego da

biomassa. Os custos de operacdo e manutencdo do gaseificador, os investimentos em bens de

capital e a poténcia elétrica liquida mostraram-se pouco relevantes na definicdo do VPL,
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enquanto os custos de operacdo e manutencdo da microturbina e a cotagdo do doélar tém um

impacto desprezivel na viabilidade econdmica do sistema.

Tarifa de concessionaria 63,2%

Preco da biomassa 35,0%
Poténcia elétrica liquida B 1,1%

O&M Gaseificador | 0,6%

Pressuposto

CAPEX  0,1%
O&M Microturbina  0,0%
Cotacdo do dolar ~ 0,0%

0,0% 10,0% 20,0% 30,0% 40,0% 50,0% 60,0% 70,0%
Contribuicdo para a varia¢do do VPL

Figura 4.48 - Contribuigdo dos pressupostos no VPL do sistema de geracdo baseado no gaseificador de leito

fluidizado duplo

4.2.3 Sintese dos resultados econdémicos

As trés variantes do sistema de geracdo com potencial real de implementacdo, derivadas do
estudo técnico da secdo 4.1, foram avaliadas desde a perspectiva econdémica: nenhuma delas é
economicamente vidvel. A Tabela 4.21 elenca os principais pardmetros do correspondente
estudo de viabilidade econdémica. Para cada variante, nos cenarios com e sem financiamento,
foram estimadas as “tarifas objetivo”, isto é, as tarifas que, se praticadas pela concessionaria,
poderiam vir a tornar vidvel o investimento.

Considerando as informacfes da Tabela 4.21, foi construida a Fig. 4.49. Nela é possivel
verificar que o sistema de geracdo baseado no gaseificador de leito fluidizado duplo é muito
mais oneroso que qualquer um dos sistemas baseados no gaseificador co-corrente. Enquanto o
custo especifico de instalacdo fica em torno de 13.000,00 US$/kW no caso do sistema que
utiliza gaseificador co-corrente, 0 mesmo pardmetro ultrapassa facilmente o0s
35.000,00 US$/kW, quando é utilizado o gaseificador de leito fluidizado duplo. O mesmo
raciocinio é valido para o valor presente liquido do empreendimento: o prejuizo médio das
variantes baseadas no gaseificador co-corrente € de cerca de US$ 950.000,00, mas o prejuizo
médio do sistema baseado no gaseificador de leito fluidizado duplo supera o0s
US$ 3.400.000,00.
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Tabela 4.21 - Principais parametros da analise de viabilidade econdmica das variantes com potencial real de

implementacédo

Variante
A . Co-corrente usando Co-corrente Leito
Pardmetro Unidade , .
vapor de 4gua e ar usando ar fluidizado
enriquecido enriquecido duplo
Investimento inicial US$ 746.520,86 708.591,24 1.937.598,43
EBITDA anual US$ -28.832,57 -20.858,54 -186.805,84
Taxa minima de atratividade % 10,32 10,32 10,32
Valor da negcio sem uss -215.407,08 15583338 -1.395.619,72
financiamento
Valar da negocio com uss 769.662,29 67551291  -2.810.185,99
financiamento
VPL sem financiamento US$ -961.927,94 -864.424,62 -3.333.218,15
_ VPL médio sem US$ -817.510,00 71505000  -3.196.590,00
financiamento (Monte Carlo)
VPL com financiamento USs$ -1.031.785,75 -929.924,53 -3.511.508,75
_ VPL medio com uss -887.370,00 780.550,00  -3.374.890,00
financiamento (Monte Carlo)
Tarifa objetivo sem US$/kWh 0,39 0,36 0,98
financiamento
Tarifa objetivo com US$/kWh 0,41 0,37 1,02
financiamento
Tarl’fa_ objetlv_o/Tar_lfa atual [ 241 221 6,06
(cenéario sem financiamento)
Tarl’fg objetlv_o/Tar_lfa atual [ 251 231 6.33
(cenéario com financiamento)
Custo por unidade de US$/kW 13.743,02 12.490,59 36.899,61

poténcia instalada

Partindo do preco atual da energia consumida diretamente da rede da concessionaria
(0,1614 US$/kWh), foi identificado o nimero de vezes em que essa tarifa deve incrementar
(razdo tarifa objetivo-tarifa atual) para tornar economicamente viavel a implementacdo do
correspondente sistema de geracdo. A Fig. 4.50 mostra estes resultados graficamente.
Dependendo da variante do sistema e da alavancagem financeira, seria necessario ter tarifas de
energia da rede entre 2,21 e 6,33 vezes maiores que as praticadas atualmente para tornar

interessante o investimento.
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Figura 4.49 - Comportamento do VPL médio, com e sem financiamento, e do custo especifico de instala¢do das

variantes tecnicamente viaveis

1,20
S o 6,00
a Tarifa objetivo sem financiamento
1,00 = Tarifa objetivo com financiamento
® Tarifa objetivo/Tarifa atual (cenario sem financiamento) 5,00

® Tarifa objetivo/Tarifa atual (cenario com financiamento)

>
S
g E
= 2
‘s 0,80 &
3 § 4,00 5
Q S~
S X< 060 S+
Ea 3,00 2
23 2
£= 040 2,41 221 8
g 7 2,00 @
S S
= ol
E 0,20 1,00
0,00 0,00

Co-corrente usando vapor  Co-corrente usando ar Leito fluidizado duplo
de 4gua e ar enriquecido enriquecido

Figura 4.50 - Tarifas objetivo, com e sem financiamento, que viabilizam economicamente a implementacdo das

variantes tecnicamente realizaveis do sistema de geracédo

A partir do comportamento financeiro das diferentes variantes do sistema de geragdo proposto
e levando em consideracdo as respectivas respostas em termos de poténcia elétrica liquida
(secédo 4.1.3), é possivel estabelecer a poténcia hipotética que permitiria atingir o ponto de

equilibrio financeiro (break even point) sob a premissa ceteris paribus em cada um dos cenarios
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de interesse. A Fig. 4.51 apresenta os valores de poténcia elétrica liquida que cada variante
analisada deveria atingir, com e sem financiamento, para igualar o valor do investimento inicial

a somatdria dos fluxos futuros descontados, isto &, para recuperar o investimento.

52,51
5. Gaseificador de leito fluidizado duplo _ 361.22
345.55
56.73
4. Gaseificador co-corrente: ar enriquecido 138.48
132.72
54,32
3. Gaseificador co-corrente: vapor e ar enriquecido 145,03
138.89
0.00 50.00 100.00 150.00 200,00 250.00 300.00 350.00 400.00
3. Gaseificador co-corrente: 4. Gaseificador co-corrente: ar 5. Gaseificador de leito
vapor e ar enriquecido enriquecido fluidizade duplo
® Poténcia Elétrica Liquida (Modelo Atual) 5432 56.73 52,51
® Poténcia Requerida (Com Financiamento) 145.03 138.48 361.22
345.55

Poténcia Requerida (Sem Financiamento) 138.89 132.72
Poténcia [kW]

B Poténcia Elétrica Liquida (Modelo Atual) M Poténcia Requerida (Com Financiamento) Poténcia Requerida (Sem Financiamento)

Figura 4.51 - Poténcia elétrica liquida requerida para tornar economicamente viavel cada uma das variantes

tecnicamente passiveis de implementacdo sob a premissa ceteris paribus

Note-se que, em todos 0s casos, a poténcia elétrica requerida para viabilizar economicamente
0 sistema de geracao baseado em microturbinas a gas acopladas a gaseificadores de biomassa,
ultrapassa a poténcia entregue. No caso especifico do sistema que utilizado o gaseificador de
leito fluidizado duplo, a poténcia necesséria para tornar vidvel o investimento ultrapassa a

propria poténcia nominal do motor utilizando gas natural como combustivel.
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5 CONCLUSOES

5.1 Consideracoes finais

Apds a modelagem isolada dos componentes do sistema de geracdo proposto e uma vez
concluida a analise das diferentes variantes do gaseificador de biomassa acoplado a
microturbina a gas C200, é possivel elencar algumas descobertas relevantes. Em primeiro lugar,
a composicao quimica dos gases de sintese mostrou-se fortemente dependente da temperatura
do processo de gaseificacdo, do tipo de agente de gaseificacdo e do volume do mesmo, portanto,
da ER e da STBR. Nesse sentido, o teor de hidrogénio dos gases de sintese processados com
vapor como meio gaseificante é muito elevado, o que pode inviabilizar seu uso direto em
microturbinas a gas, dado o risco de desprendimento de chama dentro da cdmara de combustéo,
tal como descrito nas secfes 2.1.2 e 4.1.2.

Do ponto de vista termodindmico, conforme demonstrado por diversos autores, € possivel
acionar uma microturbina a gas com gases de sintese, contanto que o agente de gaseificacdo
ndo seja apenas ar atmosférico (gases produzidos possuem PCI muito baixo) e que o syngas
possua um PCI maior que 8 MJ/Nm?; a utilizacdo de gases de sintese com PCI menor que
15 MJ/Nm? resulta em uma baixa taxa de confiabilidade do equipamento e na entrega parcial
da poténcia nominal (pelo menos na auséncia de modificagfes estruturais no sistema de
combustdo do motor).

O uso de syngas puro como combustivel em microturbinas a gas, na pratica, contribui para a
degradacdo acelerada da maquina e limita a poténcia entregue pelo motor; isto é consequéncia
da prépria composicdo quimica do combustivel. O uso de syngas enriquecido com outros gases
de maior poder calorifico poderia vir a contribuir para reduzir o risco de parada, operacao
instavel e, a0 mesmo tempo, diminuir a taxa de degradacdo do motor.

O uso de agentes de gaseificacdo que potencializam o PCI do syngas (vapor de agua e/ou ar
enriquecido com oxigénio) resulta em maiores investimentos em bens de capital, o que torna
impraticavel, do ponto de vista econdmico, este tipo de sistema. A implementacdo de sistemas
de geracdo baseados em microturbinas a gas e gaseificadores de biomassa mostrou-se
economicamente inviavel no momento atual; a partir das simula¢ées Monte Carlo foi verificada
a elevada probabilidade de prejuizo financeiro, podendo inclusive chegar a 100% no caso do
sistema baseado em gaseificador de leio fluidizado duplo.
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A variante do sistema baseada no gaseificador de leito fluidizado duplo apresenta um custo
especifico de instalacdo de aproximadamente 3 vezes o custo especifico de instalacdo do
sistema baseado no gaseificador co-corrente.

Em termos de perda de poténcia, o derating da microturbina a gas pode variar 25,1 e 56,9% em
funcdo do tipo de gas de sintese fornecido. Ja a eficiéncia global do arranjo mostrou-se
preocupantemente baixa, atingindo 11,01% no melhor dos casos (uso do syngas proveniente do
gaseificador co-corrente, usando ar enriquecido com oxigénio como agente de gaseificacao).
O fator chave dentro do estudo econdmico das variantes tecnicamente passiveis de
implementacdo é a tarifa praticada pela concessionaria. Dependendo do tipo de gaseificador
utilizado e da opc¢éo de financiamento, o cenario que pode vir a viabilizar e uso da tecnologia
analisada implica tarifas entre 2,21 e 6,33 vezes maiores que as praticadas atualmente pela
concessionaria, o que se traduziria em uma maior receita para o0 empreendimento. O aumento
da poténcia elétrica liquida entregue pelo acionador priméario também foi testado como possivel
estratégia de viabilizacdo do investimento, no entanto, em alguns casos seria necessario gerar
poténcias maiores que as alcancadas com gas natural (caso especifico do sistema baseado em
gaseificador de leio fluidizado duplo) e inclusive maiores que a propria poténcia nominal da

microturbina a gas.

5.2 Recomendac0es para trabalhos futuros

Visando dar continuidade a pesquisa aqui apresentada, seria de grande relevancia cientifica o
estudo técnico das diferentes variantes do arranjo proposto operando com misturas de gas
natural, GLP e syngas. Esses novos sistemas provavelmente serdo economicamente inviaveis,
mesmo tendo uma reducdo significativa no consumo de biomassa e um aumento importante na
poténcia elétrica entregue, em decorréncia do peso ponderado dessas variaveis dentro do estudo
de sensibilidade do VVPL (ver Fig. 4.42, Fig. 4.45 e Fig. 4.48). Os novos estudos deverdo contar
com validacdo experimental com o intuito de aprimorar o modelo termodindmico desenvolvido.
Uma outra abordagem que vale a pena ser avaliada é a do sistema operando em cogeragéo, 0
que poderia viabilizar economicamente a proposta em funcdo de um consequente aumento na
eficiéncia global. Alteracdes estruturais no sistema de combustdo sdo também uma éarea de
pesquisa complementar para este trabalho. Nesse sentido, seria interessante estabelecer as
mudancas fisicas concretas que o motor requer para operar com syngas puro e PCI menor que
8 MJ/Nm?,
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Além de usar o syngas como combustivel dentro de microturbinas a gas, seria interessante
avaliar seu uso potencial em outros acionadores primarios, tais como: motores de combustéo

interna, motores Stirling, turbinas a vapor e turbinas a gas de maior porte.
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APENDICES

Apéndice A. Sub-rotinas desenvolvidas em Fortran 77

Sub-rotina Descricdo Algoritmo desenvolvido em Fortran 77

FATOR=(100-AGUA)/100
AGUAOUT=AGUA/100
CINZA=(ULT(1)/100)*FATOR
C=(ULT(2)/100)*FATOR
H2=(ULT(3)/100)*FATOR
Sub-rotina A.1  Algoritmo para pir6lise de biomassa N2=(ULT(4)/100)*FATOR
CL2=(ULT(5)/100)*FATOR
S=(ULT(6)/100)*FATOR
02=(ULT(7)/100)*FATOR

Algoritmo para vazdo de ar
Sub-rotina A.2 atmosférico como agente de AR=ER*5.537*BIOMASSA
gaseificacdo

Algoritmo para vazdo de vapor no VAPOR:(STBR*(B|OMASSA-UM|DADE))-
Sub-rotina A.3 modelo de gaseificador de leito UMIDADE

fluidizado duplo

Algoritmo para célculo das fragdes de (CVAZ*CFRA/0.9)*0.02/H2VAZ

Sub.rotina A4 char direcionadas para os reatores de (CVAZ*CFRA/0.9)*0.08/02VAZ
" combustzo e reducio no gaseificador 1-[(CVAZ*CFRA/0.9)*0.02/H2VAZ]
de leito duplo fluidizado 1-[(CVAZ*CFRA/0.9)*0.08/02VAZ]

AR1=207.73*N2SPLIT+481,69

Sub-rotina A5 Algoritmo para vazdo de ar de AR1=203.38*N2SPLIT+430.06
combustdo na microturbina a gas AR1=-3.21*VAPOR+1134.80




Apéndice B. Financiamento do sistema baseado no
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gaseificador co-corrente (vapor de agua e ar enriguecido)

Ano Periodo Saldo devedor Prestacao Amortizacdo Juros
[US$] [US$] [US$] [US$]
2020 Ano 0 484.397,41 - - -
2021 Ano 1 484.397,41 64.327,98 0,00 64.327,98
2022 Ano 2 484.397,41 64.327,98 0,00 64.327,98
2023 Ano 3 435.957,67 112.767,72 48.439,74 64.327,98
2024 Ano 4 387.517,92 106.334,92 48.439,74 57.895,18
2025 Ano 5 339.078,18 99.902,12 48.439,74 51.462,38
2026 Ano 6 290.638,44 93.469,32 48.439,74 45.029,58
2027 Ano 7 242.198,70 87.036,53 48.439,74 38.596,79
2028 Ano 8 193.758,96 80.603,73 48.439,74 32.163,99
2029 Ano 9 145.319,22 74.170,93 48.439,74 25.731,19
2030 Ano 10 96.879,48 67.738,13 48.439,74 19.298,39
2031 Ano 11 48.439,74 61.305,34 48.439,74 12.865,60
2032 Ano 12 0,00 54.872,54 48.439,74 6.432,80

Apéndice C. Financiamento do sistema baseado no

gaseificador co-corrente (ar enriquecido com oxigénio)

Ano Periodo Saldo devedor Prestacao Amortizacdo Juros
[USS] [US$] [US$] [US$]
2020 Ano 0 454.179,61 - - -
2021 Ano 1 454.179,61 60.315,05 0,00 60.315,05
2022 Ano 2 454.179,61 60.315,05 0,00 60.315,05
2023 Ano 3 408.761,65 105.733,01 45.417,96 60.315,05
2024 Ano 4 363.343,69 99.701,51 45.417,96 54.283,55
2025 Ano 5 317.925,73 93.670,00 45.417,96 48.252,04
2026 Ano 6 272.507,77 87.638,50 45.417,96 42.220,54
2027 Ano 7 227.089,81 81.606,99 45.417,96 36.189,03
2028 Ano 8 181.671,84 75.575,49 45.417,96 30.157,53
2029 Ano 9 136.253,88 69.543,98 45.417,96 24.126,02
2030 Ano 10 90.835,92 63.512,48 45.417,96 18.094,52
2031 Ano 11 45.417,96 57.480,97 45.417,96 12.063,01
2032 Ano 12 0,00 51.449,47 45.417,96 6.031,51




Apéndice D. Financiamento do sistema baseado no
gaseificador de leito fluidizado duplo
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Ano Periodo Saldo devedor Prestacao Amortizacdo Juros
[US$] [US$] [US$] [US$]
2020 Ano 0 1.236.275,68
2021 Ano 1 1.236.275,68 164.177,41 0,00 164.177,41
2022 Ano 2 1.236.275,68 164.177,41 0,00 164.177,41
2023 Ano 3 1.112.648,11 287.804,98 123.627,57 164.177,41
2024 Ano 4 989.020,54 271.387,24 123.627,57 147.759,67
2025 Ano 5 865.392,97 254.969,50 123.627,57 131.341,93
2026 Ano 6 741.765,41 238.551,75 123.627,57 114.924,19
2027 Ano 7 618.137,84 222.134,01 123.627,57 98.506,45
2028 Ano 8 494.510,27 205.716,27 123.627,57 82.088,70
2029 Ano 9 370.882,70 189.298,53 123.627,57 65.670,96
2030 Ano 10 247.255,14 172.880,79 123.627,57 49.253,22
2031 Ano 11 123.627,57 156.463,05 123.627,57 32.835,48
2032 Ano 12 0,00 140.045,31 123.627,57 16.417,74

Apéndice E. Memorial de calculo da vazdo maxima
suportada pela microturbina a gas

A partir dos catdlogos da Capstone Corporation foi determinada a vazdo maxima que a

microturbina a gas C200 admite a partir dos dados disponiveis para alimentacdo com gases de

baixo poder calorifico (gas de aterro especificamente). Nesse sentido, conforme [57] é

necessario fornecer um fluxo de combustivel equivalente a 2,4 GJ/h visando garantir a operacao

do motor em regime permanente e carga nominal. Por outro lado, 0 mesmo documento sugere

utilizar gas de aterro com poder calorifico superior de 13,0 a 22,3 MJ/Nm?.

A massa especifica do gas de aterro foi estimada a partir de [100] considerando-o como gas

tipo A. Dessa forma, o indice Wobbe é de 13MJ/Nm? (adoptando o limite inferior do poder

calorifico superior do gas de aterro conforme [57]) e portanto a gravidade especifica pode ser

estimada como segue:

SG=(

Wobbe

) -

) -1

SG - Specific gravity
HHYV - High Heating Value
Wobee - Wobbe Index



156

Note-se que a partir da gravidade especifica do gas de aterro é possivel estabelecer sua massa

especifica como segue:

= SG * Pargyp = 1% 1,225 = 1,225 kg/m>

pgésaterro

- Massa especifica do gas de aterro

pgésaterro

Parqrp - Massa especifica do ar em condigGes standard de temperatura e pressao

Logo, a massa especifica do gas de aterro é de aproximadamente 1,225 kg/m? e, portanto, a

vazdo maxima de combustivel do motor é de 226,15 kg/h (0,063 kg/s).

FE 2400
VMéx = (H—I‘IV) X Pgasaterro — (T) X 1,225 = 226,15 kg/h

FE - Fluxo de energia requerido pelo motor na condi¢cdo nominal

Considerando que a vazdo nominal da MTG C200 é de 57,85 kg/h (ver Tabela 3.18), a vazdo

maxima da maquina pode chegar até 3,91 vezes sua vazao nominal.

Devido a escassa informacdo experimental disponivel na literatura especializada para a
microturbina a gas C200 usando apenas syngas como combustivel, foi necessario apelar a
analogia do motor via dados disponiveis para a microturbina a gas C30 usando unicamente
syngas. Kolanowski [9] estabelece que a microturbina a gas C30 opera com vazdo nominal de
420 ft3/h (11,89 m3/h) quando alimentada com gas natural. Ja Rabou et. al [22] garante que a
mesma maquina pode receber até 25 m*/h quando alimentada unicamente com syngas. Logo, a
vazdo maxima suportada pelo motor, sob a premissa de uma massa especifica constante, é de

aproximadamente 2,10 vezes sua vazdo nominal.

VMéxRabou X P yngas ,
VNom_Kolanowski X Pév 11'89

Incrementoy gz, = = 2,10 vezes

Durante o célculo da vazdo méxima do modelo de microturbina a gas sendo alimentada
unicamente com syngas (secédo 3.4) foi adoptado um incremento médio de 3 vezes na vazao

nominal da maquina (~(3,91+2,10)/2) em relacéo a sua operagdo com gas natural.



