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Resumo

GUALDRON, M. A. M. (2009), Projeto e Avaliacido Computacional do Desempenho de um
Gaseificador de Leito Fluidizado Circulante para Obtencéo de Gés de Sintese a partir
de Bagaco de Cana de Acucar, Itajuba, 144p. Dissertacdo (Mestrado em Conversdo de

Energia) - Instituto de Engenharia Mecénica, Universidade Federal de Itajubé.

Recomendacbes para o projeto basico e uma metodologia preliminar para a
determinagdo do didmetro do reator de um gaseificador de leito fluidizado circulante (CFB)
destinado a produzir gas de sintese (syngas) sdo apresentados. Estes sdo baseados em uma
rigorosa revisdo bibliogréfica do estado-da-arte. Isto permitiu dimensionar um gaseificador
CFB de 150 mm de diametro interno e 6,5 m de altura. Depois disso, foram preditas varias
influéncias das condigBes operacionais sobre pardmetros relacionados a qualidade do gés e
eficiéncia usando o software comercialmente disponivel CSFMB (Comprehensive Simulator

de leito fluidizado e Moving Bed Equipment).

Palavras-chave
Gaseificagdo, Leito Fluidizado Circulante, Syngas, Projeto, Biomassa, Avaliagéo

computacional.



Abstract

GUALDRON, M. A. M. (2009), Design and Computational Evaluation a Circulanting
Fluidized Bed Gasifier for Synthesis Gas Production from Sugar Cane Bagasse, Itajubd,
144p. MSc. Dissertation - Instituto de Engenharia Mecénica, Universidade Federal de
Itajubd.

Recommendations for the basic design and a methodology for preliminary
determination of the reactor diameter of a circulating fluidized bed gasifier (CFB) aimed to
produce synthesis gas (syngas) are presented. Those are based on rigorous review of the state-
of-the-art. Such allowed selecting a CFB gasifier with 150 mm internal diameter and 6,5 m
high. After that, various influences of operational conditions on parameters related to the gas
quality and efficiency were predicted using the commercially available software CSFMB

(Comprehensive Simulator of Fluidized and Moving Bed Equipment).

Keywords
Gasification, Circulating Fluidized Bed, Syngas, Design, Biomass, Computational

Evaluation.
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Capitulo 1

INTRODUCAO

Até o ano de 2000 as fontes de energia fossil (petrdleo, gas natural e carvéo)
representavam por volta de 80% da energia consumida no mundo. Embora néo se prevé uma
reducdo acentuada no atual modelo de consumo energético mundial, existe uma leve
tendéncia de declinio no uso das fontes de energia fossil, motivada provavelmente, por
aspectos tais como: impactos ambientais e esgotamento continuado das reservas de petrdleo.

Na busca de novas fontes sustentaveis de energia a biomassa parece ser uma opgao
perspectiva e de potencial consideravel. As recentes preocupacdes sobre o incremento das
quantidades de CO, na atmosfera indicam o uso da biomassa renovavel como uma fonte de
energia que ndo provoca efeito estufa, uma vez que o CO; liberado durante a combustdo é
convertido imediatamente em matéria vegetal pela proxima geragéo de plantas.

O Brasil, considerado grande produtor de biomassa vegetal energética e com um
desenvolvimento agricola com escala de produgdo para diversas culturas tradicionais capaz de
justificar grandes aproveitamentos, € um pais com elevado potencial de geracdo de residuos
de biomassa. Existe, portanto, um potencial energético de biomassa de carater regional (ou
local), continuo, renovavel, e até sustentavel, que poderia produzir um sdlido impacto sécio-
econdmico e ambiental.

Atualmente, a alta demanda mundial por fontes de energia renovavel é um dos
principais motivadores do crescente interesse na utilizagdo de sistemas de gaseificagdo. Este
fendmeno se vé refletido no aumento no nimero de projetos e do investimento relacionados
com a producdo de gas de sintese, mediante sistemas de gaseificagdo. A biomassa,

geralmente, é utilizada como fonte de calor e para geragdo de eletricidade a partir da sua
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combustdo em fornos e caldeiras acoplados ou ndo a turbinas a vapor. A gaseificagdo de
biomassa, a sua conversdo num gas combustivel, permite a utilizacdo de motores e turbinas
em aplicacBes de geragdo, o que constitui um potencial técnico para o acréscimo da eficiéncia
de conversdo. A partir da biomassa também ¢é possivel obter hidrocarbonetos com
caracteristicas semelhantes aos combustiveis liquidos comerciais (gasolina e diesel). Existem
duas rotas de conversdo da biomassa lignocelulésica em biocombustiveis, a rota
termoquimica e a rota bioquimica. Ambas as rotas ainda apresentam sérios desafios
cientificos e tecnoldgicos.

A rota termoquimica (processos BTL - “Biomass to liquid”) através da pirdlise e/ou
gaseificacdo da biomassa, passa pela obtencdo de gés de sintese (biosyngas), seguido da
sintese catalitica ou da fermentacéo, o que torna possivel a obtencdo de hidrocarbonetos,
alcoois, hidrogénio, amdnia, gas natural sintético, etc. A rota bioguimica consiste na producéo
do bioetanol a partir da hidrolise e fermentacdo da biomassa celulésica e lignocelulésica. O
custo da producgdo de bioetanol a partir de matérias lignoceluldsicos é relativamente alto, se

comparado as atuais tecnologias de produgdo com matérias-primas agucaradas

1.1 CONTEUDO

No capitulo 2 desse trabalho sdo abordados os principais conceitos envolvidos na
gaseificacdo de biomassa para a producdo de biocombustiveis. A partir do estado da arte da
aplicacdo de gaseificadores de leito fluidizado circulante (LFC) para a obtencdo de gas de
sintese a partir de biomassa (biosyngas), no capitulo 3, apresentam-se 0s conceitos
fluidodindmicos bésicos, assim como as recomendacdes e valores adequados dos principais
pardmetros a ter em conta durante o projeto e operacdo deste tipo de gaseificador. No capitulo
4, destaca-se a metodologia de dimensionamento dos principais elementos do sistema de
gaseificacdo em leito fluidizado circulante para a obtengdo de gés de sintese a partir de bagago
de cana de agUcar usando inicialmente ar como agente de gaseificagdo, visando a producéo de
combustiveis liquidos via Fischer-Tropsch. Os resultados do dimensionamento dos diferentes
elementos do sistema de gaseificagdo, assim como os resultados da avaliagcdo do desempenho
do gaseificador projetado, obtidos utilizando o software comercial CSFMB - Comprehensive
Simulator for Fluidized Moving Bed, sdo mostrados no capitulo 5. Finalmente, séo

apresentadas as conclusdes desse trabalho.



Capitulo 2

GASEIFICACAO PARA BIOCOMBUSTIVEIS

A gaseificacdo da biomassa, a sua conversdo num gas combustivel, permite a utilizacdo
de motores e turbinas em aplicacbes de geracdo, 0 que constitui um potencial técnico para o
acréscimo da eficiéncia de conversdo. A partir da biomassa também é possivel obter
hidrocarbonetos com caracteristicas semelhantes aos combustiveis liquidos comerciais
(gasolina e diesel). Neste capitulo sdo apresentados os principais conceitos envolvidos na

gaseificacdo de biomassa para a produc¢do de biocombustiveis.

2.1 BIOMASSA

A biomassa engloba a matéria vegetal obtida através da fotossintese e os seus derivados,
tais como: residuos florestais e agricolas, residuos animais e a matéria orgénica contida nos
residuos industriais, domésticos, municipais, que pode ser utilizada na producdo de energia
(Nogueira e Lora, 2003). E composta por celulose, hemicelulose e lignina. A celulose é
utilizada na producéo de polpas celulésicas e na obtencdo de fibras naturais. A hidrélise da
biomassa produz glicose a qual pode ser fermentada para produzir etanol que por sua vez
pode fornecer etileno, buteno e outros produtos quimicos.

As ligninas séo hidrofobicas e podem ser transformadas em 6leos com caracteristicas
semelhantes ao petrdleo por meio de hidrogendlise. Processos piroliticos aplicados a lignina

fornecem produtos quimicos como fenol e &cido acético. As ligninas sdo também utilizadas na
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gaseificacdo com oxigénio para produzir gds de sintese utilizado na producdo de
biocombustiveis.

Em comparacdo com os combustiveis fosseis, a utilizacgdo da biomassa como
combustivel apresenta algumas vantagens como, por exemplo, a reducéo das emissdes de
gases de efeito estufa quando utilizada de maneira sustentavel. Além do seu aproveitamento

direto por meio da combustéo da matéria organica em fornos ou caldeiras.

2.2 GAS DE SINTESE

Gés de sintese ou syngas é o nome dado a uma mistura de gases de composi¢do quimica
variada formada a partir da gaseificacdo da biomassa ou de outros combustiveis solidos. E
composto basicamente por uma mistura de hidrogénio (H,) e mondxido de carbono (CO) com
aplicacdo em processos industriais de producdo de hidrogénio para células combustiveis,
metanol e varios produtos quimicos, como a amoénia. O biosyngas é o gas de sintese
produzido a partir da biomassa. Alguns autores diferenciam um gas de sintese de menor
qualidade (baixo poder calorifico) possivel de ser utilizado em motores de combustéo interna
alternativos, turbinas a gds ou para a queima direta em fornos e caldeiras. A poligeracéo
consiste no uso do gas de gaseificacdo tanto para processos de sintese como para a geracéo de
eletricidade numa Unica planta. No caso da via bioquimica de conversdo existe a opcgéo de
gaseificar os residuos de lignina.

Todas as aplicacBes do géas de sintese estabelecem determinados requerimentos de
qualidade do gas no que diz respeito ao seu poder calorifico, concentracdo dos componentes
principais e de impurezas que visam & prote¢do dos equipamentos, evitando entupimentos,
deposicbes, corrosdo e erosdo. As principais impurezas, cujo teor esta limitado nestas
aplicacdes, sdo o teor de particulas, alcatrdo, sulfeto de hidrogénio e metais alcalinos. Porém,
processos de limpeza e condicionamento sdo necessarios antes da utilizagdo do mesmo, como
mostrado na Figura 1, para o caso de um processo de obtencéo de biocombustiveis por sintese
Fischer-Tropsch.

A qualidade do gas produzido em gaseificadores depende de diferentes fatores, tais
como o tipo de reator, parametros de operagéo, agentes de gaseificacéo, etc.

A qualidade requerida do gas depende de qual é o processo que utiliza o géas de sintese
como matéria-prima. Os processos de sintese de combustiveis apresentam uma série de

requerimentos em relacdo & pressdo, temperatura no reator, tipo de catalisador e relacdo



5
H,/CO no gés de sintese (Tabela 1). A relacdo H,/CO pode ser ajustada durante o

condicionamento do gas utilizando-se a reacéo de shift.

Limpeza do gds
5, Gas do processo
© Umido
© Seco/Quente © Reforma do metono
CHg +H20 —= 3Hy+CO
Aqua/Alcotrdo/Porticulas, S | e Shift

ojuste Hy/CO

® Remogdo de CO,

Ar/Oxigénio <
Vopor —== Goseificagdo

]
|

Recirculagdo
—

Cinzas/Chor

Pré-tratamento

e e

|
:gsfv"e‘lr;’:cao ——————————— I——l SinleseT‘—> Liquidos/Produtos oleosos
sErrogho L — —oif-gss :‘ (035530 m3/y

Geragdo de | Energio

Biomoassa
b ———— energio

:Color/chor
Figura 1. Etapas do processo de obtencdo de combustiveis pela rota termoquimica
(tecnologias BTL), adaptado de Jenkins, 2007.

Em geral, as caracteristicas e condicionamento do biosyngas sdo mais criticas para as
aplicacbes de sintese de combustiveis e produtos quimicos que para as aplicacbes de

hidrogénio e gas combustivel, como apresentado na Tabela 2.

Tabela 1. Pardmetros de processo e relagdo de H,/CO para diferentes processos de sintese
(Zuberbdilher et al., 2006).

Processo | Produto PlEssle Tempoeratura Catalisador | H,/CO
(bar) (°C)

Metano CH, 1-30 300 - 400 Ni 3/1

Metanol CH3OH | 50-100 250 - 280 Cu/ZnO 2/1

F-T —CH, - 3-25 190 - 240 Co 2/1

F-T —CH, - 3-25 250 — 300 Fe 2/1

Processo Fischer-Trospch (F-T)

A alta pureza do biosyngas é extremamente benéfica para a sintese de combustiveis e
produtos quimicos, uma vez que reduz substancialmente o tamanho e o custo dos
equipamentos a jusante. No entanto, as especificacdes fornecidas na Tabela 2 ndo devem ser
interpretadas como exigéncias rigorosas. Diferentes equipamentos, por exemplo,
purificadores, compressores, refrigeradores, etc., podem ser utilizados para condicionar o
biosyngas e conseguir que ele cumpra com o0s requerimentos de qualidade, embora,

acrescentando complexidade e custo.



Tabela 2. Caracteristicas requeridas do biosyngas para diferentes aplicagdes (Ciferno e
Marano, 2002).

Combustiveis

Produto Sinteticos Metanol Hidrogénio
FT Gasolina e
Diesel

H,/CO 0,62 ~2.0 Alto
CO, Baixo Baixo°® Irrelevante®
Hidrocarbonetos Baixo® Baixo® Baixo®
N, Baixo Baixo Baixo
H,O Baixo Baixo Alto®

Contaminantes

Enxofre <1 ppm
Baixo Particulados

Enxofre <1 ppm
Baixo Particulados

Enxofre <1 ppm
Baixo Particulados

Poder calorifico

Irrelevante’

Irrelevante’

Irrelevante’

~ 50 (Fase
5 o Liquida) _
Presséo, bar 20-30 ~ 140 (Fase 28
Vapor)
0 200-300°
Temperatura, °C 300-400 100-200 100-200

(2) Depende do tipo de catalisador. Para catalisador de ferro, o valor mostrado é satisfatorio;
para catalisador de cobalto, um valor proximo de 2,0 deve ser usado.
(b) A reacdo water-gas shift terd de ser utilizada para favorecer a producéo de H; o CO, no
biosyngas pode ser retirado simultaneamente com o CO, gerado pela reagéo water-gas shift.
(c) Alguma quantidade de CO- pode ser tolerada se a relacdo H,/CO é superior a 2,0 (como
pode ocorrer com a reforma de vapor de gas natural); se excesso H, € disponivel, o CO, sera
convertido em metanol.
(d) O metano e os hidrocarbonetos mais pesados devem ser reciclados para a conversdo do
biosyngas e representam a ineficiéncia do sistema.
(e) A &gua é necessaria para a reacdo water-gas shift.
(f) Enquanto a relacdo H,/CO e os niveis de impurezas estdo preenchidos, o poder calorifico
ndo é critico.
(g) Depende do tipo de catalisador; os catalisadores de ferro geralmente operam em
temperaturas mais elevadas que os catalisadores de cobalto.

Os requerimentos em relagdo a quantidade méxima de impurezas no gas de sintese para

0 caso dos processos FT sdo mostrados na Tabela 3.



Tabela 3. Especificaces do gas de sintese para processos FT (Bolhar-Nordenkampf et al.,

2004).
Compostos V_alores da FT de_balxa temperatura,
literatura leito movente, Co
CO; 5 % em volume 5 % em volume
Cinzas ? <0,1 mg/m®y
N (HCN, NH,) < 20 ppbv* <lppmv'*
S (H,S, COS) < 10 ppbv’ <lppmv"™*
Metais alcalinos < 10 ppbv* <10 ppbv"
Cl (HCI) < 10 ppbv’ <10 ppbv*
Alcatréo < condensagao < condensacao
H,/CO, Reator TFBR (Tubular —_— o
fixed bed reactor) i >2 /min 0,6
H,/CO, Reator SBCR ( Slurry A T .
bubble column reactor) i Otimo 2,15 /6timo > 1,35

* Com catalisador Co ** Com catalisador Fe * ppbv= parte por bilhdo em volume

“ppmv=parte por milhdo em volume

2.3 ROTAS DE CONVERSAO DA BIOMASSA

Existem duas rotas de conversdo da biomassa lignocelulésica em biocombustiveis, a
rota termoquimica, processos BTL “Biomass to Liquid”, e a rota bioquimica (hidrélise +
fermentacdo) como se mostra na Figura 2.

A rota termoquimica através da pirdlise e/ou gaseificacdo da biomassa, passa pela
obtencdo de gas de sintese, seu condicionamento e finalmente por um processo de sintese
catalitica ou de fermentacdo, o que torna possivel a obtencdo de hidrocarbonetos, alcoois,
hidrogénio, aménia, gas natural sintético, etc. Esta rota, em desenvolvimento, apresenta uma

série de desafios na etapa de gaseificacdo propriamente dita.

- Rota Bioquimica
Rota Termoquimica

Prétratamento

pirdlise e/o hidrdlise

Gaseificagdo (quebra das
v paredes celulares)
Gas de sintese

(CO+H 2+ Outros) Monomeros agticarados, acidos
Sintese Fermentagdo
Catalitica do gas de Fermentagdo
sintese
Hidrocarbonetos, mistura de dlcoois, hidrogénio, Etanol, dlcoois superiores, biometano,
amonia, GNS, etanol, alcoois superiores hidrogénio, acidos...

Figura 2. Rotas de conversdo da biomassa em biocombustiveis. (Jenkins, 2007)
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Os fatores que influenciam a escolha do tipo de processo de converséo da biomassa séo:
0 tipo e a qualidade da biomassa, a forma de energia requerida, o uso final, padrdes

ambientais, aspectos econdmicos e as especificagdes de projeto.

2.3.1 Processos de Obtencé&o de Biosyngas

2.3.1.1 Pirdlise

A pir6lise é a conversdo termoquimica da biomassa em liquidos, s6lidos e gases pelo
seu aquecimento em auséncia de oxigénio a temperatura em torno de 500°C. A fragdo
resultante de cada produto depende da temperatura e pressdo no reator e do tempo de
residéncia dos solidos no mesmo. Desta maneira, existem diferentes tipos de processos:
pirdlise rapida, carvoejamento, pirélise a vacuo, etc. Na produgéo de biocombustiveis a mais
utilizada é a pirdlise rdpida ou fast pyrolysis, devido & predominéncia da fragéo de liquidos.

A vantagem principal da pir6lise como tratamento preliminar estd no fato que a
biomassa liquida pode ser transportada e armazenada da mesma maneira que o 6leo cru, e

manuseada mais facilmente que a biomassa solida (VVan Swaaij et al., 2004).

2.3.1.2 Gaseificacao

Processo de conversdo termoquimica da biomassa, com fornecimento de oxigénio em
quantidades sub-estequiométricas, num gas com altos teores de CO, H, e CH,. A composicéo
do gas e seu poder calorifico dependem do gas utilizado como agente de gaseificagdo e da

presséo no reator.

2.4 GASEIFICACAO DA BIOMASSA

A gaseificacdo pode ser definida como o processo de conversdo termoquimica de um
material s6lido ou liquido (que contém carbono na sua composi¢do) em um produto gasoso
combustivel (gés de sintese), através da oxidacdo parcial a temperaturas elevadas (800°C a
1.100°C) e em pressdes atmosféricas ou maiores até 33 bar. Utiliza-se um agente gaseificador
que pode ser ar, vapor de &gua, oxigénio ou uma mistura destes gases em quantidades

inferiores a estequiométrica (minimo tedrico para a combustdo). Estes gases combustiveis
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contétm CO,, CO, H,, CH,; HO, outros hidrocarbonetos, gases inertes e diversos
contaminantes (ex. particulados e alcatrdes). A Figura 3 mostra um esquema das etapas do
processo de gaseificacdo de biomassa. A pir6lise constitui a primeira etapa do processo de
gaseificagdo, formando-se como resultado carvéo vegetal, alcatrdo e gases. Em paralelo uma
fracdo pequena da biomassa oxida, elevando a temperatura do meio até 600-800°C, o que
permite garantir o nivel de temperatura adequado, tanto para a pirélise, como para a proxima

etapa do processo: a gaseificacdo dos produtos da pirdlise e a geracdo de gas de sintese.

Calor Calor

arvgo

7 C T \\
Biomassa I/ = .~‘~ AW \|
L 4

T alta temperatura
| CO+Hp+...

#\Catalisador

|
|
|
0, (or) I
|
Hy0 (vapor)! RN :
] 4 gente de goseificagdo J |
a alta temperatura
\ /
b7 N p—- - N Cinzas
Aquecimento e Gaseificagdo
Calor pirdlise

Figura 3. Etapas principais da gaseificagdo da biomassa (Adaptado de Knoef, 2002).

O géas produzido num gaseificador cujo agente de gaseificacdo é o ar tem poder
calorifico inferior (PCI) entre 4-6 MJ/m3y, como conseqiiéncia do efeito de diluicdo do
nitrogénio. Este g&s é conhecido como gas pobre, devido ao seu poder calorifico ser
consideravelmente menor que o do gas natural. Quando se utiliza oxigénio (O;) puro €
possivel obter um gas com PCI préximo de 10-20 MJ/m®y.

Os fatores que afetam o desempenho do sistema de gaseificagdo sdo: a razéo de
equivaléncia (ER) ou fator de ar (FA), a temperatura de operagdo, 0 tipo de agente de
gaseificacdo, pressdo, tempo de residéncia, a qualidade da biomassa em termos fisico-

quimicos e energéticos, bem como a utilizagdo de catalisadores.

2.4.1 Cinética do Processo de Gaseificacao

O processo de gaseificacdo é o resultado de varias reacfes sendo que estas transcorrem
em diferentes regides do gaseificador ou em todo o volume do mesmo simultaneamente,

dependendo do tipo de reator. O processo pode ser subdividido em Vérias etapas:



10

1. Etapa de pir6lise ou decomposicédo térmica, que se desenvolve a temperaturas entre
300 a 1000K;

2. Oxidagdo de parte do carbono fixo do combustivel, método que constitui a fonte de
energia térmica para o processo de volatilizacdo e gaseificagéo;

3. Gaseificacdo propriamente dita que inclui reagdes heterogéneas entre 0s gases € 0
coque residual, assim como reacdes homogéneas entre os produtos ja formados;

4. Cragueamento do alcatrdo — processo de destruicdo térmica das moléculas dos
compostos que formam o alcatrdo com a obtencdo de CO, CO,, CH, e outros gases como
produtos;

5. Oxidagéo parcial dos produtos da pir6lise.

Um modelo simplificado das reagfes quimicas de cada uma das etapas do processo de
gaseificacdo é apresentado mediante as equagBes de 1 a 10. Os dados da entalpia padréo
foram calculados a 1.100°C (Concha, 2007) .

I. Pirdlise:

Calor

Biomassa—=— Coque+Gases+Alcatrdo+Condensaveis 1)

1l. Oxidacdo do carbono:

CJF%O2 < CO (AH=-114,38kJ) 2
C+0, < CO, (AH=-39537KJ) 3)
I11. Gaseificagdo:
* ReagOes heterogéneas
Reacdo de Boudouard
C+CO, < 2CO (AH=166,61kJ) 4

Reacdo de gés de 4gua ou reagdo carbono — vapor

C+H,0&CO+H, (AH=13530k)) 5)

Reacédo de formagéo de metano

C+2H, < CH, (AH=-90,38kJ) (6)

* ReacOes homogéneas
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Reacdo de Shift, agua/gés:
CO+H,0<CO,+H, (AH=-31,30KkJ) (7

CH, +H,0 < CO+3H, (AH=191,90k)) 8)

1V. Craqueamento do alcatrao:

Alcatrio+vapor —2% > CO +CO, +CH, (9)

V. Oxidacéo parcial dos produtos da pirdlise:

(CO+H,+CH,)+0, < CO,+H, (10)

- O agente oxidante € utilizado na combustdo de parte do carbono contido na biomassa
como mostra a reacao 2.

- As reacdes 5 e 7 sdo favorecidas com a utilizagcdo de vapor de 4gua como agente de
gaseificagdo ou acontecem num posterior processo de reforma.

- A reacdo 9, cragueamento térmico da biomassa, explica porque reatores com maior
temperatura de operagdo se caracterizam por menores teores de alcatrdo no gés.

- A secagem da biomassa, até valores de 10-15%, é importante para uma alta eficiéncia
de gaseificagdo. Caso contrario parte da energia liberada pela reacdo 3, seria consumida na

secagem.

2.4.2 Tipos de Gaseificadores

O gaseificador € o reator no qual acontece a conversdo termoquimica da biomassa em
gas de sintese. Existem seis tipos principais de gaseificadores: de leito movente
(contracorrente — updraft, concorrente - downdraft, e de fluxo cruzado), de leito fluidizado
(borbulhante - LFB, e circulante - LFC), e de leito arrastado. A classificagdo baseia-se na
diregéo relativa do fluxo de biomassa e do agente de gaseificacéo, e a forma de fornecimento
de calor ao reator (direto ou indireto). Na Figura 4 sdo mostrados esquemas dos diferentes

tipos de gaseificadores.
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Figura 4. Tipos de gaseificadores: a) Contracorrente “updraft”; b) Concorrente “downdraft”;
c) De duplo estagio; d) Fluxo Cruzado (“Crossflow™); €) Leito fluidizado borbulhante; f)
Leito Fluidizado Circulante. (a e b: McKendry, 2002; ¢ e d: Battacharya et al., 1999; e e f:
Olofsson et al., 2005).
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2.4.2.1 Gaseificador de leito movente

Os diferentes tipos de reatores de leito movente séo caracterizados pela direcdo relativa
do escoamento dos sélidos e da corrente de gas, em concorrente, contracorrente e de fluxo
cruzado. S3o relativamente faceis de projetar e operar. A grande vantagem desse tipo de
gaseificador é sua alta eficiéncia na conversdo de carbono em gas e a baixa producédo de
cinzas. Sdo eficientes trabalhando com combustiveis de alta densidade e granulometria grossa.
Séo usados em plantas de energia de pequena ou média capacidade para a recuperacdo da
energia térmica, ou geracdo de eletricidade, acoplados a motores de combustdo interna

alternativos.

2.4.2.2 Gaseificador de leito fluidizado

Este tipo de gaseificador ndo apresenta zonas diferenciadas de reacdo como nos reatores
de leito movente. Os reatores de leito fluidizado tém um leito isotérmico que opera
usualmente em temperaturas na faixa de 700-900°C. Os principais tipos de gaseificadores de
leito fluidizado s&o: de leito borbulhante (bubbling fluidized bed) e de leito circulante
(circulating fluidized bed) (Belgiorno et al., 2003; Klein, 2002).

A fluidizagdo promove um intimo contato entre particulas e gases, assim como uma
intensa circulacdo e mistura das particulas, resultando em altas taxas de reacdo gas-solido e
boa transferéncia de calor gas-solido, devido a uniformidade da temperatura.

As principais vantagens dos gaseificadores de leito fluidizado séo a flexibilidade quanto
ao tipo de biomassa a alimentar, que pode ser de granulometria fina sem a necessidade de ser
briquetada. A temperatura do leito pode ser facilmente mantida abaixo do ponto de fuséo das
cinzas, controlando a mesma através da relacdo ar/combustivel ou do fator de ar. Baixo teor
de alcatrdo no gés de saida devido a devolatilizacdo ocorre dentro do leito. As desvantagens
que apresenta sdo temperaturas de operacdo limitada pelas caracteristicas de fusdo das cinzas
da biomassa. A conversdo de carbono é moderada a baixa. Conversdes maiores de 0,95 séo
dificies de atingir devido a compromissos entre a qualidade do gas e o regime de fluidizacéo.
Sendo mais critico para gaseificador usando ar em vez de oxigénio (FAO, 1986; Fernandez,
2004).

Os gaseificadores de leito fluidizado circulante sdo de facil escalonamento e tipicos de
aplicagbes em grande escala, tanto de gaseificagdo como de combustdo. A Tabela 4 resume
algumas questdes importantes a considerar durante 0 projeto e operagdo destes tipos de

gaseificadores.



14
Tabela 4. Consideragdes de projeto e operacéo de gaseificadores de leito fluidizado.

Tipo de

gaseificador Consideragoes

- Altura do leito em gaseificadores em operagdo 500-600 mm.
- Alimentagédo de biomassa um pouco acima da placa
distribuidora.

- Granulometria do inerte de aproximadamente 300-500 pm.
- Fator de ar: 0,3-0,4.

- Ar secundario injetado acima do leito denso na base (20%).
- Fator de ar: 0,2-0,3.

- Velocidade superficial do gas: 4-7 m/s.

- Altura do riser: 6-15 metros.

- Granulometria do inerte 0,3-0,5 mm.

Leito fluidizado
borbulhante - LFB

Leito Fluidizado
circulante - LFC

2.4.2.3 Gaseificador de leito arrastado

Os gaseificadores de leito arrastado foram desenvolvidos para aplicagbes de
gaseificacdo de coque de petroleo e carvdo mineral em plantas IGCC - Integrated Gasification
Combined-Cycle de grande capacidade. Os gaseificadores ja testados foram projetados pela
Destec, Lurgi, Shell e Texaco. Sdo constituidos de um reator autotérmico em transporte
pneumatico e que opera a alta temperatura (1.100-1.600°C). O fluido de gaseificacéo utilizado
neste tipo de gaseificador é oxigénio puro. O combustivel finamente pulverizado entra pelo
topo do reator. A cinza é removida em estado liquido e o alcatrdo é completamente craqueado,
0 que garante a producdo de um gas de sintese de alto poder calorifico e limpo. A maior
dificuldade na utilizacdo deste tipo de tecnologia com biomassa esta no alto custo da
trituracdo da mesma até a granulometria requerida (baixa densidade da biomassa e alto
consumo de energia). As solucdes propostas sdo a torrefagdo antes da moenda ou a conversao
pirolitica da biomassa numa mistura de 6leo e coque que pode ser pulverizada na entrada do
gaseificador.

Do ponto de vista da fonte de calor utilizada para sustentar termicamente 0 processo,
pode-se ter gaseificadores de aquecimento direto (autotérmicos) ou de aquecimento indireto
(alotérmicos). No caso do aquecimento direto, parte da biomassa é queimada para fornecer o
calor que requer a etapa inicial de pirdlise e, portanto trabalha-se em condicbes sub-
estequiométricas com um fator de ar de 0,3-0,4. As altas temperaturas da zona de combustao
permitem o craqueamento do alcatrdo, porém o nitrogénio do ar dilui o gas resultante, levando
a reducdo do poder calorifico. Nos gaseificadores de aquecimento indireto o poder calorifico
do gés é maior, porém o teor de alcatrdo também € maior.

A aplicacdo do produto final, as condigdes operacionais, a qualidade requerida do gas

séo fatores que determinam o tipo de gaseificador que deve ser empregado.
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2.4.3 Agente de Gaseificacéo

Um fator que influi consideravelmente sobre o desempenho do gaseificador e a
composicao do gas de sintese é o tipo de agente de gaseificacdo, ou seja, qual € o tipo de gés
que é utilizado no gaseificador. As vantagens e dificuldades da gaseificacdo usando diferentes

agentes de gaseificacdo séo apresentadas na Tabela 5.

Tabela 5. Vantagens e dificuldades técnicas da gaseificagdo com diferentes agentes de

gaseificacéo (adaptado de Wang et al., 2008, Tijmensen, 2000).

Age_n_tes d~e Vantagens Dificuldades técnicas
gaseificacdo
- Baixo custo. - Baixo poder calorifico do gas.
- Combustéo parcial da biomassa. | -O nitrogénio afeta a seletividade
Ar - Teor de particulas e alcatrdo para compostos Cs.
moderado dependente do tipo de | - Dificuldade de determinacgao do
gaseificador. fator de ar.
- Alto poder calorifico do gas. - Requer de fo_rnecimento de calor
Vapor - Alto teor de hidrogénio (Hz) no externo (caldeira).
. - Alto teor de alcatrdo no gés e
gas. necessidade de limpeza catalitica.
- Altos custos.
- Necessidade de planta de
- O gés de sintese ndo é diluido separagdo do ar.
por nitrogénio. - Altas temperaturas de
Oxigénio | - Auséncia de particulas e alcatrdo | gaseificagdo (a mistura com vapor
no gas como consequiéncia das pode-se usar para controlar a
altas temperaturas de operagéo. temperatura do processo).
- Uso de oxigénio puro apenas em
gaseificadores de leito arrastado.
- Limpeza do gés “in situ”. A
maior parte do CO; e de outros
poluentes como
Agua H2S, NH; e HCl ficam retidos na | _ Tecnologia recente, necessitando
supercritica fase liquida. . . . de muito esforgo de P &D
- Alto teor de hidrogénio no gas '
(> 50%).
- Permite a gaseificacdo de
biomassa em estado liquido.

A Tabela 6 mostra os dados da composicdo do gés de sintese quando se utilizam
diferentes tipos de agente de gaseificacdo. Altos teores de H, e CO sdo possiveis apenas
quando se utiliza vapor efou oxigénio ou agua supercritica ou ainda em gaseificadores de
aquecimento indireto. A gaseificagdo com &gua supercritica (pressdo acima de 221 bar e

temperatura superior a 374°C) é uma nova tecnologia ainda em desenvolvimento que permite
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a obtengdo de um gas com alto teor de hidrogénio. A gaseificagdo acontece sem a participacéo
de oxidantes e os produtos gasosos sdo facilmente separados da &gua por resfriamento (BTG,
2008).

Tabela 6. Composicéo do gas de sintese para diferentes tipos de agente de gaseificacéo.

80% Aquecimento 0O,, <
C(:&Jmepnc])r:/%r}t)e Art | O,+ | Vapor nggrz indireto ou Leito o Q’%t’jia;ica‘r’
' ar' P alotérmico® | arrastado® P
(6{0)] 10-20 | 40-50 | 25-47 38,0 47,0 45-47 4
H, 9-20 9-17 35-50 28,0 18,0 20-22 56
CH, 1-8 <1 14-25 8,6 14,9 <0,1 7
CO, 10-20 | 19-25 9-15 21,2 14,3 18-20 33
N, 40-55 | 15-30 2-3 - - 14-16 -
3
PCI, MJ/mry, 4-6,5 7-9 12-17 16,8 - -
base seca

1- Berger, 2003; 2- Leible et al., 2007; 3- Paisley et al., 2004 (ademais C,Hs=1,1 e
CoH4=4,7%); 4- Stahl et al., 2004, 5- BTG, 2008.

Outro pardmetro importante a considerar é a pressdo de operagdo. Seu aumento leva ao
acréscimo do poder calorifico do gas como consequéncia do dislocamento do equilibrio,
favorecendo a produgdo de metano. Verificou-se que aumentos na pressdo conduzem a
redugBes no rendimento de volateis, pois incrementa o tempo de residéncia das matérias
volateis na estrutura do carbono fixo, permitindo uma maior polimerizacéo, o que aumenta a
porcdo de poros bloqueados. Encontrou-se que altas pressfes levam ao incremento da razéo
H/C que conduzam a uma maior grafitacdo do carbono fixo restante. A pressurizagéo é uma
questdo do uso final do gas produzido, é por isso que para 0s processos de sintese ndo se
precisa de compressores (booster) a jusante do processo de gaseificagdo. Por outro lado o
custo do equipamento aumenta para sistemas de pequena escala. Um elemento critico em

sistemas pressurizados é a alimentacdo da biomassa ao reator.

2.5 PROCESSOS DE LIMPEZA E CONDICIONAMENTO
PARA GAS DE SINTESE

Como mencionado anteriormente, processos de limpeza e condicionamento devem ser
implementados para adequar as caracteristicas e qualidade do gas de sintese a sua utilizagéo

prevista. Os gaseificadores do tipo concorrente produzem um gas com menor teor de alcatrdo
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se comparado aos do tipo contracorrente e de leito fluidizado. A Tabela 7 mostra as principais

impurezas e as tecnologias empregadas na sua remogao.

Tabela 7. Impurezas e métodos de limpeza em sistemas de gaseificacdo para gas de sintese
(Adaptado de Bridgwater, 2007).

Impureza, contaminante Exemplos Solucéo, tecnologia
Craqueamento (catalitico e
térmico) e remogdo
Cinzas, carbono, material | Ciclones e filtros (de alta e
do leito baixa temperatura)
Controle por temperatura

Alcatrdo Aromaticos refratarios

Particulas solidas

Metais alcalinos Compostos de Na e K de condensacao, filtros
Nitrogénio do combustivel | Amdnia e HCN Lavagem

Compostos de enxofre e HCl e H,S Captura (CaCO3, MgCOs)
cloro e lavagem

A escolha do sistema de limpeza dos gases depende de uma série de fatores, tais como:
a eficiéncia de remocgdo, o custo operacional e de investimento, o espago disponivel, a

temperatura, a caracteristica do gas, o tamanho das particulas de biomassa, entre outros.

2.5.1 Tecnologias para Remocéo de Alcatréo

A principal barreira tecnoldgica para a implementacdo de plantas integradas de
gaseificacdo de biomassa tem sido, e ainda é a remog&o de alcatrdo dos gases produzidos. O
alcatrdo condensa-se a baixa temperatura, causando entupimento e bloqueio das tubulagdes,
filtros e mé&quinas. A redugéo ou decomposicdo do alcatrdo nos gases produzidos a partir da
gaseificacdo da biomassa € um dos maiores gargalos na producdo de biocombustiveis,
quimicos e geracdo de poténcia a partir deste processo.

O alcatrdo é uma mistura complexa de hidrocarbonetos e de compostos inorganicos
também, os quais incluem compostos aromaticos de anel simples ou mdltiplos anéis; outros
hidrocarbonetos oxigenados e hidrocarbonetos aromaticos policiclicos complexos, conforme
mostrado na Tabela 8.

A concentragdo de alcatrdo no gas varia de acordo com o tipo de gaseificador utilizado
(Tabela 9). O gés gerado num gaseificador do tipo contracorrente normalmente contem de 10
a 20% do alcatrdo, com uma concentracdo da ordem de 100 g/m*y. Tem-se reportado o teor
de alcatrdo no gas de sintese de um gaseificador de leito fluidizado circulante de cerca de

8 g/m3N.
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Tabela 8. Composicéo tipica do alcatrdo no gas obtido a partir da gaseificagdo de biomassa
(Coll et al., 2001)

Composto Porcentagem em peso
Benzeno 37,9
Tolueno 14,3
Outros hidrocarbonetos aromaticos de um anel 13,9
Naftaleno 9,6
Outros hidrocarbonetos aromaticos de dois anéis 7,8
Hidrocarbonetos de trés anéis 3,6
Hidrocarbonetos de quatro anéis 0,8
Compostos fendlicos 4,6
Compostos heterociclicos 6,5
Outros 1,0

Porém, a maioria das aplicacfes dos gases gerados requer baixo teor, da ordem de
0,05 g/m3y ou menos (Han e Kim, 2008).

Tabela 9. Teor de alcatrdo no gés de saida para diferentes gaseificadores (Stevens, 2001; Han

e Kim, 2008)
Stevens, 2001 Han e Kim, 2008
Tipo de Gaseificador (@/m*y (g/m°y)
Min. | Max. | Faixa | Teor médio Faixa
Leito Movente
Concorrente “Downdraft” | 0,04 6,0 0,1-1,2 0,5 0,01-6,0
Contracorrente “Updraft” | 1,0 150 20-100 50 10-150
Leito Fluidizado
Leito Fluidizado Borbulhante | <0,1 23 1,0-15 12 1,0-23
Leito Fluidizado Circulante | <1 30 1,0-15 8 1,0-30

De acordo com Han e Kim (2008) os processos de remogéo do alcatrdo podem dividir-
Se em cinco grupos principais, assim:

» Métodos mecanicos: ciclones, filtros (defletor, pano, ceramicos), leitos granulares,
RPS, precipitadores eletrostaticos e lavadores;

* Ajuste dos pardmetros do processo de gaseificagdo: selecionando pardmetros 6timos
de operagdo para a gaseifica¢do ou usando um gaseificador de baixo teor de alcatréo;

* Craqueamento térmico;

* Craquamento catalitico;

» Métodos por plasma: Pyroarc, Corona e Glidarc.

Tanto o processo térmico como o catalitico estdo baseados na criacéo e estabilizagdo de

espécies ativas, as quais dardo inicio as reacdes sob limitagdes cinéticas e termodindmicas. A



19
remocao do alcatrdo mediante conversdo quimica pode ser atingida usando varios métodos,
assim: reformado em seco (iniciada pelo CO,), reformado a vapor ou mediante decomposicao
térmica ou craqueamento. Para qualquer um dos dois métodos se requerem altas temperaturas
para iniciar as reagOes. Por isto, a incorporagdo de catalisadores tem sido extensivamente
estudada para promover estas reacoes.

Métodos mecénicos - Estes métodos incluem os lavadores, filtros, ciclones e
precipitadores eletrostaticos. Estes equipamentos usam-se principalmente com vistas a captura
do material particulado presente nos gases produzidos. Porém, uma grande variedade de
experimentos tem demonstrado que estes métodos sdo também consideravelmente eficientes
removendo alcatrdo.

O Centro de Pesquisa em Energia da Holanda (ECN) tem estudado varios sistemas de
limpeza desde 1998, mas os resultados foram insatisfatorios. Finalmente, Boerrigter (2005)
desenvolveu no ECN um novo sistema de remocéo de alcatrdo e p6 fino em um lavador com
6leo, chamado “OLGA” (Figura 5). O alcatrdo é removido a uma temperatura acima da
temperatura do ponto de orvalho da &gua (tipicamente de 60 a 80°C) e comegcando a uma
temperatura um pouco maior que a temperatura do ponto de orvalho do alcatrdo (tipicamente
350-400°C para o LFC). Os alcatrdes pesado e leve sdo removidos em colunas OLGA
separadas, o primeiro é separado em um lavador para remover p6 fino e goticulas, ja o
segundo é finalmente removido num absorvedor. O 6leo do absorvedor é regenerado com ar,
sendo que a quantidade necessaria de ar € ajustada para o processo do gaseificador. O alcatréo
leve no ar do regenerador e o alcatrdo liquido pesado do lavador sdo reciclados no
gaseificador, onde sdo destruidos, dessa forma se evita a presenca de fluxos residuais de
alcatrdo. O OLGA tem sido demonstrado com sucesso em um gaseificador de biomassa em

escala piloto e comercial.

Coletor Absorvedor Stripper  Gis livre de alcatrdo
para rmotar a gas

Tipde=P. Ovvalho dgua

Ar com alcatrio + ndo
recuperados no lavador

Alcatrdo carregado
nio gas gerado

—. a—a

Tigaz=F. orvaio alratrdo

Agua de reposicio Alcatrdo liquido +
Lavaclor residuos liquidos do

lavador
-
Air stripper &I

Figura 5. Sistema OLGA para a Limpeza de gases obtidos da gaseificagdo da biomassa
(Boerrigter, 2005).
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Segundo Hasler e Nussbaumer (1999), mediante sistemas mecanicos uma remocdo de

90% de particulas é mais facil de alcancar que uma remocéo de 90% de alcatrdo. Observa-se
que a excecdo do craqueamento catalitico, que serd descrito mais adiante, nenhum dos
sistemas de limpeza mecénicos atingem valores superiores a 90% de remocéo de alcatréo

conforme mostrado na Tabela 10.

Tabela 10. Remocéo de particulados e alcatrdo em vérios sistemas de limpeza de gases

(Hasler e Nussbaumer, 1999)

Temperatura | Reducéo de Reducéo de
(°C) particulas (%) | alcatrdo (%)

Filtro de leito de areia 10-20 70-99 50-97
Coluna de lavadora 50-60 60-98 10-25
Lavador Venturi 50-90
Atomizador rotacional <100 95-99
ESP Umido 40-50 >99 0-60
Filtro de mangas 130 70-95 0-50
Separador de particulas rotatorio 80 85-90 30-70
Leito ~movente de adsorcéo de 900 50
alcatrdo
Craqueamento catalitico >05

Ajuste dos parametros do processo de gaseificagdo - E bem conhecido que os
parametros de operacdo tém um papel muito importante na distribuicdo dos produtos durante
a gaseificagdo da biomassa. Dentro os parametros mais relevantes tém-se: a temperatura, o
fator de ar (FA), tipo de biomassa, presséo, agente gaseificador e tempo de residéncia etc.
Embora, deve-se lembrar que os pardmetros dependem do tipo de gaseificador a ser utilizado.

Segundo Li et al. (2004) a producdo de alcatrdo no processo de gaseificacdo de
biomassa diminui drasticamente de 15 a 0,54 g/m*y quando se incrementa a temperatura de
970 a 1.090 K. Fagbemi et al. (2001) demonstraram que para temperaturas abaixo de 600°C a
producdo de alcatrdo aumenta enquanto para temperaturas maiores diminui, isto Gltimo
porque a reagdo secundaria (i.e reacdo de craqueamento do alcatrdo) prevalece, o que da como
resultado a decomposicéao do alcatréo.

Do mesmo jeito, um acréscimo no fator de ar (FA) tem como resultado a reducéo da
formacéo de alcatrdo. Porém, o poder calorifico dos gases produzidos diminui (Han e Kim,
2008). De acordo com Lv et al. (2004) a gaseificagdo da biomassa pode se dividir em dois
estagios baseados no FA. No primeiro estagio, o FA foi variado desde 0,19 até 0,23,

encontrando um aumento na producéo de gés de 2,13 a 2,37 m*\/(kg de biomassa) e no PCI
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do gés de 8.817 a 8.839 kd/m>\. Para a faixa de 0,23-0,27 no segundo estagio, o PCI do gas
diminuiu com o acréscimo do FA devido as reacdes de oxidagao dos gases produzidos.

O tipo de gaseificador é outro pardmetro importante que afeita & produgéo de alcatrdo.
O gaseificador de leito movente concorrente parece ser o mais efetivo na hora de diminuir a
formacéo de alcatrdo durante a gaseificagdo da biomassa. Segundo Corella et al. (2006),
teores de alcatrdo abaixo de 2 g/m®y podem ser atingidos num gaseificador LFC, somente sob
condigBes especiais. Estas condigBes referem-se tanto ao projeto do gaseificador quanto as
caracteristicas de operagao e da biomassa usada.

Quanto ao projeto do gaseificador, tém-se as seguintes recomendagdes: Injecdo e boa
distribuicdo através do gaseificador tanto da matéria prima como dos fluxos de ar primério e
secundario, obtendo melhor contato dos materiais dentro do gaseificador; a altura do
gaseificador deve ser a maior possivel, o que implica grandes valores de WHSV - velocidade
massica espacial horéria; a localizacdo do fluxo secundério de ar deve estar o mais baixo
possivel, justo acima da fase densa.

Quanto os parametros de operagdo: Valores de FA relativamente altos, usualmente
> 0,35; o fluxo de ar secundario deve ser relativamente baixo quando comparado com o fluxo
de ar primario; usar um bom aditivo no gaseificador.

Quanto & matéria prima: A umidade da biomassa deve ser o mais baixa possivel.

Craqueamento térmico - Os gases produzidos a partir da gaseificacdo da biomassa séo
aquecidos a alta temperatura, onde as moléculas de alcatrdo podem ser craqueadas para gases
leves. A faixa de temperatura adequada ao processo esté relacionada com o peso molecular do
alcatréo formado nos sistemas de gaseificagdo, mas varia entre 900 °C e 1.300°C.

Segundo Bridgwater (1995) o alcatrdo pode ser reduzido mediante craqueamento
catalitico num gaseificador de leito fluidizado. Porém, o alcatrdo derivado da biomassa é
muito refratario e dificil de craquear somente usando o tratamento térmico. Por isto, com
vistas & decomposicéao efetiva do alcatrdo, sugerem-se as seguintes vias: acréscimo do tempo
de residéncia, como quando usado um reator de leito fluidizado com fase diluida, mas este
meétodo so é parcialmente efetivo; contacto direto com uma superficie quente, o que demanda
um fornecimento significativo de energia e diminui a eficiéncia global. Por outro lado Sutton
et al. (2001) considera que este método ndo é uma opg¢do vidvel, ja que, requer de altas
temperaturas (> 1.100°C) para atingir uma alta eficiéncia de limpeza e, além disso, produz

fuligem.
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Craqueamento catalitico - Segundo Sutton et al. (2001) os critérios a ter-se em conta
na hora de escolher o catalisador podem se resumir assim:Os catalisadores devem ter alta
eficiéncia na remocdo de alcatrdo; se o produto desejado for gas de sintese, devem ser capazes
de reformar o metano e dar um rendimento adequado de biosyngas de acordo com 0 processo
final a ser utilizado; devem ser resistentes a desativagdo como resultado da deposigdo e
sinterizagdo do carbono; ser de facil regeneracéo; e de baixo custo.

Os catalisadores podem se dividir em dois grupos dependendo da posigdo do reator
catalitico referente ao gaseificador nos processos de gaseificagéo.

* Catélise “in situ”: catalisadores colocados diretamente no gaseificador. Catalisadores
base niquel - répida desativagdo. Erosédo e elutriacdo de catalisadores ndo metalicos.

* Catélise “downstream” (a jusante) do gaseificador: método efetivo de remocéo de
alcatrdo (catalisadores tipo dolomita, niquel e alumina). Desativagdo progressiva por
deposicao de coque. A adi¢do de compostos de potéssio reduz a formagéo de carbono.

Na Tabela 11 sdo apresentados os catalisadores mais utilizados nos processos de
reforma de alcatrdo. A dolomita € um minério de célcio e magneésio (CaMg(COs),), com baixa
resisténcia mecénica que sofre rapido desgaste em gaseificadores de leito fluidizado.

Catalisadores metélicos foram testados em plantas de gaseificacdo e em escala de
laboratério se mostraram eficientes na remocdo de alcatrdo, e ainda destroem a amonia
presente no gas. A restricdo para essa tecnologia é que tragos de H,S presentes no gas podem
causar problemas ao catalisador. Os catalisadores a base de niquel tém demonstrado alta
eficiéncia para a decomposicdo da mistura de alcatrdo, amdnia e metano no gas da
gaseificagéo de biomassa a temperaturas em torno de 900°C..

O uso de catalisadores para reformar compostos organicos e metano pode incrementar a
eficiéncia global do processo de conversdo de biomassa até 10%. O catalisador também tem
atividade na reacdo de shift 4gua-gas. Isso aumenta o conteildo de hidrogénio no gas.

A fim de retardar a desativagdo do catalisador é conveniente a remocéo das particulas de
coque contidas no gas. Espera-se que nos proximos anos os sistemas de limpeza a quente
estejam comercialmente disponiveis. Filtros cerdmicos de alta temperatura testados num
gaseificador pressurizado atingiram 8.000 h de operacdo. A Universidade de Delft esta
testando filtros da empresa PALL Schumacher com limpeza por pulsos de presséo (CPP),

sendo atingidas eficiéncias de separacdo de 99,99%.



Tabela 11. Catalisadores mais utilizados nos processos de reforma de alcatrdo (Wang et al.,

2008).
Tipo de Catallsado_r Vantagem principal Desafio tecnolégico
catalisador representativo
. - Eficiéncia de reforma
. Dolomita
Catalisadores . moderada.
) Olivina n , .
de origem . Barato - Eroséo e ruptura faceis.
Argila o b
natural Zeolitas - Dolomita: baixa
eficiéncia < 850°C.
- Alta eficiéncia de - Entupimento e
KOH reforma. desativagdo incrementada
Alcalis e sais KHCOs3 - Acréscimo do teor de | de outros catalisadores
K,CO3 hidrogénio no gas de metalicos a alta
sintese temperatura.
- Os metais estaveis sdo
caros.
- Os metais se desativam
Metais NiO/AL,Os - Alta eficiéncia de facilmente pelo coque,
L . reforma. sofrem envenenamento
estaveis com Ni/CeO,/AlL03 .
. - Acréscimo do teor de | por HoS.
suporte de RhCeO,SiO, . . , L
e . hidrogénio no gas de - Materiais de suporte
oxidos LaNig sFeo 303 . . Ny
sintese resistentes a dgua.
- Catalisadores Ni
desativam em gases com
relacdo H,/CO baixa.

Finalmente, tém-se duas rotas tecnoldgicas: limpeza Umida a baixa temperatura

limpeza a seco a alta temperatura, que serdo descritas a seguir.

2.5.2 Limpeza Umida de Gases a Baixa Temperatura
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Apobs a remocdo da maioria das impurezas sdlidas num ciclone, o gas de sintese é

resfriado até o ponto de orvalho antes de passar por um filtro de mangas (Figura 6). Trata-se

de uma nova geracédo de filtros de fibra de vidro e uma temperatura maxima de operacéo do

gas de 260°C (Perry et al., 1987). Nesta temperatura os particulados e os alcalis podem ser

satisfatoriamente removidos (Consonni e Larson, 1994; Tijmensen, 2000).

Gas
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Cragqueamento de
alcatrdo {opcional)

W,

apar

—

Resfriamento

Ciclone |} I
do gas

Hidrolizagdo COS
(Opcional)

—

Leito de Zno
ou absorgio
com solvente
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de gases —

[

%_, Filtro L
de manga
I

Figura 6. Limpeza Umida de gases a baixa temperatura (Hamelinck et al., 2002).
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Depois 0 gas de sintese é lavado com &gua a 40°C. As particulas residuais, espécies
quimicas em fase vapor (alcatrdo ndo reagido, condensados organicos de gés, tracos de outros
elementos), gases alégenos e componentes de nitrogénio reduzidos sdo removidos quase que
completamente.

Um leito de ZnO ¢é suficiente para diminuir a concentracdo de enxofre até valores
inferiores a 0,1 ppm. O mesmo pode ser operado numa faixa de temperaturas entre 50 e
400°C. Em baixas temperaturas e pressdes a quantidade de enxofre absorvido € menor,
portanto leitos mdltiplos devem ser usados em série. O ZnO pode ser utilizado somente
durante um ano e néo é possivel regenera-lo (Katofsky, 1993).

Se for necessaria também a remogdo do CO2, um processo de absor¢cdo com solvente
pode ser usado, por exemplo, com Rectisol ou Sulfinol (Tijmensen, 2000). O H,S e COS
(sulfeto de carbonila) sdo reduzidos até concentracbes menores que 0,1 ppm e todo ou parte
do CO, é separado. O enxofre no gas &cido, na saida do sistema de limpeza, é concentrado até
acido sulfurico ou como enxofre elementar numa unidade de Claus.

A limpeza Umida pode remover até 50% do alcatrdo presente no gas, e quando seguida
por um lavador venturi, a eficiéncia de remocéo do alcatrdo aumenta para 97%, sendo mais
eficiente que a limpeza seca de gases a alta temperatura (Cardenas, 2006). As aguas residuais
da lavagem do gas precisam de tratamento num sistema composto por: camera de

sedimentacao, filtro de areia e filtro de carvéo ativado.

2.5.3 Limpeza a Seco dos Gases a Alta Temperatura

Assim como no caso do processo Umido o craqueamento do alcatrdo é opcional (Figura
7). Alcatrdo e dleos ndo sdo removidos durante a passagem pela unidade de limpeza seca de
gases (Tijmensen, 2000).

Para temperaturas acima de 400°C a remocéo de particulas se faz em filtros de leito
granular fino em vez de ciclones. A remocdo final das particulas é feita usando filtros de
ceramica (candle) (Hamelinck et al., 2002) ou placas de metal sinterizado, operando a
temperaturas acima de 720°C com eficiéncias superiores a 99,8% para particulas de 2-7 pm
(Katofsky, 1993). Ainda podem ser utilizados filtros ceramicos para a remogéao simultanea de
SOy , NOy e particulados (White et al., 1992).

A remocdo de alcalis a altas temperaturas mediante a passagem da corrente gasosa
através de um leito movente adsorvente foi discutida por Turn et al. (1998). A temperaturas

menores que 600°C os metais alcalinos condensam formando particulas e podem ser mais
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facilmente removidos com filtros (Katofsky, 1993). Os aldgenos sdo removidos mediante
adsorventes pulverizados baseados em Na e Ca. Estes sdo injetados no fluxo de géas e

removidos nos separadores de particulados (Verschoor e Melman, 1991).

Gas ' ] ] o o - A
Cragueamento de Filtro de Leito | | Filtro de Cerdmica| | Remocdode | | Absorgdode Absarco de | Gas Limpo

alcatrdo {opcional) Granular Candle Alcali aldgenos Sulfuros

Figura 7. Limpeza seca dos gases a alta temperatura. (Hamelinck et al., 2002)

Segundo estudos, este sistema ndo funcionard jamais, sem antes uma limpeza do gas

para retirar alcatrdo em goticulas ou “miste”.

2.5.4 Condicionamento do Gas de Sintese

Consiste na adaptacdo do gas de sintese aos requerimentos dos processos Fischer-

Trospch (FT), gas natural sintético (SNG) ou outros a jusante, como mostrado na Tabela 12.

Tabela 12. Requerimentos e solugBes referentes a etapa de condicionamento do gas de sintese.
(Adaptado de Bridgwater, 2007)

Requerimento Solucéo
o Deve ser evitado utilizando oxigénio, misturas
Nitrogénio L e
oxigénio/vapor e vapor como agentes de gaseificacéo
Teor de metano e Ajuste através do processo de reforma ou utilizacdo na
relacéo H/C geracdo de poténcia (poligeracéo)
Relagéo H,/CO Ajuste através da reacdo de shift.
Remocéo de CO, Diferentes processos de remocao.

As principais tecnologias de condicionamento do biosyngas séo: reforma com vapor;
reforma autotérmica e oxidac&o parcial. A tecnologia predominante é a reforma com vapor, na
qual o metano e o vapor sdo, catalitica e endotermicamente, convertidos em H, e CO. Uma
alternativa € o processo de oxidagdo parcial, que consiste numa reagdo exotérmica ndo
catalitica. As duas técnicas produzem um gés de diferente composicéo, sendo que a primeira
tem uma taxa de producéo H,/CO maior, representando uma vantagem em relagdo ao segundo
processo. A reforma autotérmica é a combinagdo das duas tecnologias, a reforma a vapor e a

oxidag&o parcial, num mesmo reator.
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2.6 GASEIFICACAO PARA A PRODUCAO DE BIOSYNGAS

A poligeracdo prevé a possibilidade de usar o gas de sintese ou biomassa residual para
geracdo de eletricidade e produgdo de biocombustiveis numa mesma unidade, pelo que €
necessario dispor de um gas de maior poder calorifico, sem precisar das modificagdes que
requer o uso de gas pobre, como se faz com o biogas.

A sintese de biocombustiveis mostra bons indicadores de viabilidade econdmica apenas
quando utilizada em larga escala (alguns estudos indicam valores >1.700 MW térmicos
(Boerrigter e van der Drift, 2005; Hamelinck et al., 2002) de energia da biomassa, outros se
referem a 5.10° t de biomassa/ano (Bridgwater, 2007) como minimo econémico). Além disso,
as plantas de producdo de O, apresentam custos relativos desproporcionais para plantas de
pequena capacidade.

Como mostrado na Tabela 2, a maioria dos processos de sintese de biocombustiveis
acontece a altas pressdes, portanto é natural que se prefira a opgdo de gaseificacdo
pressurizada.

E possivel concluir que a gaseificacio de biomassa visando a produgéo de gas de sintese
deve cumprir com 0s seguintes requerimentos:

« Capacidades de processamento superiores a 5.10°t de biomassa por ano o que é
equivalente a 571 t/h (Bridgwater, 2007).

* Teor reduzido de impurezas no gas.

* Teor maximo de H, e CO (altos teores de H,).

* Uso de oxigénio como agente de gaseificacdo, a fim de evitar a presenga de N, no gas
de sintese.

* Injecéo de vapor, que serve para a reforma e como moderador de temperatura.

» Simplicidade de processo e baixos custos de opera¢do e manutengao.

A Figura 8 mostra quais séo as tecnologias de gaseificacdo que, a principio poderiam
evoluir com o intuito de cumprir com 0s requerimentos antes mencionados.

Outros detalhes que devem ser considerados sao:

* Os gaseificadores de leito arrastado, embora ser facilmente escalaveis, exigem uma
granulometria muito baixa da biomassa, dificil de alcancar tecnicamente (alto consumo de
energia). Por este motivo propde-se pirolisar previamente a biomassa para sua posterior
gaseificacdo nebulizada. As altas temperaturas de operagdo levam & fusdo das cinzas, baixo

teor de metano e ao craqueamento completo do alcatréo.



27

pirdlise \gaseificador de

leito arrastado
(oxigénio)
gaseificador LFC’
(oxigénio + vapor)\

Gas de Sintese

gaseificador LFC______ AER*/

(vapor)

Biomassa

/A

gaseificador de LFC
com aquecimento
indireto (processo alotérmico)
*LFC - Leito Fluidizaco Circulante
** AER - Reforma Melhorada por Adsorcéo

Figura 8. Opcdes tecnoldgicas da gaseificacdo para a producéo de gés de sintese. (Silva, 2008)

* A gaseificagdo utilizando misturas de oxigénio e vapor de gua garante concentracdes
de H, e CO, mais ou menos iguais e de aproximadamente 40%. O custo do processo de
separacdo de ar para a obtengdo do O, necessario é um fator a ser considerado, além do
necessario ajuste da relagcdo H,/CO. O oxigénio tipicamente custa US$ 40-60 por tonelada e
normalmente é utilizado numa taxa de 0,25-0,3 kg/kg de biomassa, com um custo equivalente
a US$ 10-20 por tonelada de biomassa (Wyman et al., 1993).

* A gaseificacdo com vapor produz um gas com teores consideraveis de CO, que deve
ser removido por adsorcédo utilizando CaO/CaCO5; como reagente (Processo AER — Reforma
Melhorada por Adsorcao).

* Os gaseificadores com aquecimento indireto produzem um gas com teor de hidrogénio
variando de 40 a 43% e CO variando de 15 a 30% (gaseificadores DMT e FICFB). Porém, a
utilizacdo do material do leito como portador de calor complica a construgdo e operagéo do

equipamento, ja que o mesmo circula entre o reator ou secdo de gaseificacdo e de combustéo.

2.6.1 Estado da Arte da Gaseificacdo para Gas de Sintese no Mundo

Atualmente ndo existem tecnologias de gaseificacéo, limpeza e condicionamento do gas
que, atendendo a capacidade, indicadores de desempenho e qualidade do gas obtido, possam
ser utilizadas em plantas BTL comerciais. O desenvolvimento da tecnologia de gaseificacdo
para gas de sintese se realiza em dois niveis: o aperfeicoamento em nivel de plantas
demonstrativas de alguns modelos de gaseificadores ja testados em anos anteriores, visando
avaliar a possibilidade de seu escalonamento para plantas comerciais. Por outro lado,
realizam-se testes de plantas pilotos em centros de pesquisas e universidade de novos sistemas

de gaseificacdo, filtros e sistemas de limpeza, tecnologias de condicionamento do gés e novos
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processos de sintese. A seguir serdo listadas quais sdo tecnologias de gaseificacdo com
potencial de utilizacéo para a producdo de gas de sintese no mundo:

* Renugas (IGT): Leito Fluidizado Borbulhante, vapor + O».

* Carbo V (pirdlise + gaseificacdo): Leito arrastado, O,.

* HTW (High Temperature Winkler): Leito fluidizado, O, + vapor.

* DMT: Aquecimento indireto (vapor como portador de calor).

» Batelle/Ferco: Leito Fluidizado Duplo de aquecimento indireto.

« FICFB (Fast Internally Fluidized Bed): Planta em Giissing na Austria.

* Processo AER: Gaseifica¢édo com vapor.

» Gaseificadores de leito arrastado da Shell, Siemens, Lurgi e Texaco.

Renugas® - Desenvolvido pelo IGT/GTI (Institute of Gas Technology) foi escalado
desde um processo piloto de 12 t/dia de biomassa a uma planta demonstrativa de gaseificacdo
de bagaco de 100 t/dia em Maui, Hawaii, USA. Os testes realizados nesta planta tinham como
objetivo avaliar o desempenho da gaseificagdo pressurizada de bagago de cana com ar. Graves
problemas foram encontrados nas tecnologias de manuseio e alimentagdo de biomassa de

baixa densidade. O projeto foi encerrado em 1997.

Tecnologia Carbo V (pirélise + gaseificagdo) - O processo de gaseificacdo Carbo-V®
da CHOREN est4 composto por trés etapas (Rudloff, 2005), como é mostrado na Figura 9. Na
primeira etapa a biomassa € submetida a uma etapa de pirélise a baixa temperatura a 500°C,
com dois grandes grupos de produtos: gases e alcatrdo e coque. A segunda etapa consiste na
gaseificacdo a alta temperatura dos produtos gasosos da oxidagao parcial (gas e alcatrdes) em
torno de 1.400°C.

Ar/oxigénio

Biomassa

Gds combustivel

(com alcatrdo) Trocador de calor

?  Vapor

Goseificador de
baixa temperatura

L/

Gaseificador Gés de sintese

Carbo VB

Separador de
particulas

Separador de
particulas
Coque residual,
cinzas e po

Lavador

Figura 9. Processo CHOREN Carbo-V®. (Rudloff, 2005)
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A terceira etapa é a gaseificacdo em leito arrastado do coque restante e outros
componentes a 800°C. O gas de sintese livre de alcatrdo passa & etapa de conversdo em
combustiveis pela sintese FT e em metanol. Em 2007 comecou a instalagdo em Freiberg,
Alemanha, de uma planta demonstrativa para a producdo de 15.000 t/ano de combustiveis e

produtos quimicos.

HTW (High Temperature Winkler) - Foi desenvolvido pela Rheinische
Braunkohlenwerke AG, na Alemanha, e consiste de um reator de leito fluidizado pressurizado
com oxigénio/ar e vapor como agentes de gaseificagdo. O processo acontece a pressoes
superiores a 10bar e temperaturas na faixa de 800-1.100°C. O gaseificador foi
intensivamente testado com lignito como combustivel. Uma razdo tipica de
(vapor+oxigénio)/lignito ((0,41 kg vapor + 0,36 m®, O,)/lignito) obtém uma conversdo de
carbono de 96% e um rendimento CO+H, de 1,4 m’\/kg de lignito. Uma planta de
demonstracdo foi construida em 1986 em Wesseling, Alemanha, com uma capacidade de
producdo de 37.000 m*/h de biosyngas para a producdo de metanol (14 t/h) a partir de

lignito.

Gaseificador DMT - Este gaseificador de aquecimento indireto com vapor como
agente de gaseificacdo foi desenvolvido pela DMT - Deutsche Montan Technologie, na
Alemanha. A fim de fornecer o calor na zona de gaseificacdo, uma parte do gas produzido é
queimada com ar ou oxigénio. Em contraste com outros processos alotérmicos, os produtos da
combust&o, utilizados como agente de gaseificagdo misturados com vapor, ndo sao separados
do gés sintese. Portanto, com este processo se atingem baixas concentragdes de hidrogénio.

A gaseificacdo acontece num reator de leito fluidizado com pressdo de 4 bar e
temperatura 850°C. O poder calorifico inferior (PCI) do gas produzido é 10,5 MJ/m?, se for

usado O para 0 processo de combustéo.

Batelle/FERCO - A empresa Batelle/FERCO escalonou o processo de gaseificagdo em
leito fluidizado duplo SilvaGas desde uma planta piloto de 10 t/dia para uma planta de
demonstracdo de 200 t/dia, a qual estd localizada em McNeil préoximo de Burlington,
Vermont, USA. No final de 2000, foi demonstrada a possibilidade de operagdo continua da
planta com taxas de alimentacdo superiores a 320 t/dia. O gas de sintese produzido tem um
poder calorifico na faixa 11-14 MJ/m®y e a eficiéncia de conversdo de carbono no
gaseificador atingiu uma média de 80%. Atualmente a FERCO prossegue ativamente com o

programa de comercializagdo do processo SilvaGas. Um esquema do gaseificador € mostrado
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na Figura 10. Na tecnologia SilvaGas operam em paralelo dois sistemas de leito fluidizado,
um combustor e um gaseificador. A areia a alta temperatura é transportada do combustor ao
gaseificador, constituindo o agente de troca de calor. Ao combustor retorna uma mistura de
areia e coque provenientes do gaseificador. A combustdo do coque constitui a fonte de calor
de todo o processo. O agente de gaseificagdo utilizado é o vapor.

Cicone de

recuperagdo
dos cinzas

Recuperagdo
do calor
residuol

Goses de
combustdo

Biomossa ety — .
Gmida a ﬁw ‘ Cinzos

—

Gds de sintese
—de médio poder

calorifico
Separadores
cicldnicos

Lavador 1 i
Alimentaggo ™\ 1 quo

AguT residuario
it

Recuperagdo do

Figura 10. Processo SilvaGas, Batelle/FERCO. (Paisley et al., 2004)

Gaseificador FICFB - A Universidade Técnica de Viena (TUV) desenvolveu o
processo Fast Internally Circulating Fluidized Bed (FICFB), que emprega aquecimento
indireto para gaseificar a biomassa com vapor para a producéo de gas de sintese. Este sistema
de gaseificacéo foi implementado numa usina de 8 MW, localizada em Burgenland, Giissing
na Austria. A mesma produz ~2 MWe e 4,5 MWy, para aquecimento distrital. Recentemente
uma planta BTL e outra para a producdo de gé&s natural sintético foram acopladas ao
gaseificador a jusante do sistema de limpeza. O poder calorifico do gés de sintese é 12-
14 MI/Im®y,

O sistema de gaseificagdo FICFB consiste na operagéo conjunta de dois reatores de leito
fluidizado: um de combustéo e outro de gaseificagdo com vapor. No reator de combustdo com
uma temperatura de 1.000°C aquece-se o inerte que logo que € separado num ciclone e vai
propiciar a gaseificacdo da biomassa com vapor. O sistema de limpeza est4d composto por um
resfriador de gas, um filtro de mangas e um lavador que utiliza biodiesel como fluido de
trabalho. Os residuos sélidos e liquidos do sistema de limpeza s&o injetados no reator de

combustao.
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2.7 PESQUISAS EXPERIMENTAIS EM GASEIFICADORES
DE LFC

Em seguida séo apresentados os principais estudos realizados em gaseificadores de LFC

em nivel piloto e comercial.

2.7.1 Estudos em Escala Piloto

Fraunhofer Institute UMSICHT - Desde 1996 o Fraunhofer Institute UMSICHT-
Institute for Environmental, Safety and Energy Tecnhology da Alemanha, vem
desenvolvendo o processo de GLFC, numa planta piloto de 0,5 MW,. Testes foram realizados
num reator de 310 mm de didmetro e uma altura de 8 m, usando taxas de alimentagdo de 60 a
125 kg/h de madeira durante mais de 1.600 horas de operacdo. O agente de gaseificagéo
utilizado foi ar, com um FA no intervalo de 0,25-0,45. O gaseificador foi operado em 850 a
950°C e foi usada dolomita e areia de silica como material do leito. Novos projetos estdo em
andamento visando a construcéo de um sistema de cogeragéo entre 1 a 5 MW; e uma usina de
GLFC de 5 MW..

Ising et al. (2000), do Fraunhofer UMSICHT, estudaram duas estratégias diferentes
para a reducdo do teor de alcatrdo baseado na conversédo catalitica do alcatrdo contido no gas
quente. Testou-se a combinagdo do uso de um gaseificador de LFC que utiliza solidos com
atividade catalitica no leito (Catalise in situ), e a jusante do gaseificador onde foi
implementado um reformador catalitico usando um catalisador de base Ni-monolitico. A
conversdo do total de alcatréo foi alcangcada em tempos de residéncia maiores que 0,3-0,4

segundos em 900°C.

Universidade da British Columbia - Li et al. (2004) apresentaram os resultados dos
testes de gaseificagdo de biomassa em escala piloto, realizados na Universidade da British
Columbia, num gaseificador de leito fluidizado circulante usando ar como agente oxidante
numa taxa de 40-65 m*y/h. As dimensdes do reator testado s&o 6,5 m de altura e 0,1 m de
didmetro. A temperatura de operagdo foi mantida no intervalo de 700 a 850°C, enquanto a
taxa de alimentagdo da serragem variou de 16 até 45 kg/h. O fator de ar usado foi de 0,2 a 0,5.
A temperatura, a vazdo de ar, a densidade da suspensdo, a reinjegdo de cinzas e a inje¢éo de

vapor influenciaram a composi¢do e o poder calorifico do gas produzido. O teor de alcatrdo
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diminuiu exponencialmente com o aumento da temperatura de operacdo no intervalo
estudado. Os testes foram realizados sem usar inerte como material do leito.

Dos experimentos realizados determinou-se que o poder calorifico do g&s aumenta
ligeiramente com a temperatura (10% no intervalo de 700 a 850°C) para valores constantes do
fluxo de ar. Isso ocorre devido & conversdo do carbono em temperaturas mais elevadas.
Também se encontrou que o teor de alcatrdo diminuiu de 15,2 g/m3N em 700°C até 0,4 g/m3N
em 815°C, isto se deve ao fato de que para altas temperaturas a taxa de craqueamento do
alcatrdo é maior. Os autores observaram também que ao adicionar de 11 a 14 kg de

catalisador a base de niquel a 735°C no leito, o teor de alcatrdo diminuiu até 0,15 mg/m3N.

ECN (Centro de Pesquisas em Energia da Holanda): BIVKIN - van der Drift et al.
(2002) do Centro de Pesquisas em Energia da Holanda, estudaram quatro diferentes rotas para
incrementar a conversdo de carbono num gaseificador de LFC em escala piloto usado na
gaseificagdo de madeira. Este gaseificador de 0,2 m de diametro e 6 m de altura tem uma
capacidade térmica de 500 kW;, empregando ar como agente de gaseificacdo. A biomassa
usada como combustivel em todos os testes foi a conifera (softwood). A temperatura de
operacao foi mantida no intervalo de 850 a 930°C. Geralmente, a velocidade do géas (no topo
do duto ascendente) esté situada na faixa de 6 a 8 m/s. O gas e conduzido a um ciclone quente
(segundo ciclone), subsequentemente é resfriado até uma temperatura de aproximadamente
300°C e mais uma vez introduzido em outro ciclone (terceiro ciclone). O géas resultante é
tratado numa secdo de limpeza e utilizado num motor a gés para produzir eletricidade. As
cinzas do segundo e terceiro ciclones sdo removidas do sistema. O material utilizado no leito
é areia (97% silica de 0,4 a 0,6 mm de didametro) com uma granulometria de 0,4 a 0,6 mm de
didmetro.

Dos testes realizados foi estabelecido que o aumento da temperatura do processo de 850
até 930°C resultou numa maior conversao do carbono, de tal forma que a eficiéncia a frio se
mantém inalterada.

A adicdo de vapor a 100°C também aumentou a converséo de carbono, mas conduziu a
uma reducéo da eficiéncia a frio. A criagdo de duas zonas de combustdo de carbono fixo
dentro do duto ascendente pareceu ser muito eficaz, aumentaram tanto a conversdo do
carbono (de 91% no caso referéncia para 96%) e a eficiéncia a frio (van der Drift et al., 2002).

Em 2005, Rabou apresentou resultados obtidos em uma bancada experimental de
gaseificagdo em LFC do ECN, a combinagéo de lavadores de gases e de um precipitador
eletrostatico, permitiram reduzir a concentracio de vapor de alcatrdo no gés de 10 g/m®y para

1,5 g/m3\ e para menos de 25 mg/m®y de alcatrdo condensével no gas limpo. A mistura de
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alcatrdo e agua, coletada no precipitador eletrostatico, era retornada para o gaseificador a fim
de substituir parte da biomassa combustivel. A composi¢do do alcatrdo do precipitador
eletrostatico é semelhante & removida do gas produzido, exceto em relagdo aos fendis. Isto
mostrou que menos de 30% do alcatrdo reciclado permaneceu apesar de usar uma temperatura
de 830°C no gaseificador.

No primeiro trimestre de 2006, a instalagdo piloto de gaseificacdo da ECN foi operada
continuamente durante 700 horas com dois operadores por turno (3 turnos no total). A
instalacdo compreendia de um gaseificador LFC de 500 kW;, um trocador de calor de gas, um
ciclone, uma unidade de remocéo de alcatrdo OLGA, apresentada anteriormente, e um lavador
de gases para a remogdo de NHz; e HCI. O gés limpo do gaseificador foi usado como
combustivel num motor a gas e num combustor, estes operados em paralelo.

O gaseificador atmosférico de leito fluidizado circulante (LFC) recebeu o nome de
BIVKIN. Este equipamento possui varios sistemas de alimentagdo, sendo que dois podem ser
utilizados simultaneamente, de forma que é possivel realizar a alimentacdo de misturas de
combustivel. O ponto de alimentagdo do combustivel esta situado 1 m acima do distribuidor.
A secéo de recirculagéo possui um leito fluidizado borbulhante operado com nitrogénio puro,
numa vazdo de 5m3/h. O fluxo de gas é regulado por controladores de fluxo méssico

calibrados.

Universidade de Delft na Holanda, Divisédo de Energia e Processos - Trata-se de um
gaseificador atmosférico de pequena capacidade, 100 kW;, para fins de pesquisa onde se
busca aperfeicoar todos 0s seus parametros operacionais e conhecer a sua relagdo com as
caracteristicas do gas gerado. Siedlecki et al. (2007) do Laboratorio de Processos e Energia da
Universidade Tecnoldgica de Delft, apresentaram os resultados obtidos na gaseificacdo de
biomassa usando vapor e oxigénio como agente de gaseificagdo. O gaseificador tem um
didmetro de 83 mm e uma altura de 5,5 m. Os testes foram realizados durante seis dias,
mantendo a temperatura de operagdo no reator na faixa entre 834 e 850°C. A jusante do
gaseificador foi instalado um filtro cerdmico de alta temperatura operado a 450°C. Para os
experimentos foram usados quatro tipos de biomassas, madeira de qualidade A e B, palha e
miscanthus (capim elefante). A vazdo maxima de alimentacdo de biomassa foi de 20 kg/h.. O
material usado no leito foi areia de silica com didmetro médio de particula de 386 pum.

Para estudar o efeito das condi¢Oes de processo sobre o teor e tipo de alcatréo
produzido, oito principais compostos de alcatrdo foram analisados, observando-se que

compostos oxigenados, tais como fendis, reagem e provavelmente sdo convertidos em
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xilenos, o que poderia ser relacionado ao elevado tempo de residéncia no filtro e a

temperatura elevada (= 450°C).

CIEMAT (Centro de Investigaciones Energéticas, Medioambientales vy
Tecnoldgicas) na Espanha — Estudos num gaseificador atmosférico LFC, numa planta piloto
de 300 KW, de capacidade, foram realizados no CIEMAT usando como combustivel Oruijillo,
que sdo residuos da azeitona, numa taxa de alimentacdo méaxima de 90 kg/h. O gaseificador de
0,2 m de diametro e 6,5 m de altura total, foi construido em ago inoxidavel 316. O Orujillo é
alimentado a uma altura de 0,37 m acima do distribuidor. O agente de gaseificacdo usado é ar
com um FA na faixa de 0,41 a 0,73. O material inerte utilizado é areia de silica com diametro
de particula de 500 pm (Garcia et al., 2004).

2.7.2 Estudos em Escala Comercial

Projeto Hawaii — O objetivo deste projeto era escalonar o gaseificador desenvolvido
pelo IGT (RENUGAS), de 2 MW de poténcia térmica, para 20 MW. Esta unidade de
demonstracdo deveria operar com bagago de cana e madeira. O gaseificador LFC foi
projetado para operar tanto com ar, quanto com oxigénio, a pressdes de até 2,07 MPa e
temperatura de saida dos gases na faixa de 850 a 900°C.

O projeto esteve composto por trés fases distintas: gaseificagdo de biomassa, geracéo de
eletricidade e sintese de metanol. A unidade foi construida em Paia, na ilha de Maui, no
Hawaii nos EUA, numa fébrica de aglcar da Hawaiian Commercial and Sugar Company. Em
1999, o projeto foi paralisado devido, principalmente, a problemas na alimentacdo do bagago

de cana e limpeza dos gases.

Planta Zeltweg - O conceito da planta Zeltweg é apoiado num reator LFC para a
gaseificacdo de p6 de madeira e de residuos das industrias florestais, com capacidade de
137 MWe, para a geracdo de poténcia. A biomassa ndo precisa tratamento prévio, de moagem
nem secagem, j& que o gas de baixa densidade gerado é suficiente para ser queimado nas
caldeiras de queima combinada com carvao (Granatstein, 2002).

O gaseificador LFC foi construido em ago e internamente revestido por tijolos e
concreto refratario. A zona de gaseificacdo consiste num tubo vertical sem componentes
internos ou trocadores de calor. No fundo existe uma grelha por onde o ar de fluidizagéo e

combustdo sdo fornecidos ao sistema. Este ar a 270°C é proveniente de pré-aquecedores.
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Areia fina com uma determinada granulometria é utilizada como material do leito. Um
sistema de descarga localizado no fundo do gaseificador permite a saida do leito de areia e
particulas incombustiveis (mineral e metal). Esta areia contém um teor insignificante de
cinzas, pois estas s&o muito leves e por tanto arrastadas com 0s gases.

O controle e a instrumentagdo do sistema foram desenvolvidos pela empresa Irish
partner ESB em cooperacgdo com Draukraft e Austrian Energy. O sistema resultante permite a
operacdo manual ou automatica do sistema.

O gaseificador LFC da Zeltweg operou sem dificuldades durante o periodo de 1997 a
2001 sendo realizada uma inspecdo depois deste primeiro periodo de demonstragdo, onde se
encontrou que o gaseificador estava em excelentes condi¢des, sem nenhum dano detectavel.
Né&o houve deposicOes de alcatrdo, e o duto do gas quente estava limpo, sem areia ou cinzas

sedimentadas visiveis (Granatstein, 2002).

Planta de Varnamo — O projeto Clean Hydrogen-rich Synthesis Gas - CHRISGAS tem
como objetivo a producgdo de gas de sintese rico em hidrogénio que possa ser usado como
matéria-prima na producéo de combustiveis para o setor de transporte. O projeto CHRISGAS
estd sendo implementado na planta de gaseificacdo em Vérnamo, Suécia, sob a coordenacédo
da Universidade de Véxjo, e com o apoio financeiro da Comunidade Econ6mica Européia.
Participam deste projeto cientistas da Universidade de Delft, KTH, CIEMAT e outras
instituicBes. A planta de Varnamo serd reconstruida a fim de instalar um novo sistema de
fornecimento de vapor e oxigénio, um novo filtro a quente para a limpeza do gas e um
reformador catalitico a alta temperatura (Figura 11).

Esta planta foi projetada inicialmente para gerar 6 MW de eletricidade e 9 MW por
troca de calor para aquecimento distrital. O combustivel usado é madeira, a qual é secada
usando um secador de gases de combustdo até a umidade de 5-20%. O combustivel seco e
triturado é alimentado ao gaseificador LFC. O fluido de fluidizacdo no gaseificador é ar, a
temperatura de operacéo é 950-1.000°C e a pressdo € aproximadamente de 18 bar. Cerca de
10% do ar € extraido de um sistema compressor-turbina a gas, em seguida comprimido num
compressor “booster” e, finalmente, injetado na base do gaseificador. Etapas de reforma por
vapor para a conversdo do metano e alcatrdo em CO e Hy, e a de conversédo do CO em CO, e
H., pela reacdo de deslocamento da &gua, séo usadas para o condicionamento do gés.

Depois do gaseificador, 0 g&s produzido passa para um trocador de calor e um filtro
quente. O mesmo é queimado em uma cadmara de combustdo e expandido em uma turbina a

gas, gerando 4,2 MW de eletricidade. Os gases de exaustdo da turbina a gas passam por uma
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caldeira de recuperagdo gerando vapor superaquecido. Este vapor € fornecido a uma turbina a
vapor (40 bar, 455°C), gerando 1,8 MWe.

Figura 11. Diagrama do processo da planta IGCC de VV&rnamo, Suécia, com as modificacfes

propostas. (http://www.chrisgas.com/)

Planta Greve em Chianti, Itdlia — Esta planta possui dois gaseificadores de leito
fluidizado circulante de 15 MW, de capacidade, que utilizam a tecnologia TPS - Termiska
Processer AB (anteriormente parte da Studsvik Energiteknik AB). A taxa de alimentac&o é de
200 t/dia de combustivel. Os gaseificadores operam a baixa pressdo, em torno de 2.500 mm
de 4gua e uma temperatura em torno de 875°C, usando ar como agente gaseificador. As
particulas de areia do leito sdo mantidas em suspensdo atraves da velocidade superficial do
gas, que se situa entre 3 e 10 m/s. Os gases sdo queimados em uma caldeira para geracdo de
6,7 MWe utilizando uma turbina a vapor. O gas é usado também em uma fabrica vizinha de

cimento. A planta comegou operar desde 1992.

Planta Kymijarvi Power em Lahti, Finlandia — Em 1998 a Foster Wheeler Energia
Oy, forneceu um gaseificador atmosférico LFC para a planta Kymijarvi Power em Lahti no
sul da Finlandia. Este gaseificador foi acoplado a uma caldeira de carvdo e consome
aproximadamente 300 GWh/ano de diferentes biocombustiveis soélidos e combustiveis
residuais da regido de Lahti. A capacidade do gaseificador varia entre 40 e 70 MW
dependendo do teor de umidade e do poder calorifico do combustivel utilizado. O
gaseificador € operado a 850°C. A capacidade de geracdo elétrica é 600 GWh/ano e para
aquecimento distrital é de 1.000 GWh/ano (OPET FINLAND, 2002).

O ar utilizado como agente gaseificante € pré-aquecido antes de ser fornecido ao

gaseificador. O gas quente apés do ciclone é resfriado num pré-aquecedor de ar e conduzido
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até dois queimadores. Quando a umidade do combustivel se situa em torno de 50%, o valor do

poder calorifico do gas é aproximadamente igual a 2,2 MJ/kg.

Planta Vermont — O objetivo deste projeto foi demonstrar a viabilidade de integragédo

de um gaseificador LFC de aquecimento indireto com uma turbina a gés, a partir da

tecnologia de gaseificagdo desenvolvida pelo Batelle Columbus Laboratory, Batelle/FERCO,

que utiliza injecdo de vapor, para producdo de gas com maior densidade energética, e poder

calorifico inferior de aproximadamente 17 MJ/m?y.

A instalacdo esta localizada na cidade de Burlington, no Estado de Vermont, EUA, em

uma area ja parcialmente ocupada por uma termelétrica convencional a vapor, alimentada por

madeira, com capacidade de 50 MW. No final de 2000, a operacdo continua da planta foi

demonstrada com vazdes de alimentagdo acima de 320 t/dia de biomassa, para a producdo de

um biosyngas com poder calorifico variando de 11 a 14 MJ/m?3y, e conversdo de carbono de

80% no gaseificador.

Finalmente, na Tabela 13 s&o apresentadas as condigdes de operacdo e composi¢éo do

gas gerado mediante gaseificagdo em LFC no mundo.

Tabela 13. Condigdes de operagéo e composicdo do gés gerado mediante gaseificagdo em

LFC.
Koroneos Boerrigter e Chen et C'\:/Ill;err;nooe I_Bga%%r?
et al., 2007 Rauch, 2006 | al., 2003 2002 ' 2006 '

Biomassa Madeira - - Madeira | Vérios | Vérios
IAg. Gaseificante Ar-vapor ar | Oz-vapor | Ar-vapor Ar Ar

Pressdo de operacdo | 0,17 MPa lbar| 1bar - 1a 19 bar -
Temperatura (°C) 826 - - 753 |800-1.000( 830-850

N BaI(SI(I;Q/CI):IE%aCO Alcatréag em Vsg= ] Planta

Observagoes vapor/biomassa g/m 4,5 ms; Kymijarvi

0.45: (BU) ER=0,30
Composicao do gés (% vol., base seca)

H, 21,28 14 32 6 7220 59
llco 43,16 21 27 1257 | 9a22 | 46
llco, 13,45 14 29 1602 |11a16| 129"

CH, 15,83 5 8 2,45 <9 -
Alcatrao 0,4 8 8 - <1 -

H,S 0,08 - - - ~0 -
lPct (M, BS) | Pcs1775 | 77 | 124 [346BU| 475 | 20-25

Relacdo H,/CO 0,493 0,667 | 1,185 0,477 | 0,6-1,0 1,283
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Tabela 13. Continuagdo... Condigdes de operacdo e composicao do gas gerado mediante

gaseificacdo em LFC.

NuI::bS;eurn?er Saiga et al.,| Zuberbtihler| Corellae | Garcia et
1999 | 2004 etal., 2006 | Sanz, 2006 | al., 2004
Biomassa - Lezggtccj)e Madeira Madeira Orujillo
Ag. Gaseificante Ar Ar+Vapor Vapor Ar Ar
Eggi;i%ge 1 bar 1 bar - 1 bar 1 bar
Temperatura (°C) - 850 650-1.000 745'%%%’ 880-1 goo
Umidade da | FA =0,3- FZ%OZIS?(;tZ;Ew' Usa areia;
biomassa 13-| 0,4; Usa Planta de ar sec’undé’rioz Nao usa ar
Observacoes 20%; Alcatrdo| dolomita; |Vermont; Usa Alcatrio em’ secundario;
em g/m’y  |Alcatrdo em areia Iy (BS) FA 0,40-
a/m3y gim™n 0,75
H, 15-22 11a13 18 19/10,5 54-7,9
llco 13-15 7a9 47 17,5/105 | 93-8
llco, 13-15 16-17 14,3 15,5/17 21-20
CH, 2a4 2a3 14,9 5,5/2,5 3-21
Alcatréo 2-30 3-4 - 18/0 -
H,S - - - - -
lPct (M, BS) | 3659 | 4-45BU | PCS1638 6532 | 38-29
[Relagao H,/cO 115-147 | 157-1,44 | 0383 1,091 | 058-0,99

* Base imida

2.8 FERRAMENTAS COMPUTACIONAIS NA MODELAGEM
DE GASEIFICADORES DE LEITO FLUIDIZADO

Existem diversas ferramentas para a modelagem de sistemas de combustdo e
gaseificacdo. Um deles é o codigo GLACIER do software CFD (Computational Fluid
Dynamic) que é capaz de modelar processos de transferéncia de calor por convecgdo e
radiacdo, reacOes quimicas e a dindmica das particulas.

Em 2008, Almuttahar e Taghipour desenvolveram um modelo CFD para simular a
hidrodindmica do escoamento gas-s6lido em um reator de leito fluidizado circulante em varias

condi¢bes de fluidizagdo, para isto foi usado o modelo Euleriano granular multifasico. O
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modelo foi avaliado com resultados experimentais obtidos na operagdo de um reator LFC,
utilizando diferentes fluxos massicos de sélidos e velocidades superficiais do gas.
Chalermsinsuwan et al. (2009) usaram o pacote comercial de simulacdo CFD, FLUENT
6.2.16, no estudo do efeito de diferentes geometrias de um reator de leito fluidizado circulante
sobre as caracteristicas das reacfes quimicas.

Um programa comercial do CFD é o pacote chamado de CFX, usado na analise e
projeto de gaseificadores. Fletcher et al. (2000) utilizaram este pacote para simular o
escoamento e reacdo em um gaseificador de fluxo arrastado para biomassa. O modelo
forneceu informacédo detalhada da composi¢do do gas e a temperatura de saida, e permitiu
examinar diferentes cenarios de operago.

Simuladores de processos, tais como o ASPEN PLUS (Advanced System for Process
Engineering Plus), sdo amplamente utilizados para simular a conversdo do carvao, a sintese de
metanol, processos de liquefagdo indireta de carvdo, de IGCC - Integrated Gasification
Combined-Cycle, gaseificadores e combustores de leito fluidizado atmosférico, processos de
hidrogaseificacdo de carvdo e a simulacdo da gaseificacdo de carvdo. Em 2008, Nikoo e
Mahinpey usaram o ASPEN PLUS no desenvolvimento do modelo de um gaseificador
atmosférico de leito fluidizado para biomassa; 0 modelo proposto apresenta os parametros da
hidrodindmica e a cinética quimica das reacdes envolvidas no processo. Doherty et al. (2008)
modelaram um gaseificador atmosférico de leito fluidizado circulante utilizando o software
ASPEN PLUS. Neste trabalho foi estudada a influéncia de parametros operacionais tais como
o fator de ar, temperatura e fluxo de ar injetado sobre a composi¢cdo do syngas, poder
calorifico e a eficiéncia de converséo.

O software comercial CSFMB (Comprehensive Simulator for Fluidized and Moving
Bed Equipment), é capaz de simular equipamentos de leito movente e de leito fluidizado
borbulhante e circulante. Este software tem simulado diferentes unidades industriais
apresentando resultados muito proximos aos obtidos experimentalmente, sendo este simulador

escolhido no desenvolvimento do presente trabalho como sera apresentado no item 4.2.



Capitulo 3

LEITO FLUIDIZADO CIRCULANTE - LFC

A partir de uma rigorosa revisdo bibliografica do estado da arte da aplicacdo de
gaseificadores de leito fluidizado circulante (LFC) para a obtengdo de géas de sintese a partir
de biomassa (biosyngas), apresentam-se os conceitos fluidodindmicos bésicos, assim como as
recomendacOes e valores adequados dos principais pardmetros a ter em conta no projeto e

operacgéo deste tipo de gaseificador.

3.1 FLUIDODINAMICA DO LEITO FLUIDIZADO

A fluidizagdo é uma operagdo na qual um solido é colocado em contato com um liquido
ou um gas, adquirindo o conjunto propriedades similar a um fluido. Um leito de particulas
solidas num reator de leito fluidizado passa pelo menos por cinco regimes distintos de
escoamento gas-solido ao se aumentar a vazdo do gas ou a velocidade superficial do gés de
fluidizag8o, conforme pode ser observado na Figura 12.

Considerando-se um leito de particulas solidas na base de um reator, através do qual é
alimentado um gas com uma dada velocidade superficial, tem-se: 0 primeiro regime € o leito
movente (Figura 12a), que corresponde ao escoamento com velocidade superficial do gas
insuficiente para equilibrar o peso liquido das particulas. Estas, portanto, atuam como se
fossem um meio poroso de particulas empacotadas. Quando se aumenta gradualmente a

velocidade superficial do gés, a forca exercida pelo gas sobre o sélido se iguala ao peso das
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particulas do leito. Nessas condicOes, ndo ha expansdo do leito, porém percebe-se apenas uma
agitacdo localizada de algumas particulas, sendo atingido o estagio de leito fluidizado em
minima fluidizacdo. Com novos aumentos na velocidade superficial, se produz um aumento
progressivo da forca de arraste sobre o s6lido e, conseqiientemente, a perda de pressdo através
do leito. As particulas oferecem menor resisténcia ao escoamento, havendo nesse processo a
expansdo mais ou menos uniforme do leito. Neste ponto pode-se dizer que o leito esta em uma

condigéo de fluidizacéo particulada.

A Sdlido

T Gas TGf's T Gas TG:’is
Borbulhante Turbulento Circulante Transporte

b) (c) {d) pneumitico

fe)

Gs
Crescente

NN

Log Wsg

Figura 12. Regime fluidodindmico do sistema gas-solido dependendo da velocidade

superficial do géas. (Kunii e Levenspiel, 1969)

Com o aumento da velocidade superficial do gas acima da velocidade de minima
fluidizacdo, a perda de pressdo através do leito permanece substancialmente constante,
enquanto o leito continua expandindo. Nessa etapa, o sistema apresenta uma disposicao
bifasica: por um lado, uma fase densa (fase de emulsdo) constituida de solidos e de gés
intersticial e, por outro, uma fase diluida constituida de bolhas, as quais aparecem ao longo do
leito (fase de bolhas). Dessa forma, o reator opera em regime de leito fluidizado borbulhante
(Figura 12b).

Com um aumento posterior na velocidade superficial, o regime de escoamento do leito
muda gradualmente, passando ao estado turbulento (Figura 12c), caracterizado por uma
distribuicdo dispersa do so6lido no leito. O leito permanece nesse regime até que seja atingida
a velocidade de transporte, na proximidade da qual se experimenta um aumento brusco da
quantidade de particulas elutriadas, provocando o esvaziamento do leito quando é atingido o

regime de transporte pneumatico (Figura 12e).
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3.2 PARAMETROS FLUIDODINAMICOS DE UM LEITO EM
ESTADO DE FLUIDIZACAO

Nesta seccdo séo estudados os parametros que tem maior influéncia no processo de

fluidizagdo.

3.2.1 Diametro Equivalente de Particula

E uma das variaveis mais importantes nos processos de escoamento gas-solido. Todas
as amostras de particulas, geradas por um processo de moagem, apresentam uma determinada
distribuicdo estatistica de didametros. Existem diferentes definicGes possiveis para determinar
um didmetro equivalente de particula; o mais usado, baseado na analise granulométrica, € o
chamado didmetro equivalente &rea-volume ou superficie-volume, mais conhecido como

didmetro equivalente de Sauter:

d,, = (11)

Sendo:
W;: Fracdo maéssica das particulas com diametro médio igual a dy;;
dpi: Didmetro médio das particulas retidas entre uma peneira e a sua subsequente, mm.

A forma das fibras de bagaco de cana pode ser modelada por cilindros. A equagéo que
representa o tamanho das particulas de bagaco foi apresentada por Nebra e Macedo (1988).

Tipicamente o didmetro equivalente de cilindro (deg) é dado pela equagéo 12.

a’+b?)"’
deq:[ j (12)

2

onde a e b representam o0s didmetros dos extremos do cilindro. Isto constitui um
problema geral em fibras que apresentam exatamente o mesmo deq independentemente do seu

comprimento, I.
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3.2.2 Velocidade Minima de Fluidizacao

Se um fluido for injetado através de um leito movente de particulas, haveria queda de
pressdo na coluna devido a forga de arraste, até que a velocidade superficial do géas atinge um
valor critico conhecido como velocidade minima de fluidizacdo, Uny. Nesta velocidade a forca
de arrasto é igual ao peso das particulas menos seu empuxo, entdo o leito movente é
transformado num leito fluidizado incipiente. A velocidade minima de fluidizacéo é dada pela

equacdo proposta por Kunni e Levenspiel (1969):

Re
Uy =59 (mss) (13)
p,avpg
Sendo
Re, =(af + azAr)ll2 ~a (14)

Onde Ar é o nimero de Arquimedes,

3

_ gdp,aV(pg _pp)
Hq

Ar (15)

ug: Viscosidade do gas de fluidizagdo (kg/m s);

pg: Densidade do gas de fluidizacéo (kg/m®);

pp: Densidade aparente das particulas (kg/m®);

dp,av: Didmetro médio equivalente de Sauter das particulas (m).

Os valores das constantes empiricas a, e a, foram determinados experimentalmente e

apresentados por Grace (1982, apud Souza-Santos, 2004, p. 75). Este valores sdo 27,2 e
0,0408 respectivamente.

As bolhas comecam seu aparecimento quando a velocidade superficial de gés excede
outro parametro caracteristico chamado velocidade minima borbulhante, Ump. Para garantir
regime de leito circulante é importante operar em condigBes que ultrapassem a velocidade
minima borbulhante e assim evitar problemas de segregacéo ou aglomeracédo de particulas. A
Ump para particulas do grupo A (particulas de 30 a 100 um de didmetro) pode ser calculada

pela equacdo apresentada por Abrahamsen e Geldart (1980, apud Basu, 2006, p. 26):
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o =2,07—5=2—exp(0,716 w,q ) (m/s) (16)

Sendo w;s a fragdo maéssica de particulas com diametro menor a 45 um.

3.2.3 Velocidade Terminal de uma Particula

A maéxima velocidade de fluidizacdo ou também chamada velocidade terminal,
corresponde aquela velocidade do gas na qual as particulas comegam ser arrastadas; isto
acontece quando a forca de arraste do gas é igual ao peso das particulas que estdo suspensas
no fluido.

A velocidade terminal, em m/s, para particulas proximas a uma esfera de didmetro dp

estd dada por (Souza-Santos, 2004):

:gd,f(pp—pg)

U araRe<0,4 17
t 18,1 P (17)
0,71
de _ '
U, = Lm para 0,4 < Re <500 (18)
13,9°°p"
3,03qd,, ( )T
U{:[ 9% P~ Py } para Re > 500 (19)
Pq

Sendo Re o nimero de Reynolds definido por

d_p.U
Re = % (20)
9

3.2.4 Velocidade de Transporte

A velocidade de transporte (Uy) € a minima velocidade abaixo da qual ndo pode ocorrer

a fluidizacéo répida, independente da taxa de circulagdo. Uma relacdo empirica para calcular a
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velocidade de transporte é dada por Perales et al. (1991, apud Basu, 2006, p. 39) com base nas

suas experiéncias numa coluna de 92 mm de didmetro.

U, =1,45-29 Ar4 (mys) (21)
Py,

Sendo Ar o nimero de Arquimedes (Equagéo 15), 20< Ar <50.000.

3.3 COMPARACAO ENTRE O LEITO FLUIDIZADO
BORBULHANTE E O CIRCULANTE

Devido ao fato que as particulas sélidas elutriadas (arrastadas pelo fluxo de gés) do leito
ndo recirculam novamente, os gaseificadores de leito fluidizado borbulhante (LFB) tém baixa
conversdo de carbono e menor eficiéncia. O gaseificador de leito fluidizado circulante (LFC)
opera em regime de leito fluidizado rapido, apresentando altas taxas de transferéncia de calor
e massa, e maior tempo de residéncia das particulas, atingindo maior conversdo do carbono.
As vantagens do LFC (Figura 13) sobre o LFB na gaseificagdo s&o as seguintes:

- A alta velocidade de deslizamento “slip” gas-sélido garante uma boa mistura e uma
excelente transferéncia de calor e massa.

- O gaseificador LFC pode processar um amplo intervalo de particulas alimentadas sem
ter perdas por arraste. Num LFC, as particulas pequenas sdo convertidas numa passagem so,
ou sdo arrastadas, separadas do gés, e retornadas ao gaseificador mediante um sistema externo
de recirculacdo. As particulas grandes, que sdo convertidas lentamente, sdo recirculadas
internamente dentro do leito denso até chegarem a ser suficientemente pequenas para ser
recirculadas externamente (Higman e Burgt, 2003, apud Basu, 2006, p. 74).

- As elevadas taxas de recirculacdo das particulas sdlidas fornecem altas taxas de
transferéncia de calor o qual resulta numa diminuicéo do teor de alcatrdo.

- As particulas usadas no LFC sdo relativamente finas (< 400 um), e fornecem grandes
areas superficiais de contato gas-sdlido.

- A velocidade superficial de operacdo num gaseficador LFC é alta (4-7 m/s) ao
contrério do gaseificador LFB que usa velocidades superficiais de 1-1,5 m/s (Basu, 2006).

- Os gaseificadores LFC sdo facilmente escalonaveis.



Biomnassa

Walvula
Loop-Seal

Leita denso

W |
; Distribuidar de ar

. Y
Ar Primario
—_J

Figura 13. Esquema do sistema de gaseificacdo de leito fluidizado circulante.
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3.4 CONSIDERACOES NO PROJETO DE GASEIFICADORES

LFC

O projeto de um gaseificador LFC é uma tarefa complexa. Além de fatores relacionados

com as caracteristicas da biomassa e a estequiometria (que depende do fluido de gaseificagéo)

é preciso considerar outros aspectos como as caracteristicas do inerte e localizacdo do ponto

de injecdo da biomassa, a presenga ou néo de ar secundério, etc. Um resumo dos pardmetros a

considerar € mostrado na Figura 14.

Principais
Pardmetros de
um GLFC

Figura 14. Principais parametros de um gaseificador de leito fluidizado circulante.

( - Densidade Aparente
- Granulormetria
—Biomassa < - Analise Elermentar
- Andlise Irnediata
- Poder Calorifico

- Ar: Fator de Ar (FA)
- Cxigénio: Fator de &r (FA)
—Agents dem - Wapor: Relacdo vaporbiomassa alimentada
Gaseificacdo (5B - Steam to biomass fed ratio)
- Wapor + Cxigénio: Relacdo vaporfoxigénio
(GR. - Gasifying ratio)

- IUzo0 ou ndo de ar secundario e localizacdo do ponto de injecdo
- Material do Leito (Granulormetria, densidade)

- WHSY - Welncidade massica espacial horaria

- Taxa superficial de alimentacio (TR)

- Localizacdo do ponto de aimentacio da biomassa

Vejamos cada um destes parametros em detalhe:
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3.4.1 Caracteristicas Fisico-Quimicas da Biomassa

Composi¢do quimica imediata e elementar - A andlise quimica imediata refere-se as
fragBes em peso de umidade (W), volateis (V), cinzas (A) e carbono fixo (CF) numa amostra
de combustivel.

A anélise quimica elementar corresponde ao teor porcentual em massa geralmente em
base seca dos principais elementos quimicos elementares que constituem a biomassa:
carbono, hidrogénio, oxigénio, nitrogénio e enxofre.

A composigdo quimica do bagaco de cana de aclcar é muito variada; assim, quando se
precisa projetar sistemas que o utilizam, este dever ser caracterizado “in situ”, ja que além do
tipo de cana moida, suas caracteristicas dependem também do tipo de sistema de preparagéo
da cana e de extracédo do caldo.

Horst (1983), Oliva et al., Magasiner (1991), Jenkins et al. (1998), Souza-Santos
(2004), Filippis et al. (2004) e Hassuani et al. (2005) apresentaram dados de analise elementar
e imediata do bagaco de cana de aclcar (Tabela 14). No estudo apresentado por Hassuani et
al. a andlise elementar foi realizada pelo Instituto Nacional de Tecnologia — Ministério de
Ciéncia e Tecnologia enquanto a andlise imediata foi feita pelo Centro de Tecnologia

Copersucar — CTC.

Tabela 14. Dados da anélise imediata e elementar do bagago de cana dada por diferentes

autores.
Horst | Oliva | Magasiner Jenkins | Filippis | Souza- | Hassuani
Componente (1983) | et al (1991) etal. etal. | Santos et al.
' (1998) | (2004) | (2004) | (2005)

Andlise quimica Imediata (BS)
Umidade 49,60 3,8 55,0* - 11,1+0,3 | 20* 50,2
Cinzas 1,79* | 143 1,7* 2,44 2,0+0,1 | 2,65* 2,2
E?Xr(t))ono - |1502| 54* 11,95 | 93+02 | 1211* | 18,0
Volateis - 83,55 37,9* 85,61 |88,7+0,4 | 65,24* 79,9
PCS (MJ/kg) - 19,2 - 18,7+0,1 | 19,04 18,1

Andlise quimica elementar (BS)
Carbono 23,58* | 48,4* 47,7 48,64 |429+0,6 | 49,66 44,6
Hidrogénio 3,02* | 518* 5,9 5,87 5940,1 | 571 5,8
Nitrogénio o - 1,8 0,16 0,2+0,1 0,21 0,6
Oxigénio 21,84 41,1 44,6 42,82 |49,0+0,7 | 41,08 44,5
Enxofre 0,17* | 0,14* 0,0 0,04 - 0,03 0,1
Cloro - - - 0,03 - 3,31 0,02

* Base imida

** A quantidade de nitrogénio em base imida ndo ultrapassa 0,1%.
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Poder calorifico superior (PCS) e inferior (PCI) — O Poder Calorifico é a quantidade
de energia por unidade de massa (ou de volume no caso dos gases) liberada durante a
oxidagdo de um determinado combustivel. Existem duas formas de considerar o poder
calorifico: Poder Calorifico Superior (PCS) e Poder Calorifico Inferior (PCI).

O PCS ¢é dado pela soma da energia liberada na forma de calor e a energia que é gasta
na vaporizacdo da agua que se forma numa reacdo de oxidacdo. A equacdo apresentada por
Souza-Santos (2004) para calcular o PCS (em J/kg) da madeira e outras biomassas é a

seguinte:
PCS, =4,184x10° (81,848CS +263,38H, —28,645(0, + N4 ) —3,658A, +0,16371) (22)
PCS, = PCS, (1-W) (23)

Sendo Cs, Hs, Os, Ns, A, a fracdo massica em base seca de carbono, hidrogénio,
oxigénio, nitrogénio e cinzas, respectivamente, no combustivel; e W é a fracdo de umidade.
O PCI é obtido pelo seguinte célculo: poder calorifico superior menos o calor latente de

vaporizacdo da 4gua formada pela combustdo do hidrogénio presente no combustivel.
PCI ¢=PCS; -9h,,H, (J/kg) (24)

Sendo hyp a entalpia de vaporizagéo & 101,325 kPa ou 2,258x10° J/kg.
A equagédo 25 leva em conta a quantidade de calor perdido com o vapor produzido da

umidade do combustivel e a combustao do hidrogénio.
PCl ,=PCS; (1—W)—9hvapHS (1-w)  (Jkg) (25)

Densidade das particulas sélidas — Em sistemas fluidizados se distingue trés classes
de densidades, estas correspondem a densidade a granel, a densidade real ou especifica e a
densidade aparente.

A densidade a granel é definida como:

Pyen = (kg/m®) (26)

m
Y
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Sendo m a massa total do leito e V seu volume, este volume é a soma do volume das
particulas individuais e o volume ocupado pelos espacos entre elas.

A densidade real ou densidade de particulas é dada por

P = —— (kgym’) (27)

Vp ~ Vporos

Sendo m, a massa da particula; V, o volume total da particula (incluindo os poros) e
Voros 0 VOlume dos poros dentro da particula.

A densidade aparente de uma particula é calculada como:

py =~ (kg/m?) 28)

v
Andlise granulométrica — A composicdo granulométrica do bagaco de cana de agucar
depende da variedade de cana, do sistema de extracdo do suco da cana (moenda ou difusor) e
dos equipamentos incluidos e ajuste da moenda. No Brasil existem pouquissimos difusores.
Olivares (1996), Hassuani et al. (2005) e Arnao (2007) apresentam resultados de estudos
sobre a composicdo granulométrica do bagaco mediante 0 método de peneiramento usando
peneiras padronizadas da série Tyler. O mais detalhado e cuidadoso é o de Arnao (2007) que

serd utilizado no projeto do GLFC (Tabela 15).

Tabela 15. Composi¢do granulométrica media de amostras de bagaco com diferente

tratamento na etapa de extracdo (moenda e difussor). (Arnao, 2007)

Peneira | Abertura | Diametro nﬁ’gg?o rrf(ée;?o Distribuicdo
série mZﬂle?ria maegliguollzz retido retido | Moenda | Difusor
“Tyler” p(mm) pdp (mm) Mcz;r)]da thlgjior (%) (%)
3,5 5,660 5,660 3,180 13,862 6,450 35,260
7 4,245 4,902 4,755 0,936 9,650 2,380
14 2,010 2,921 6,360 2,171 12,910 5,520
28 0,890 1,337 15,576 7,912 31,600 | 20,130
48 0,444 0,628 12,739 9,903 25,850 | 25,190
100 0,223 0,314 5,546 3,123 11,250 7,940
Fundo 0,07 1,128 1,403 2,290 3,570
Total 49,285 39,310 100 100
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O didmetro médio do bagaco (d,) para as particulas obtidas através da moenda e do

difusor foi de 0,5975 mm e 0,7316 mm, respectivamente.

3.4.2 Eficiéncia do Gaseificador

O desempenho de um gaseificador € muitas vezes expressado em termos da sua
eficiéncia, que pode ser definida de duas formas diferentes: eficiéncia do gas a frio e
eficiéncia do gés a quente. A eficiéncia a frio € usada se o gas € utilizado num motor de
combustdo interna, caso em que o gas é resfriado até temperatura ambiente e os vapores de
alcatrdo sdo removidos. Esta eficiéncia é definida na equagéo 29.

Mo =~ Vs x100 (%) (29)

comb ™~ comb

Sendo Vg a vazdo volumétrica de gés gerado (m>/s); gq 0 poder calorifico do gas gerado

(kd/m®); m__. a vazdo massica de combustivel injetado (kg/s) e Ceomp O poder calorifico do

comb
combustivel (kJ/kg).
A eficiéncia a quente, nguente, € Usada em aplicagdes térmicas, o gas ndo € resfriado antes

da combustéo e o calor sensivel do gas também é (til.

Vg, +H,.
— gqg sensivel ><100 (%) (30)

comb ™~ comb

nqueme

Sendo H =CV, (Tg —Ta) ; Tq € a temperatura do gas e T, a temperatura ambiente.

sensivel

3.4.3 Relacao do agente de Gaseificacédo respeito a biomassa

Como foi dito o agente gaseificador é uns dos principais parametros a considerar no
processo de gaseificacdo, assim, como é a relacdo deste respeito a vazdo de biomassa.

Fator de ar (FA) — Num gaseificador o ar injetado é s6 uma fracdo da quantidade
estequiométrica necessaria para a combustdo completa. Um FA muito baixo (< 0,2) resulta
em sérios problemas tais como gaseificacdo incompleta, formacéao excessiva de carbono fixo e

um baixo poder calorifico do gas gerado. Se o fator de ar é muito alto (> 0,4) ser4 obtido um
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gas com grandes teores de produtos de combustdo completa, tais como CO, e H,O no lugar
dos produtos desejados CO e Hy, gerando um decrescimento no poder calorifico do gas. O
valor do FA em sistemas de gaseificagdo é normalmente mantido no intervalo de 0,20 a 0,30
(Basu, 2006). O fator de ar estd dado pela seguinte equagao.

m, ..
FA = m ar—injetado (31)

ar—estequiométrico

Sendo m a vazdo méssica de ar injetado no gaseificador, em kg/s, e

ar—injetado

a vazdo maéssica tedrica (kg/s) necessaria para a combustdo completa do

mar—estequiome’trico
combustivel s6lido.

A temperatura do leito aumenta na media em que € acrescentando o FA, quando séo
usados valores muito altos de FA.

O total de ar injetado no gaseificador pode ser dividido em duas correntes: ar primario e
ar secundario. O uso de ar secundario, injetado acima do ponto de alimentacdo da biomassa, é
geralmente usado para incrementar a temperatura na zona superior do gaseificador que tende a
diminuir pelas reacbes endotérmicas tais como cragueamento térmico e desta forma reduzir o
teor de alcatrdo no fluxo de gas. A porcentagem do ar secundério com relagdo ao fator de ar

deve estar no intervalo de 0-40%, geralmente é usado 20% (Corella e Sanz, 2005).

Razéo vapor/biomassa injetada — O intervalo mais estudado da razdo SB (Steam to
biomass fed ratio, [(kg H,O/h) / (kg biomassa/h)]) est4 entre 0,2 a 2,0. Na Tabela 16 séo
apresentados os intervalos estudados por alguns autores e o efeito que tem sobre o teor de

hidrogénio no gés gerado.

Tabela 16. Efeito da razdo vapor/biomassa injetada sobre o teor de hidrogénio e alcatrdo no
gas gerado. (Adaptado de Corella et al., 2008)

Teor de PCI

Intervalo . Teor de Hy, ~ 3
Referencia alcatrao MJ/m°y,

estudado % (Vol., BS) @ Imey, BS) ( BS)
0,40-2,6 Corella et al. (1991) 50-60 70 -
0,40-1,5 Corella et al. (1994) 45-60 40 -
0,20-1,2 Wei et al. (2006, 2007) 36-45 15 -
0,40-2,6 Herguido et al. (1992) 50-60 10-60 10-14
0,45-0,80 Franco et al. (2003) 21-35 - -
0,28-0,90 | Pfeifer et al. (2004&*b e 2006) 41-45 - -
0,40-1,2 Wang et al. (in press.) 20-54 - 11-14,7
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Em valores baixos da razéo vapor/biomassa (0,2-0,4) ndo se tem suficiente vapor para
fluidizar o leito. A conversdo da H,O no gaseificador diminui progressivamente na medida
em que a razdo vapor/biomassa aumenta. Em razdes SB maiores a um, o teor de agua ndo
reagida no géas gerado foi maior a 60% em base Umida (Gil et al., 1997; Puchner et al., 2005,
apud Corella et al., 2008, p. 196). Uma razdo vapor/biomassa maior que 1,2-1,5 ndo é

aconsejavel. O intervalo recomendado esta entre 0,40 e 1,0 (Corella et al., 2008).

Razdo vapor/oxigénio — A razdo de gaseificagdo GR (Gasifying Ratio, [(kg
H,O+0,/h)/(kg biomassa/h)]) € o reciproco do fator de ar. O valor de GR usado na
gaseificacdo de biomassa em leito fluidizado circulante esta no intervalo 0,7-1,6, como €
mostrado na Tabela 17, onde é comparada a composicdo do gas obtido em testes de
gaseificacdo de biomassa realizados por diferentes autores. Os dados experimentais
disponiveis da gaseificacdo de biomassa com vapor/oxigénio comparados com a gaseificacéo

com ar, ainda Sa0 escassos.

Tabela 17. Comparagdo da composicdo do gés obtido em testes de gaseificacdo de biomassa
realizados por diferentes autores, utilizando misturas oxigénio/vapor como agente de

gaseificagéo. (Siedlecki et al., 2007)

Componente Delft Uil et al. (2004) | Gil et al. (1997)

Relacdo GR usada 0,75-1,25 - 0,6-1,6

CO, % em volume, seco 36-42 27 30-50
H,, % em volume, seco 17-20 32 13-29
CHys, % em volume, seco 9-11 8 5-7,5
CO,, % em volume, seco 21-27 29 14-37
Alcatrdo, g/m°y 18-23 11 2-50

H,0, % em volume, gas sujo 50-57 28 32-60

3.4.4 Materiais do Leito

O material do leito num gaseificador de leito fluidizado consiste principalmente de
particulas solidas de inerte e particulas de combustivel em diferentes fases de gaseificacéo.
Usualmente é utilizada areia de silica. Também sdo usados aditivos como dolomita calcinada,
limestone (Calcareo), areia olivina, para remover o enxofre, craquear o alcatrdo, capturar
alcalis, etc. O material do leito além de servir como um transportador de calor, pode catalisar
a reacdo de gaseificacdo através do aumento do rendimento e a reducdo do teor de alcatrdo.

Corella e Sanz (2005) recomendam uma mistura de 70-80% de areia de silica e 20-30% de
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dolomita calcinada para diminuir o teor de alcatrdo na saida do gaseificador e prevenir
aglomeragdes no leito.

Né&o existe consenso na literatura quanto ao uso ou ndo de material inerte no LFC.
Existem alguns gaseificadores LFC que ndo usam material inerte no leito, estes séo, por
exemplo, o gaseificador LFC usado na Universidade da British Columbia no Canada, a
biomassa utilizada é madeira gaseificada com ar (Li et al., 2004). Chen et al. (2005, apud
Basu, 2006, p. 90) operou um gaseificador LFC sd com casca de arroz, sem utilizar material
inerte. Em 2002, Li et al. apresentou o projeto de um gaseificador LFC para casca de arroz
que operava sem material inerte.

O fato de utilizar o inerte se justifica ou ndo dependendo das condigdes de operagdo. As
particulas de inerte atuam como volante térmico, promovendo a uniformidade da temperatura

ao longo do reator.

3.4.5 Velocidade Méssica Espacial Horaria (WHSV — Weight Hourly
Space Velocity)

Corella e Sanz (2005) apresentaram este parametro definido na equacdo 32. O valor
ideal de WHSV esta no intervalo 1,5-3,0 h*, estes valores foram escolhidos com base de uma

pesquisa realizada nos gaseificadores LFC existentes no mundo.

WHSV = —Heent [
m

(32)

kg biomassa/h _pt
kg sélidos totais

areia+aditivo

3.4.6 Taxa Superficial de Alimentacado (Throughput-TR)

Parametro definido por Corella e Sanz (2005) a partir do estudo realizado entre 0s
gaseificadores LFC em operacdo. Ao igual que o WHSV esta variavel ndo é muito usada

ainda, e esta dada por:

TR = Meomy (kg blomassa2 |njetada/hj

A - (33)

A, representa a area da secéo transversal do gaseificador em m? Considera-se que o
intervalo do TR deve estar entre 1.000-7.000 kg de biomassa/h m?.



Capitulo 4

METODOLOGIA

A metodologia proposta para o desenvolvimento do projeto de um gaseificador de leito
fluidizado circulante (LFC) para a produgéo de gas de sintese a partir de bagago de cana de
acUcar, visando & producdo de combustiveis liquidos via Fischer-Tropsch, constou de trés
etapas. Inicialmente foi realizada uma revisdo bibliogréfica da tecnologia de gaseificacdo em
leito fluidizado circulante para a produgéo de biosyngas, baseada em artigos cientificos, busca
em bases de patentes e relatorios especificos de organiza¢des que trabalhem com gaseificacéo.
Na segunda etapa, foi desenvolvido o dimensionamento preliminar do sistema de gaseificacéo
para ser operado inicialmente com ar. Finalmente, foi realizada a modelagem do gaseificador
projetado utilizando o software comercial CSFMB - Comprehensive Simulator for Fluidized
and Moving Bed Equipment. Neste capitulo € apresentada a metodologia de dimensionamento

dos principais elementos do sistema de gaseificagéo.

4.1 METODOLOGIA DO PROJETO DO SISTEMA DE
GASEIFICACAO

Nesta secdo serd descrita a metodologia usada para realizar o dimensionamento de cada
um dos elementos principais do sistema de gaseificacdo de leito fluidizado circulante (LFC)

para ser operado inicialmente com ar, dito sistema possui um reator de leito fluidizado
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circulante, um separador gas-solido (Ciclone), um distribuidor do agente de gaseificagdo e um

dispositivo de recirculagdo de sélidos (Valvula Loop seal).

4.1.1 Dimensionamento Preliminar do Reator LFC

Na literatura ndo se encontrou uma metodologia concluinte que permitisse determinar as

principais dimensdes, didmetro interno e altura, de um LFC. Portanto, com base na literatura

consultada foi proposto um algoritmo preliminar de célculo que permite determinar o

didmetro do reator LFC a partir da poténcia térmica desejada, a fim de ser operado

inicialmente com ar, como € apresentado na Figura 15.

Dados iniciais
Andlise elementar e imediata, PCS? Vg Feegs
I:)Otreq ’ nfrio’ FA’ TI P m

eito ? | oper ! Z

v
Pot = Pot,,, x F,

v
(1-W)-h_H, (1-W)

v
Pot x100
Meomy = 5~10
Mrio X PCl o

v

m
My, =My, X C;eSthA

O,est ?

g

=PCS;}

comb

PCI?

comb

A comb

v
0
mar = Oz
0,2317
¥

V _ n.’]ar X R ><Tleito
ar,Teio
+ lleito P X M

oper ar

v

\%
A — ar vTIeno
Ve

v

1/2
o2
T

Figura 15. Esquema do algoritmo preliminar de calculo do didmetro do reator.




56
Os dados necessarios para o célculo séo os seguintes:

- Anélise elementar (base seca) e imediata (base Umida) da biomassa;

- PCS? _ : Poder calorifico superior da biomassa (Base Seca) (J/kg);

comb *

- M : Quantidade de oxigénio estequiométrico por kg de biomassa (kg);
- V,, : Velocidade superficial do gas (m/s);

Os dados que devem ser assumidos sdo:

- Pot,, : Poténcia térmica requerida pelo processo (W);
- F, : Fator de seguranca, usado para garantir a geracao da poténcia requerida;
- N4, - Eficiéncia a frio do gaseificador (%);

- FA: Fator de ar;
-T

leito

: Temperatura média do leito (°C);

- P : Presséo de operacédo do gaseificador (Pa).

oper *
A nomenclatura utilizada no procedimento se apresenta em seguida:
- Pot: Poténcia térmica do gaseificador (W);

- PCIY _ : Poder calorifico inferior da biomassa (Base umida) (J/kg);

comb *

- h,,, - Entalpia de vaporizagdo a 101,325 kPa ou 2,258x10° J/kg;

- W: Fracéo de umidade na biomassa;
- Hs: Frag&o de hidrogénio na biomassa;

- M, Vazdo massica de biomassa (kg/s);
- My, : Vazdo massica de oxigénio (kg/s);
- m,, : Vazdo massica de ar (kg/s);

- Var,mm : Vazdo volumétrica de ar corrigida & temperatura do leito (m%/s);
- R: Constante universal dos gases (8.314 J/kmol K)
- A: Area transversal do reator (m?);

- D: Didmetro do reator (m).

4.1.1.1 Velocidade superficial do gas (Vsg)

Para definir o valor da velocidade superficial do g&s devem-se seguir 0s seguintes
passos:
- Usando as equagdes 17-20 calcular a velocidade terminal das particulas de biomassa

seguindo o processo sugerido por Souza-Santos (2004):
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e Para o didmetro medio das particulas, d, .y, assumindo condi¢bes de entrada do

gas a 25°C, Ut,,, e também na temperatura média do leito, Ut,,, .

e Para o didmetro de particula maior nas duas temperaturas mencionadas

anteriormente Ut .., e Ut

maior,2 *

e A velocidade terminal, U;, sera a media entre as velocidades Ut_ , e Ut

av,1 maior,1 *
- Da pesquisa bibliogréfica realizada se encontrou que a relagdo entre a velocidade
superficial do gés e a velocidade terminal das particulas, geralmente esta no intervalo de 1,38-

1,5. Assumindo um valor de dita relagdo de 1,45, V, /U, =1,45, se calcula Vg .

- Calcular a velocidade de transporte utilizando a equagdo 21 como a media nas
condicBes de entrada do gés a 25°C e na temperatura média do leito. A velocidade superficial

do gas deve ser maior que a velocidade de transporte, V,, >U,;.

4.1.1.2 Célculo da quantidade de oxigénio estequiométrico

A reacdo de oxidacdo total é a seguinte:

CH, O, N, S, +(1+%H—%+%N+asjoz €O, +a7H H,0+a,NO+a,SO, (34)

a =— (35)

Sendo: w;: Fragdo massica (BS) do componente j;
wc: Fragdo méssica (BS) do Carbono;
Mc: Peso molecular do Carbono (kg/kmol);
M;: Peso molecular do componente j (kg/kmol).

A quantidade de oxigénio em kmol/kmol de biomassa é:

No, = (1+aTH—%+a7N+aSJ (kmol O,/kmol biomassa) (36)

Da reagdo de oxidacdo (Equacdo 34) um kmol de biomassa equivale em kg:
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Z=M.+M, xa, +Mgxa, + M xa, +Mgxa; (kg biomassa) (37)

Sendo M; 0 peso molecular do carbono, hidrogénio, oxigénio, nitrogénio e enxofre.
Finalmente, a quantidade de oxigénio estequiométrico por Z kg de biomassa é:

Mooy = Ng. X M kg O,/Z kgbiomassa (38)
0, 0, 2

O,est

4.1.1.3 Altura do reator (Hy)

N&o se tem nenhum procedimento para calcular a altura do gaseificador, portanto é
assumida e deve ser tal que o tempo de residéncia do gas seja 0 necessario para permitir o
maior grau de craqueamento do alcatréo e atingindo maior conversdo de carbono.

Segundo Souza-Santos (2004) o ponto de inje¢do da biomassa deve estar localizado na

fase diluida, acima da fase densa.

4.1.2 Dimensionamento do Ciclone

Os separadores cicldnicos tém como principio de operagdo, a acdo da falta de forca
centripeta sobre as particulas solidas em movimento num fluxo rotativo. O tipo de ciclone
escolhido foi de entrada tangencial de alta eficiéncia cujas constantes proporcionais S&o

apresentados na Tabela 18 e as dimensGes especificadas na Figura 16.

~
TH =y
;#T i

I

Figura 16. Dimensoes tipicas de um ciclone. (Silva, 2000)

Os dados necessarios para dimensionar o ciclone séo:
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P x At ; 3/a)-
-V, : Vazao volumétrica do gas gerado (m®/s);
- T4: Temperatura do gas na saida do reator (°C) — assumido;

- Ve: Velocidade de entrada do gés no ciclone, geralmente entre 15-30 m/s — assumido;

Para o célculo do didmetro do ciclone pode ser utilizada a seguinte equacéo:

D, :ki (m) (39)

a

Tabela 18. Constantes para o dimensionamento de ciclones de alta eficiéncia. (Swift, 1969,
apud Basu, 2006, p. 399)

Constante | Valor Parametro Calculo (m)
x V_ xk, 2
Ka 0,44 Altura da secdo de entrada a=|—2
V, xk,

Ko 0,21 Largura da se¢éo de entrada b=k, xD,
Ks 0,5 Comprimento do tubo de saida do ciclone s=ksxD,
Kpe 0,4 Diametro do tubo de saida do ciclone D, =kp x D,
K 3,9 Altura total H =k, xD,
Kn 14 Altura da secéo cilindrica do ciclone h=k,xD,
Ks 0,4 Diametro da secéo de saida do po B =k x D,
K 699,2 Parametro de configuragédo
Ny 9,24 Carga de velocidade na entrada

Devem-se comprovar o0s resultados dos célculos sobre a base das seguintes
recomendagdes:

» a <s:Paraevitar o curto-circuito dos particulados da se¢éo de entrada ao tubo de saida;

" b< [( D, -D, )/2] : Para evitar uma queda de pressao excessiva;

= H >3D,: Para manter a ponta do vortex formado pelos gases dentro da se¢éo conica do
ciclone;
= O angulo de inclinagdo do cone do ciclone deve ser =~ 7-8° para garantir um deslizamento
répido do po;
*» D,/D,~0,4-0,5H/D,~8-10es/D,~1: Para garantir a operagdo com maxima
eficiéncia.

Um valor aproximado do comprimento do tubo de recirculagéo desde a base do ciclone

até o ponto de entrada dos sélidos recirculados no gaseificador, considerando que este valor é
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a soma do comprimento vertical e horizontal do tubo, pode ser obtido usando a equagdo 40
(Souza-Santos, 2007).

ALRCY =H, —HRCY —h-HCYC +% D, VNCY (40)

Sendo:
H;: Altura do reator (m);
HRCY: Posicéo do ponto de injegdo das particulas recirculadas (m);
h: Altura da secéo cilindrica do ciclone (m);
HCYC: Altura da secéo conica do ciclone (m);
D.: Diametro do corpo do ciclone (m);
NCY: Numero de ciclones que conformam o sistema de recirculacéo de particulas.

O didmetro interno do tubo de recirculagdo pode ser calculado da seguinte forma
(Souza-Santos, 2007).

DRCY =0,37x D, (42)

Para calcular o grau de conversdo do carbono fixo é necessério conhecer o ponto de
entrada dos solidos recirculados; Corella e Sanz (2005) assumiram este ponto na mesma altura

do ponto de injegéo da biomassa.

4.1.2.1 Célculo da velocidade de salto (Vs)

Para conseguir uma alta eficiéncia de separacdo a velocidade de entrada do gas deve ser
a maior possivel sem causar a re-entrada das particulas ao fluxo de gas e sem exceder a
denominada “velocidade de salto” Vs - velocidade minima do gés que evita a decantagdo das
particulas sélidas do fluxo de gas que as arrasta (Koch e Licht, 1977, apud Silva, 2000, p. 86).

A equacao para o calculo da velocidade de salto é:
DX®NVZE (ftls) (42)

Sendo:
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_ 4g:ug (pp _pg) B
w _[—3,0; } (t/s) (43)

b: Largura da segéo de entrada do ciclone (ft);
D.: Diametro do corpo do ciclone (ft);
ug: Viscosidade do gés (Ib/ft s);
pp: Densidade das particulas (Ib/ft%);
py: Densidade do gas (Ib/ft%);
g: Aceleracio da gravidade (ft/s®).

A velocidade de salto em m/s:

V, (ft/s
Vo= 3,32(8084)1

(mis) (44)

Kalen e Zenz (1974, apud Silva, 2000, p. 86) demonstraram que a maxima eficiéncia do
ciclone corresponde a um valor da relagdo entre a velocidade de entrada do gés e a velocidade

de salto de V,/V,=125 e a re-entrada das particulas ao fluxo de gas acontece quando

V, IV, =1,36.

4.1.2.2 Célculo da eficiéncia do ciclone (Ey)

Utilizando a equacdo de Leith e Licht (1972, apud Silva, 2000, p. 87) € calculada a

eficiéncia do ciclone:

E, =[1-EXP(-M xd}) |x100 (%) (45)

Sendo:

dp: Didmetro das particulas a serem separadas no ciclone (m).

KV, p, (n+1) ]

J’_

_2x| Sfel1T) (46)
D; x18u,

K: Parametro de configuragéo do ciclone (Tabela 18);
ug: Viscosidade do gas (kg/m s);
pp: Densidade das particulas (kg/m®);

D.: Diametro do corpo do ciclone (m).
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1
N=—— 47
n+1 S
T +273,15\"°
n=(0,67fo'l4—1)[Wj +1 (48)

O pardmetro n define a velocidade tangencial do gas dentro do ciclone em relagdo a

posicéo radial, e naturalmente define a falta de forga centripeta e a eficiéncia de separacéo.

4.1.2.3 Célculo da queda de pressao (AP.)

A queda de pressdo € calculada pelo método de Shepherd e Lapple:
AP, = O,502,og_SVfNH (kPa) (49)
Sendo:

pg-s- Densidade da corrente gas-particula (g/cm?);

Ny: Carga de velocidade na entrada.

4.1.3 Dimensionamento da Placa Distribuidora

A placa distribuidora pode ser do tipo grelha ou composta por injetores. Ela €
responsavel por suportar o leito e pela injecdo do agente de gaseificacdo. As grelhas do tipo
placa sdo mais faceis de serem construidas, portanto mais baratas.

As placas distribuidoras do tipo perfuradas ndo podem ser utilizadas em condicGes
severas de temperatura e ambiente altamente reativos. Para essas situagOes placas com

injetores sdo recomendadas (Figura 17).

A

A
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!
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(b)

(©

(d)

Figura 17. Esquemas dos Injetores
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O tipo (a) fornece uma 6tima distribuicdo do gas, mas ha acumulo de material na lateral
do injetor. Os do tipo b, c, e d sdo utilizados com a finalidade de prevenir a entrada de
material no injetor.
A perda de pressdo no distribuidor (APg) deve ser suficiente para igualar a vazdo na

secdo do leito.
AP, =(0,2-0,4)AR, (Pa) (50)
A perda de carga no leito é dada por:

APb = (1_‘9mf )(pinerte ~ Py ) gHmf (Pa) (51)

Sendo:

Piers - Massa especifica do inerte, kg/m?;

Hme: Altura de minima fluidizagdo (m) pode ser calculada trabalhando a equagdo da

porosidade nas condi¢des de minima fluidiza¢do (emf).
1P (52)

Onde a massa especifica do leito (p,) pode ser dada pela equacéo:

= —Jye See— (ki) (53)
' Hmf

4

Po

Sendo Minere @ Massa do inerte, kg; e D, 0 diametro do reator (m).
Substituindo na equacdo da porosidade e resolvendo para a altura de minima

fluidizagdo, tem-se:

Y m

o= ﬂ_Dz inerte (m) (54)
4 - (1_ Emt )pinerte

A velocidade do gés através do orificio é dada por:
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1/2

u, =Cd,, 24, (mis) (55)
Pq

Para nimeros de Reynolds maiores que 3.000 o coeficiente do orificio, Cd,, é 0,6.

Definido o numero de orificios por unidade de &rea do distribuidor o didmetro

correspondente do orificio pode ser determinado pela equacéo:

u, =Zd2u, N, (mi/s) (56)

0 or ~or
4

d, =[i“—°ij Cm) (57)

7 uOI‘ NOI‘

Onde u, é a velocidade do gas no distribuidor (m/s);

N

or

_ injetores (

injetores/m? ) (58)
area

Com o valor da &rea disponivel e o valor de N, pode-se calcular o nimero de injetores:

Ninjetores = A’eator x Nor (59)

O diadmetro do orificio do injetor pode ser calculado impondo o limite de velocidade no

orificio e o nimero de orificios.

T 42
Adisponivel porinjetoruo = Nor inj (Z dorinj j uor inj (60)
dor i — Adisponivel por injetoruo4 (m) (61)
ﬂ-Norinjuorinj

4.1.4 Dimensionamento da Valvula “Loop seal”

A vélvula “Loop Seal” é um dispositivo sem partes moveis, usado para transferir as

particulas sdlidas através de uma barreira de pressdo que permite que o material solido seja
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trasladado desde o tubo de recirculacdo até a base do duto ascendente, mas ndo permite a
transferéncia de gas desde o gaseificador para o tubo de recirculagdo. A Figura 18 apresenta
um esquema de um reator de leito fluidizado circulante, onde é destacado o sistema de
recirculacéo de solidos (“loop seal”). As particulas separadas no ciclone acumulam no tubo de
recirculacdo, que por sua vez, as envia para o “loop seal”, o qual € dividido em duas se¢des:
camara alimentagdo e de recirculagdo. Essas duas se¢des sdo conectadas por uma abertura
retangular chamada de “slit”. Ambas as camaras podem ser fluidizadas pela base. A camara
de recirculagdo tem um vertedor extravasor que a conecta a um tubo de descarga que entrega

0 sdlido ao “riser” (Basu, 2000).

Ar " Slit open

‘," Vertedol

Ls

Isc

hf

Ar para o selo

11/
A1
W/
Ar de fluidizagado

Figura 18. Esquema do sistema de recirculacéo de sdlidos “Loop seal”. (Basu, 2000)

Em seguida serd apresentada a metodologia para o dimensionamento do sistema de
recirculacdo “loop seal” indicada por Yue (2008) em entrevista pessoal. Na Figura 19 é
mostrado o fluxograma desta metodologia de célculo.

A nomenclatura utilizada é a seguinte:

- Inventario de sélidos: este valor deve estar no intervalo 5-10 kg s6lido/m®y de agente de
gaseificagédo, assumindo uma altura do leito de 400 mm sobre o distribuidor - Assumido;

-V, : Velocidade superficial do gas no riser (m/s) - Calculada;

- Dy: Didmetro do reator (m) - Calculado;

- P - Massa especifica do inerte (bulk) (kg/m?) - Literatura;

-V

sol

: Velocidade do solido no standpipe, por experiéncia o valor deve ser de 0,1 m/s;

- V,,: Velocidade superficial no standpipe, por experiéncia o valor é de 0,1 m/s;
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- V... : Velocidade do ar de fluidizacédo na camara de recirculacéo, por experiéncia o valor é de

0,2 m/s;

Dados de entrada

Inventario de sdlidos, V;,D, , pjere

Vst ’Vrec ’Ap’ug 'pg 'dp 'T

oper

V.

sol ?

v
., nDf
Vo == Vs (ms)
V,, =V, (m’ss) _ 21315 (Nm®ss)
Ty +27315
¥
G, = Inventario de solidos-V,, (Nm’/s) ~ (kgs)
v
. G
V, =—— (m%s
I Pinerte ( )
v
vSO
ASt_V_stl (mz)
v
4
do= |22 (m)
v
Vo (1-¢) . _Vap, (1-¢)
hrzAF/{BOugZ”' ) 11,750 BT } (m)
, & d, &

var,st = AV (msls)
var,rec = &tvrec (m3/3)

Figura 19. Algoritmo do dimensionamento da valvula “Loop seal”. (Yue, 2008)

- AP: Perda de carga no leito do standpipe, o valor esta entre 6-7 kPa - Assumida;
- M, Viscosidade absoluta do ar (K), Pas - Literatura;

- p, - Massa especifica do ar (kg/m®) - Literatura;

- dp: Didmetro da particula (m) - Calculado;

- T, : TeMperatura de operacao do reator (°C) - Assumida;

-V, : Vazio volumétrica do ar (m*/s) - Calculada;

- Gs: Taxa de circulacéo de sdlidos (kg/s) - Calculada;
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-V, Vazdo volumétrica de solido recirculado (m®/s) - Calculada;

- Aq: Area do standpipe (m?) - Calculada;
- dsi: Didmetro do standpipe (m) - Calculado;

- hy: Altura do tubo vertedouro e calculada através da equagéo de Ergun (m);

-V . : Vazéo volumétrica do ar de fluidizag&o no standpipe (m*/s) - Calculada;

ar st *

- V., ...: Vazéo volumétrica do ar de fluidizacio na cAmara de recirculagéo (m®/s) - Calculada.

ar,rec *

4.2 AVALIACAO DO DESEMPENHO DO GASEIFICADOR
LFC DIMENSIONADO

Com o propdsito de obter gas de sintese visando & producéo de combustiveis liquidos
via Fischer-Tropsch, se avaliou o desempenho do gaseificador projetado utilizando o software
comercial CSFMB (Comprehensive Simulator for Fluidized and Moving Bed Equipment)
versdo 21.0. Este software foi desenvolvido pelo professor Marcio Souza-Santos da Faculdade
de Engenharia Mecénica da UNICAMP.

O CSFMB, previamente chamado de CSFB, é um software disponivel comercialmente
capaz de simular equipamentos de leito movente (Contracorrente “Updraft” e Concorrente
“Downdraft”) e de leito fluidizado borbulhante e circulante. O simulador pode ser aplicado
para fornecer uma quantidade de informagdes extremamente Uteis para P&D, avaliacdo de
custos, e outras aplicagdes para uma ampla gama de equipamentos & pressdo atmosférica e
pressurizados, tais como:

- Fornos, incineradores.

- Caldeiras e aquecedores de agua.

- Gaseificadores.

- Secadores e reatores de devolatilizacdo parcial ou pirdlise.

O CSFMB é um simulador dimensional (ndo de ordem zero) que considera ponto a
ponto os balancos diferenciais de massa e energia, a cinética das reacfes quimicas e a
dindmica da fluidiza¢do. Possui um banco de dados auxiliar para o calculo das propriedades
fisico-quimicas, além de considerar cerca de 90 reacfes quimicas dependendo da aplicacéo
especifica (http://www.csfmb.com/).

O CSFMB tem simulado diferentes unidades industriais apresentando resultados muito

proximos aos obtidos experimentalmente, algumas das unidades simuladas s&o:
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- Babcock & Wilcox (USA): Caldeira de leito fluidizado borbulhante (Souza-Santos, 2007);
- National Coal Board (United Kingdom): Caldeiras de leito fluidizado borbulhante
consumindo carvdo bituminoso e sub-bituminoso;
- University of British Columbia (Canadd): Gaseificacdo de madeiras em leito fluidizado
circulante (Souza-Santos, 2008);
- IGT-Institute of Gas Technology (USA), Processo RENUGAS: Gaseificacdo de madeira e
bagaco de cana de acucar em leito fluidizado borbulhante pressurizado usando oxigénio puro
e vapor.
- University of California at Davis (USA): Gaseificacdo atmosférica de varios tipos de
biomassa em leito fluidizado borbulhante usando ar (Souza-Santos, 2009).

Na Tabela 19 apresentam-se os dados de entrada (inputs) e de saida (outputs) do

programa.

Tabela 19. Dados de entrada e saida do software CSFMB.

Dados de entrada

Dados de saida

Equipamento: Diametro e altura do
gaseificador, posi¢éo do ponto de
alimentagdo da biomassa, geometria
do distribuidor e do ciclone.

Parametros do equipamento: vazdes e
composicao do gas de saida, tempo de
residéncia de cada espécie solida, vazbes de
alcatrdo emitido com o gas.

Biomassa: Tipo de combustivel,
umidade, analise elementar e
imediata, vazdo massica de
alimentacdo, distribuicéo
granulométrica das particulas.

Composicao, caracteristicas termodinamicas,
parametros para a modelagem dos fenémenos
de transporte, e temperatura adiabatica de
chama (no caso dos gaseificadores) das
correntes gasosas.

Material inerte: Vazdo utilizada,
caracteristicas fisicas e distribuicéo
granulométrica das particulas.

Composicao, distribuicdo granulométrica das
particulas e vazdes dos solidos ou liquidos em
cada ponto dentro do equipamento

Agente de gaseificacdo: Tipo de
agente oxidante usado, vazdo massica
injetada, condicdes de entrada (P e
T), caracterizagdo de entradas de gas
adicionais.

Perfis de temperatura dos gases e solidos
através de todo o equipamento, taxas e
parametros de transferéncia de calor interna e
externa do gaseificador.

Outras condicdes: Valor médio da
pressdo no leito, velocidade externa
do vento.

Informac&o ponto a ponto sobre a dindmica
da fluidizag&@o: diametro e velocidade das
bolhas através do leito denso e diluido,
porosidade, velocidade superficial, taxas de
circulacdo das particulas no leito.

A maioria dos resultados de saida € apresentada em forma de graficos e/o tabelas.

O software CSFMB foi utilizado para avaliar a influéncia de parametros como: o uso de

diferentes tipos de agentes de gaseificacdo (ar, ar+vapor, oxigénio+vapor), a localizagdo do

ponto de injecdo da biomassa e 0 uso de material inerte no leito; sobre alguns critérios de
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otimizacdo (eficiéncia do reator, relagdo H,/CO, concentracdo de alcatrdo no gas de saida,

conversao de carbono, composicao e temperatura do gas gerado).

Na Figura 20 é mostrada a interface para a introducao dos dados de entrada e na Figura

21 a interface dos dados de saida.
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Capitulo 5

RESULTADOS E DISCUSSOES

Neste capitulo sdo apresentados os resultados do dimensionamento dos diferentes
elementos do sistema de gaseificacdo de leito fluidizado circulante, projetado para a
gaseificacdo de bagago de cana de agUcar visando & producéo de combustiveis liquidos via
Fischer-Trospch. Assim mesmo sdo mostrados os resultados da avaliagdo do desempenho do

gaseificador projetado, obtidos usando o software comercial CSFMB.

5.1 RESULTADOS DO DIMENSIONAMENTO DO SISTEMA
DE GASEIFICACAO LFC

Os resultados dos calculos do dimensionamento dos principais elementos do sistema de

gaseificagdo LFC séo apresentados a seguir.

5.1.1 Projeto do Reator de Leito Fluidizado Circulante

Seguindo os passos apresentados na sec¢éo 4.1.1.1 se obteve a velocidade superficial do
gas, para isto foram usados os dados da composicdo granulométrica realizada por Arnao
(2007) — Tabela 15.

O diametro médio das particulas de bagago foi d,, =0,5975 mm .
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A velocidade terminal das particulas de bagaco usando as equagbes 17-20 é

U, =2,854 m/s; assumindo a relacdo entre a velocidade superficial do gas e a velocidade

terminal das particulas como 1,45, foi calculada a velocidade superficial do gas

V,, =1,45%2,854=4,138 m/s.

O valor da velocidade de transporte foi calculado usando a equacéo 21, U, =1,849 m/s,

se observa que a Vsg>Uy cumprindo com o requisito do regime de fluidizacdo rapida.

Utilizando os dados da analise elementar e imediata do bagaco de cana apresentados por

Souza-Santos, 2004 (Tabela 14), os dados que foram assumidos (Tabela 20) e seguindo a

metodologia apresentada na Figura 15, foi obtido um didmetro do reator LFC de 150 mm a

fim de gerar uma poténcia térmica de 120 kW.

Tabela 20. Pardmetros para o célculo do diametro do reator.

Parametro Simbolo Valor
Poténcia térmica requerida pelo processo (W) Poteq 120.000
Fator de seguranca Fseg 1,1
Eficiéncia a frio do gaseificador (%) M tvio 60
Fator de ar FA 0,25
Temperatura média do leito (°C) Teito 850
Pressdo de operagdo do gaseificador (Pa) Poper 101.500

Os resultados dos diferentes célculos realizados séo apresentados na Tabela 21.

Tabela 21. Resultados do céalculo do diametro do reator.

Parametro Simbolo Valor

Poténcia térmica do gaseificador (W) Pot 132.000
Poder calorifico inferior da biomassa (BU) (MJ/kg) PCIY 14,30
Quantidade de oxigénio estequiométrico por kg de m 3318
biomassa (kg) — Equacéo 38 Ozest ’
Vazdo massica de biomassa (kg/s) Meomb 0,015
Vazéo massica de oxigénio (kg/s) Mo, 0,0055
Vazéo massica de ar (kg/s) m,, 0,024
Vazéo volumétrica de ar corrigida para a temperatura do

- 3 ar T, 0,075
leito (m*/s) leio
Area transversal do reator (m?) A 0,018
Diametro do reator (m) D, 0,152
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A taxa superficial de alimentagdo (TR) calculada da equagédo 33 foi de 3.061,97 kg de
biomassa/h m?, valor que se encontra dentro do intervalo recomendado por Corella e Sanz
(2005) (1.000-7.000 kg de biomassa’h m?).
Como foi dito na se¢do 4.1.1.3 ndo existe nenhum procedimento definido para
determinar a altura do gaseificador, portanto esta foi fixada em 6,5 m tendo em conta as

experiéncias em escala piloto que estédo sendo desenvolvidas no mundo.

5.1.2 Projeto do Ciclone

Na Tabela 22 séo apresentados os dados que foram usados no projeto do ciclone. A
densidade e viscosidade do gas foram calculadas em base & uma composicdo do gas gerado
obtido usando o software CSFMB. As equacdes usadas no célculo da densidade e viscosidade

da mistura de gases séo:

Py = iYi Pi (62)

Hy = |:ZYi (ﬂi )1/3 T (63)

Sendo Y; a fracdo volumétrica de cada componente no gas; pi ¢ pi a densidade e
viscosidade, respectivamente, do componente & temperatura do gas (Tg).
Realizando um balango massico global foi calculada a vazdo méssica do gés gerado no

gaseificador.

Tabela 22. Dados usados no projeto do ciclone.

Parametro Simbolo | Valor
Vaz&o volumétrica do gas gerado (m%/s) Vg 0,224
Velocidade de entrada do gés no ciclone (m/s) Ve 17
Temperatura do gés na saida do reator T, 850
Viscosidade do gas (kg/m s) Lg 4,09E-5
Densidade do gés (kg/m°) Pg 0,289
Densidade das particulas (kg/m°) Pp 180
Densidade da corrente gas-particula (kg/m°) Pg-p 0,717

Na Tabela 23 é apresentada a composicdo do gés gerado a partir da gaseificacdo de

bagaco de cana utilizando ar como agente gaseificante. Utilizando os parametros da Tabela
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18, se obtiveram as dimensdes do ciclone. Para calcular o comprimento total e o didmetro
interno do tubo de recirculacdo desde a base do ciclone até o ponto de entrada dos soélidos
recirculados no gaseificador, foi assumida uma altura preliminar do gaseificador de 6,5 m
tendo em conta as experiéncias em escala piloto que estdo sendo desenvolvidas no mundo. A
posi¢do do ponto de injecdo da biomassa foi assumida como o 10% da altura total (0,65 m),

segundo o recomendado por Corella e Sanz (2005).

Tabela 23. Composi¢do molar do gas gerado a partir da gaseificacdo de bagago com ar como

agente gaseificante, usando o software CSFMB.

Componente Fracdo molar
CO; 0,135
CO 0,067
CH, 0,005
H, 0,0482
H20 0,221
N, 0,524

Na seguinte tabela sdo apresentadas as dimens@es do ciclone projetado.

Tabela 24. Dimensdes do ciclone projetado.

Parametro Descricao Valor (m)
a Altura da secdo de entrada 0,166
D. Diémetro do corpo do ciclone 0,378
Largura da secdo de entrada 0,079
S Comprimento do tubo de saida do ciclone 0,189
De Diametro de tubo de saida do ciclone 0,151
H Altura total 1,473
h Altura da secdo cilindrica do ciclone 0,529
B Diametro da secdo de saida do po 0,151
ALRCY Comprimento total do tubo de recirculacdo 4,566
DRCY Diémetro interno do tubo de recirculagéo 0,140

Usando a equagdo 44 foi calculada a velocidade de salto sendo esta: V, =18,46 m/s, a
relagdo encontrada entre a velocidade entrada do gas e a velocidade de salto é V, /V, =0,921,

sendo este valor menor a 1,25 que é o valor méximo recomendado.

Na Tabela 25 séo apresentados os dados da composi¢do granulométrica das cinzas de
bagaco de cana de agucar usados no célculo da eficiéncia do ciclone (Mesa e Freire, 2004). O
diametro médio das cinzas foi 0,0296 mm. A eficiéncia do ciclone calculada, usando a

equacdo 45, foi: E, =84,86%. A queda de pressdo encontrada foi de: AP, =0,961kPa.
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Tabela 25. Composi¢do granulométrica das cinzas de bagaco de cana de acucar. (Mesa e
Freire, 2004)

Abertura Peneira (mm) Fracdo Retida
4,76 0
2,4 1,44
12 0,96
0,6 4,5
0,3 24,36
0,15 39,68
0,074 25,46
0 3,6

5.1.3 Projeto da Placa Distribuidora do Agente de Gaseificacéo

Tendo em conta o didmetro do reator LFC (150 mm) e considerando-se que cada injetor
esté localizado num espago quadrado de 30 mm, foi projetada a placa distribuidora do agente

de gaseificacdo. Na Tabela 26 sdo mostrados 0s pardmetros necessarios e os valores

calculados.
Tabela 26. Parametros calculados no projeto da placa distribuidora.
Parametro | Simbolo | Valor
Dados necessarios
Altura do leito estatico, m - Assumida N, 0,3
Massa especifica do inerte, kg/m3 Dinerte 1.900
Porosidade nas condi¢des de minima fluidizagdo — Assumida Emf 0,4
Densidade do gés, kg/m® Py 0,291
Coeficiente do orificio Cdor 0,6
Velocidade do géas no distribuidor, m/s — Assumida u, 7
Numero de orificios por injetor - Assumido Nor inj 8
Valores calculados
Massa do inerte, kg Minerte 10,06
Altura de minima fluidizacdo, m Hm¢ 0,499
Perda de carga no leito, Pa APy 5.590,84
Perda de carga no distribuidor, Pa APy 1.677,25
Velocidade do gés através do orificio, m/s U, 64,42
Numero de injetores por metro quadrado, injetores/m? Nor 1.111
Didmetro interno do injetor, m dor 0,010
NUmero de injetores por area de reator Ninjetores 20
Diametro do orificio do injetor, m dorinj 0,003
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A placa distribuidora projetada possui 20 injetores com didmetro interno de 10 mm com

8 furos de 3 mm cada. O didmetro externo do injetor é de 20 mm.

5.1.4 Projeto da Vélvula “Loop seal”
Em seguida séo apresentados os célculos realizados no dimensionamento da valvula
“Loop seal” tendo em conta a experiéncia do professor Guangxi Yue da Universidade de

Tsinghua, na China (Yue, 2008).

Tabela 27. Pardmetros calculados no projeto da valvula “Loop Seal”.

Parametro | Simbolo | Valor
Dados de entrada
Inventario de solidos, kg sélido/m®y de agente de gaseificacdo 10
(Yue, 2008)
Velocidade superficial do gas no riser, m/s ng 5
Didmetro do reator, m D, 0,15
Massa especifica do inerte (bulk), kg/m3 Dinerte 1.900
Velocidade do sélido no standpipe, m/s A 0,1
Velocidade superficial no standpipe, m/s Vi 0,1
Perda de carga no leito do standpipe, Pa AP 6.000
Viscosidade absoluta do ar a 700K, Pa s My 338,8x10™’
Massa especifica do ar a 700K, kg/m3 Py 0,4975
Diametro da particula, m dp 0,3x10°
Temperatura de operagéo do reator, °C Toper 800
Valores calculados

Vazio volumétrica do ar, m*/s vV 0,088
Vazdo volumétrica do ar para as condi¢bes normais, men/s ar 0,022
Taxa de circulacdo de sélidos, kg/s Gs 0,225
Vazdo volumétrica de sélido recirculado, m%/s Vv, 1,18x10™
Avrea do standpipe, m” Ay 1,18x107°
Diédmetro do standpipe, m dst 0,039
Altura do tubo vertedouro,m hy 0,3132
Vaz&o volumétrica do ar de fluidizagdo no standpipe, m*/s \/'ar'st 1,18x10™
?giﬁcz] ;;%Igtlor?(réggi/csa do ar de fluidizag&o na camara de V-arm 2.37x10

5.2 RESULTADOS DA MODELAGEM DO GASEIFICADOR
LFC DIMENSIONADO
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Neste item apresentam-se os resultados da modelagem do gaseificador proposto

gaseificador.

utilizando o software comercial CSFBM - Comprehensive Simulator for Fluidized and
Moving Bed Equipment, usado para avaliar a influéncia de diferentes tipos de agentes de

gaseificacdo sobre a composicdo do gas gerado e outros pardmetros de desempenho do

Na Tabela 28 sdo apresentados os principais parametros de entrada requeridos pelo

CSFMB para a simulagéo de dito gaseificador.

Tabela 28. Principais parametros de entrada do gaseificador projetado.

Parametro Valor
Combustivel Bagaco de cana de agucar
Andlise Imediata (% Base Umida)
Umidade 20
Cinzas 2,65
Carbono Fixo 12,11
Volateis 65,24
Andlise Elementar (% Base seca)
Carbono 49,66
Hidrogénio 5,71
Nitrogénio 0,21
Oxigénio 41,08
Enxofre 0,03
Cinzas 3,31
PCS - base seca (MJ/kg) 19,04
Densidade aparente de particula (kg/m°) 720
Densidade real de particula (kg/m°) 1.394
Vaz&o de injecdo da biomassa (kg/s) 0,03
Temperatura de inje¢do da biomassa (K) 298
Areia
Densidade aparente de particula (kg/m°) 2.620
Densidade real de particula (kg/m°) 2625
Temperatura de inje¢éo da areia (K) 298
Gaseificador
Diametro equivalente da zona densa (m) 0,15
Diametro equivalente da zona diluida (m) 0,15
Altura do gaseificador (m) 6,5
Ponto de injecdo da biomassa (m) 0,65
Distribuidor
Numero de orificios no distribuidor 160
Diametro dos orificios (m) 0,003
Ciclone
Diametro do ciclone (m) 0,378
Altura da secdo cilindrica do ciclone (m) 0,529
Altura da se¢édo conica do ciclone (m) 0,944
Posicdo do ponto de recirculagéo (m) 0,65
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Tabela 28. Continuagéo... Principais parametros de entrada do gaseificador projetado.

Parametro Valor
Agente de gaseificacio
Ar
Temperatura de injecdo (K) 800
Pressdo de injecdo (kPa) 200
Vapor
Temperatura de injecdo (K) 453,15
Pressdo de injecdo (kPa) 1.002,7
Oxigénio
Temperatura de inje¢do (K) 800
Pressdo de injecdo (kPa) 120
Qutros dados
Pressdo média no equipamento (kPa) 101,5

Em seguida sdo apresentados os resultados da influéncia de diferentes tipos de agentes

de gaseificagdo sobre os principais parametros de desempenho do gaseificador.

5.2.1 Ar Como Agente de Gaseificacao

O fator de ar (FA) é a principal variavel independente na gaseificagdo da biomassa
quando utiliza-se ar ou oxigénio como fluido de gaseificagdo. Nos seguintes itens séo
apresentados os resultados obtidos da influéncia de diferentes variveis quando é usado ar

como agente de gaseificacdo no intervalo de FA de 0,24-0,54.

5.2.1.1 Influéncia da variagdo do fator de ar

Comparando as concentragdes dos componentes principais (H,, CO, CH4, CO,, NO,
Alcatrdo) do gas gerado, apresentam-se variagbes muito pequenas. Na Figura 22 observa-se
que ao incrementar o fator de ar, aumento do oxigénio disponivel, tem-se um decréscimo nas
concentragdes de H, e CO e um acréscimo na concentracdo de CO,. A concentragdo de CH.
apresenta uma notéavel diminuicéo da sua concentragdo quando é usado um fator de ar maior
de 0,35. Encontrou-se que as eficiéncias a frio e a quente diminuem com o FA e a relagdo
H,/CO é mais préxima a 1,0 para FA menores de 0,3 e maiores de 0,4 (Figura 23).

A temperatura do leito tende a aumentar com o incremento no fator de ar, o que €
coerente, pois ao ter maior disponibilidade de oxigénio, as reacdes de combustdo vdo se
favorecer. Este aumento da temperatura explica a auséncia de alcatrdo no gés de saida (Figura
22).
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No caso da temperatura de saida dos gases, mostra-se um decrescimento. O calor
consumido pelas reacBes endotérmicas junto com a perda de calor atraves das paredes, ndo é
compensado pelo calor liberado nas reagdes exotérmicas. Este comportamento observa-se
para FA menores a 0,40. Tem-se um ligeiro aumento nas duas temperaturas, quando o fator de

ar usado € maior a 0,40 (Figura 24).
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Figura 22. Composicdo do gés de saida para diferentes fatores de ar.
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Figura 23. Eficiéncia a frio e a quente e relagdo H,/CO para diferentes fatores de ar.

Na Figura 24 o poder calorifico inferior do gas gerado decresce com o FA, devido a
diluicdo do gas pelo alto contetdo de nitrogénio no ar usado e pelo incremento na

concentragdo do CO..
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Figura 24. Temperatura e poder calorifico do gas de saida para diferentes fatores de ar.

Da analise no intervalo de fator de ar estudado, 0,24-0,54, foi possivel estabelecer que o
fator de ar de 0,284 é o 6timo para operar o gaseificador de 150 mm de didmetro. Com este
FA foi alcangada uma eficiéncia aceitivel a frio e a quente (43,98 e 63,8%, respectivamente),
além de apresentar uma relacdo de H,/CO préxima a 1,0, mais exatamente 1,033. A
temperatura do leito foi de 1.042,61 K e do gas de saida foi de 1.228,18 K e seu poder
calorifico inferior de 3,95 MJ/m3\. Este valor de FA sera utilizado como valor fixo na

otimizacéo da altura total do reator.

5.2.1.2 Otimizagao da altura total do gaseificador

A altura do gaseificador foi fixada em 6,5 m tendo em conta as experiéncias em escala
piloto que estdo sendo desenvolvidas por diferentes pesquisadores no mundo atualmente.
Porém, foram realizadas simula¢Ges variando a altura do gaseificador desde 5,0 até 8,0 m, a
fim de encontrar a altura que teria os melhores parametros de desempenho do gaseificador.
Para realizar estas simulagfes foi utilizado um fator de ar de 0,2837. Nas Figuras 25-28 séo
apresentados os resultados obtidos.

A concentracdo de CO apresenta uma tendéncia de aumento, com conseqliente
diminuicdo na concentragéo de CO, para maiores alturas; o que pode ser resultado da reacéo
do didxido de carbono com o carbono fixo para formar mondxido (Equagdo 4). Observa-se
que para alturas maiores de 6,5 m as concentragfes tanto do monoxido como do di6xido

permanecem quase invaridveis (Figura 25).
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Figura 25. Concentracdo de H,, CO e CO; no gas de saida para diferentes alturas do reator,
usando um FA de 0,2837.

Em geral, o0 CH4 aumenta com a altura do reator; maiores alturas levam, geralmente, a
maiores tempos de residéncia do gas. O metano é produzido tanto por reacéo do carbono e H;
como pela pir6lise da biomassa (Equaces 6 e 1, respectivamente). Entretanto, existem muitos
fatores que agem simultaneamente; entre eles, a temperatura obtida no reator. N&o se deve
esquecer, que aumentos na altura do gaseificador levam também a diferentes quantidades e

qualidades de material elutriado e de material recirculado ao leito (Figura 26).
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Figura 26. Concentragdo de CH,4, NO e alcatrdo no gas de saida para diferentes alturas do
reator, usando um FA de 0,2837.
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Na Figura 27 observa-se que a conversdo de carbono se mantém constante para altas
alturas (> 6,5). Os valores diferem apenas 1 a 2% da média, e tal desvio est4 dentro do erro ou
precisdo do CSFMB. O acréscimo da altura do reator acima de 6,5m, ndo leva a grandes
variagdes na conversdo de carbono; pois o grande pico da conversdo de carbono se da na
regido de combustéo, que normalmente ocorre logo acima do leito denso. Como tal altura fica,
geralmente, no entorno de 1 m, o restante da coluna central do reator tem pouca influéncia
nessa convers&o.

As eficiéncias a frio e a quente apresentam um comportamento semelhante & converso
do carbono; as eficiéncias ndo flutuam muito para diferentes alturas do reator. A partir de
6,5m tem-se um ligeiro incremento das duas eficiéncias, sendo as variagOes relativamente

pequenas (Figura 27).
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Figura 27. Converséo de carbono, eficiéncia a frio e a quente para diferentes alturas do reator,
usando um FA de 0,2837.

Como se observa na Figura 28, a relacdo H,/CO mais alta coincide com a baixa
concentracdo de CO para alturas do reator menores de 6,5 m. A partir desta altura a relagdo
ndo apresenta variacdes significativas, sendo seu valor proximo a 1,0.

Depois de analisar as Figuras 25-28, se concluiu que a altura fixada num comego de
6,5 m era a adequada para o reator LFC, pois uma altura maior ndo modifica notavelmente o

desempenho do gaseificador. Esta altura foi usada para a proxima anélise.
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Figura 28. Relagdo H,/CO para diferentes alturas do reator, usando um FA de 0,2837.

5.2.1.3 Influéncia do ponto de injecdo da biomassa

Logo de ter estabelecido a altura do gaseificador, foi analisada a influéncia exercida
pela posicdo do ponto de alimentacdo da biomassa no reator, quando é utilizado ar como
agente oxidante. O ponto recomendado pelos pesquisadores é acima da fase densa (Souza-
Santos, 2004; Corella e Sanz, 2005). Os resultados obtidos podem-se observar em seguida.
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Figura 29. Concentracdo de H,, CO e CO, no gas de saida para diferentes alturas do ponto de

injecdo da biomassa, usando um FA de 0,2837.
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As concentragOes de H, e CO, aumentam em pontos de alimentagéo acima de 0,65 m;
enquanto o CO diminui (Figura 29), isso é dado pela reacdo de deslocamento da agua
(Equacdo 7), que é uma reacdo exotérmica, o que indica que a baixas temperaturas do gas é
produzido mais CO; e Hy, significando um maior consumo de CO e H,0, o que é coerente
com o comportamento da temperatura do gas de saida, apresentado na Figura 33.

Em pontos de injecdo relativamente baixos (< 0,5m), a concentracdo de CH, atinge
altos valores; devido a alimentacdo da biomassa dentro do leito denso. Observa-se presenca
de alcatrdo para pontos de injecdo de biomassa maiores de 0,70 m, a partir deste ponto a
temperatura do leito diminui (< 1.000 K) o que explica a presenga do alcatrdo (Figuras 30 e
33).
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Figura 30. Concentracdo de CH,4, NO e alcatrdo no gas de saida para diferentes alturas do

ponto de injecdo da biomassa, usando um FA de 0,2837.

As variacdes de conversdo de carbono sdo pequenas e estdo dentro do desvio intrinseco
do programa, o que parece indicar que este parametro ndo depende muito da posigdo de
injecdo da biomassa, Figura 31.

De maneira similar as eficiéncias a frio e a quente ndo variam muito com a posi¢do do
ponto de injecdo da biomassa. Na Figura 31 observam-se pequenas variagdes na eficiéncia a
frio. Uma pequena diminuicdo na eficiéncia a quente € dada em pontos de injecdo da
biomassa superiores a 0,70 m.

A relagdo H,/CO ndo muda muito com pontos de injecdo da biomassa menores de
0,70 m, sendo dita relagcdo préxima a 1,0; aumentos foram obtidos para injecbes em pontos

mais altos (Figura 32).
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Figura 31. Conversdo de carbono, eficiéncia a frio e a quente para diferentes alturas do ponto

de injecdo da biomassa, usando um FA de 0,2837.
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Figura 32. Relagdo H,/CO para diferentes alturas do ponto de injecdo da biomassa, usando um
FA de 0,2837.

As temperaturas do leito e do gas de saida apresentam pequenas variagOes para alturas
de injecdo da biomassa menores a 0,65 m; a partir desta altura as duas temperaturas diminuem
consideravelmente. No caso da temperatura do leito, esta diminuicdo é dada pelo fato que

nessa altura a concentracdo de oxigénio é baixa (ponto de injecdo da biomassa proxima ao



85
ponto de esgotamento do O,), sendo menor a quantidade de calor liberada durante a pirdlise
da biomassa. Parte deste calor é absorvido pelas reacbes endotérmicas e parte é perdido
através das paredes, tendo como consequiéncia uma baixa temperatura no gas de saida (Figura
33).

Para as simulagdes de otimizagdo das dimensdes do gaseificador (itens anteriores) foi
necessario fornecer a altura do ponto de inje¢do da biomassa, esta foi suposta como 10% da

altura total do gaseificador, é dizer o valor assumido foi de 0,65 m.
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Figura 33. Temperatura do leito e do gas de saida para diferentes alturas do ponto de injecdo

da biomassa, usando um FA de 0,2837.

Apos de analisar os resultados obtidos (Figuras 29-33) da influéncia do ponto de injecdo
da biomassa, se encontrou que o valor suposto de 0,65 m apresenta bons resultados no
desempenho do gaseificador: altas concentragdes de H, e CO no gés gerado (17,14 e 16,60%),
alta conversdo de carbono (71,18%), alta eficiéncia a frio e a quente (43,98 e 63,8%,
respectivamente), a concentracdo de alcatrdo no gas de saida é nula e a relagdo molar H,/CO é
de 1,033.

Em seguida sera analisado o comportamento da gaseificagdo do bagaco de cana de
aglcar com outros fluidos de trabalho tais como misturas ar-vapor e oxigénio-vapor. A altura

do reator foi mantida igual a 6,5 m.
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5.2.2 Ar-Vapor como Agente de Gaseificacéo

Maiores teores de H, e CO e a reducéo na concentragdo de alcatréo e carbono fixo no
gas gerado, sdo possiveis atingir quando é adicionado vapor no processo de gaseificagdo. O
poder calorifico inferior do gas gerado € relativamente baixo, devido a presenca de nitrogénio
na sua composic¢ao quando é usado ar.

Em seguida s&o mostrados os resultados da influéncia da variagdo de diferentes
parametros (vazdo ar-vapor, altura de alimentacdo da biomassa e vazdo de biomassa) na

gaseificagdo com ar-vapor.

5.2.2.1 Influéncia da variagéo da vazéo de ar-vapor

A influéncia da relagéo vapor/biomassa injetada (SB) foi estudada no intervalo 0,17-1,0.
Na literatura o intervalo mais estudado desta relacdo esta entre 0,2 e 2,0, sendo 0 mais
recomendado entre 04 e 1,0. Na Figura 34, para um mesmo FA, a concentra¢do de hidrogénio
aumenta com a relagdo vapor/biomassa; enquanto o teor de CO diminui (Figura 35). Para
valores de FA baixos (0,2128) se atinge os maiores teores para 0 H, (> 25%). O anterior

comportamento é explicado pelas reagdes 5, 7 e 8.
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Figura 34. Concentracdo de H, no gas de saida para diferentes vazdes de ar+vapor.

A reacdo de Shift (Equacdo 7) é favorecida pela adicdo de vapor de &gua ao ar de

gaseificacdo. Neste caso o vapor de agua reage com o monoxido de carbono formado para
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produzir diéxido de carbono e hidrogénio, o que se pode observar nas Figuras 34-36. A
Figura 35 apresenta a diminuigdo do teor de monoxido de carbono ao incrementar-se o SB. Os

valores mais baixos de CO correspondem a altos valores de FA.
Para valores de SB maiores a 0,4 apresentam-se pequenas variagcdes no teor de CO;

quando o FA é incrementado (Figura 36).
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Figura 35. Concentracdo de CO no gas de saida para diferentes vazdes de ar+vapor.
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Figura 36. Concentracdo de CO, no gas de saida para diferentes vazdes de ar+vapor.

O teor de CH,4 (Figura 37) apresenta um acréscimo com a relacdo vapor/biomassa

injetada. Em baixos valores de FA sdo atingidas as concentragdes mais altas.
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Para valores da relagdo SB maiores a 0,5 se encontrou presenca de alcatrdo na

composicao do gas, coincidindo com as baixas temperaturas do leito, < 1050°C, Figura 39.
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Figura 38. Concentracdo de alcatrdo no gas de saida para diferentes vazdes de ar+vapor.
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As maiores conversfes de carbono sdo alcancadas em valores de FA altos; isto é

explicado pelo fato que a menores quantidades de oxigénio disponivel (baixos FA), o teor de

carbono fixo sem reagir é maior, o que produz uma baixa conversdo do carbono. Para um

mesmo fator de ar, as flutuagdes da conversdo sdo muito baixas (Figura 40). O mesmo
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comportamento é observado para a eficiéncia a frio do gaseificador, Figura 41, onde as

variagdes sdo muito pequenas com o acréscimo da relacdo SB.
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Figura 39. Temperatura do leito para diferentes vazdes de ar+vapor.
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Figura 40. Conversdo de carbono gas de saida para diferentes vazdes de ar+vapor.

Na Figura 42 é mostrado o comportamento da relacdo molar H,/CO ao aumentar a
relagdo SB para um mesmo fator de ar. Valores de H,/CO proximos a um, sdo atingidos para
relagdes vapor/biomassa menores a 0,2. Isto coincide com o comportamento apresentado nos
perfis de concentracdo de H, e CO do gas gerado.

Analisando o poder calorifico inferior do gas de saida, se encontrou uma ligeira

diminuicdo como o0 aumento do teor de dgua no gas gerado (relacdo vapor/biomassa). O valor
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do PCI usando ar+vapor como agente de gaseificacdo € mais alto que o alcancado utilizando

somente ar. Os maiores valores foram observados para baixos fatores de ar (Figura 43).
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Figura 41. Eficiéncia a frio para diferentes vazdes de ar+vapor.
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Figura 42. Relagcdo molar H,/CO para diferentes vazdes de ar+vapor.

Finalmente, se estabeleceu que a relagcdo vapor/biomassa injetada que mostrava 0S
melhores resultados é de 0,167 quando € usado um fator de ar de 0,213, estes valores foram
usados na realizacdo das simulagGes seguintes. Os parametros de desempenho obtidos neste
caso sdo: a eficiéncia a quente e a frio de 70,68 e 51,88%, respectivamente; a relagdo molar

H,/CO de 1,449; a composicao do gas de saida foi, 24,8% de H,, 17,12% de CO, 0,251% de

CH, e 0,0008% de alcatréo; e o poder calorifico do gas gerado 4,90 MJ/m®y.
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Figura 43. Poder calorifico inferior do gas de saida para diferentes vazdes de ar+vapor.

5.2.2.2 Influéncia do ponto de injecdo da biomassa

O comportamento quando modificada a altura do ponto de injecdo da biomassa no
gaseificador sobre os diferentes pardmetros de desempenho é muito similar quando é usado ar
como agente oxidante que quando € utilizada uma mistura de ar+vapor. Os resultados obtidos

séo apresentados em seguida.
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Figura 44. Concentracdo de H,, CO e CO, no gas de saida para diferentes alturas do ponto de
injecdo da biomassa, usando FA de 0,213 e SB de 0,167.
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Ao igual que como foi explicado no item 5.2.1.3, a partir da altura de inje¢do de 0,65 m
é apresentado um aumento na concentragdo de H, e CO, em quanto o CO decresce (Figura
44). No caso de usar ar+vapor os teores de H, sdo maiores devido a adi¢cdo de vapor ao

gaseificador.
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Figura 45. Concentragdo de CH,, NO e alcatrdo no gas de saida para diferentes alturas do

ponto de injecdo da biomassa, usando FA de 0,213 e SB de 0,167.
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da biomassa, usando FA de 0,213 e SB de 0,167.



93

Em pontos de injecdo baixos (< 0,5 m), se tem um incremento no teor de CH, (Figura

45). Na altura de 0,65 m é atingida a méaxima concentracdo, tendo depois um continuo

decrescimento. Nota-se presenca de alcatrdo para pontos de injecdo maiores de 0,65 m,

coincidindo com a diminuicdo da temperatura no leito (Figura 46).

Observando a Figura 47, se encontrou que de maneira similar ao ar, a conversdo de

carbono e as eficiéncias a frio e a quente ndo dependem muito da posi¢édo do ponto de injecéo

da biomassa. Um pequeno decrescimento a partir de 0,70 m é percebido para o0s trés

parametros.
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Na Figura 48, é apresentado o comportamento da relagdo H,/CO com a altura de inje¢do
da biomassa, se observam pequenas variagdes para alturas menores a 0,70 m, a partir deste
ponto tém-se relacBes maiores. O valor aproximado da relagéo € 1,4.
O poder calorifico inferior do gés gerado se mantém num valor préximo de 5,0 MJ/m?y,
mostrando variagdes pequenas com a altura do ponto de inje¢do da biomassa (Figura 48).
Mais uma vez se encontrou que a altura de injegéo adotada de 0,65 m apresenta bons

resultados no desempenho do gaseificador.

5.2.3 Vapor-Oxigénio como Agente de Gaseificagcéo

O uso de oxigénio (O,) como agente de gaseificacdo, apresenta uma série de vantagens
tais como: o gas gerado ndo é diluido, isto é devido a auséncia de nitrogénio; auséncia de
particulas e alcatrdo no gas como conseqiiéncia das altas temperaturas de operagdo. A
principal desvantagem deste agente é seu alto custo de producéo, o que faz necessério o uso
de misturas de O, e vapor de agua. A injecdo de vapor além de favorecer a etapa de

reformagé&o, serve como moderador da temperatura.

5.2.3.1 Influéncia da variagéo da vazéo de vapor-oxigénio

As concentracbes mais altas de H, e CO atingidas no gés de saida correspondem a
fatores de ar (FA) baixos, quando é mantida constante a relacdo vapor/biomassa injetada (SB),
como é mostrado nas Figuras 49 e 50. Observa-se que o H, e o CO diminuem
consideravelmente na medida em que aumenta o fator de ar. Para um valor dado de FA, o H;
se mantém quase invariavel com o aumento da relagdo vapor/biomassa; enquanto o CO

apresenta uma constante diminuig&o.
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Figura 50. Concentracdo de CO no gas de saida para diferentes vazdes de vapor+0..

No caso do didxido de carbono, o acrescimento da relacdo SB, para um mesmo fator de
ar, produz pequenas modificagdes no seu teor, como € apresentado na Figura 51. As altas
concentragdes do didxido sdo devidas a adicdo de oxigénio, pois as reacdes de combustdo sdo

favorecidas.
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Para fatores de ar baixos (< 0,3655) o CH, teve uma tendéncia a aumentar com a
relagdo vapor/biomassa, sendo estes teores mais altos devido a adigdo de vapor. Enquanto

para maiores fatores de ar, o teor de metano tendeu a diminuir com a relagédo SB (Figura 52).
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Figura 52. Concentracdo de CH4 no gas de saida para diferentes vazdes de vapor+Os.

A modelagem com o CSFMB indica a presenca de alcatrdo no gas para fatores de ar
baixos, tendo-se um incremento na sua concentragdo com a relacdo SB para FA menores de
0,3655, 0 que é devido a diminuicdo na temperatura do leito como é observado nas Figuras 53
e 4.
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A conversdo de carbono aumenta com o fator de ar, enquanto diminui constantemente
com a relagdo vapor/biomassa. Como é mostrado na Figura 55.
Na Figura 56 é apresentada a relagdo molar H,/CO. Em baixos fatores de ar e na medida

em que a relacdo vapor/biomassa aumenta, a relagédo H,/CO atinge altos valores (~ 5).
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Os maiores valores de poder calorifico inferior do gas gerado (~7 MJ/m®,) foram

alcancados utilizando fatores de ar baixos. Com 0 aumento na relagdo vapor/biomassa o PCI

do gas diminuiu, devido ao incremento na concentracdo de agua pela adi¢do de vapor (Figura

57).

Se estabeleceu que a mistura vapor-oxigénio que apresenta os melhores resultados do

desempenho do gaseificador projetado; coresponde a um FA de 0,305 e uma relacdo SB de 1,

sendo a relacdo vapor+oxigénio/biomassa (GR) de 1,33. Estes valores foram usados na

realizagdo das simulacdes seguintes. Os parametros de desempenho obtidos sdo: eficiéncia a
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quente e a frio de 66,02 e 40,18%, respectivamente; relagdo molar H,/CO de 2,825; a
composicdo do gas de saida foi, 41,7% de H,, 14,77% de CO, 0,125% de CH, e 0,000% de

alcatrio; e o poder calorifico do gas gerado 6,37 MJ/m®y.
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Figura 57. Poder calorifico inferior do gas de saida para diferentes vazfes de vapor+0O,.

5.2.3.2 Influéncia do ponto de injecdo da biomassa

Os resultados obtidos para os outros agentes oxidantes em relagdo a influéncia da altura
do ponto de injecdo da biomassa no gaseificador sobre os diferentes parametros de
desempenho sdo 0s mesmos que quando sdo usadas misturas vapor-oxigénio. Os resultados
mais relevantes sdo apresentados nas Figuras 58-61.

Pequenas variagdes nas concentragdes de Hp, CO, CO,, NO e alcatrdo com o ponto de
injecdo da biomassa séo observadas nas Figuras 58 e 59. Maiores variagcdes sdo encontradas
no teor de CH4. Em pontos de injegdo baixos (< 0,5 m), houve incrementos na concentragéo
do metano. Na altura de 0,90 m é observada a presenca de alcatrdo, coincidindo com uma
queda na temperatura (< 1.100 K) nessa mesma altura.

Observando as Figuras 60 e 61, se encontrou que de maneira similar quando é usado
outros agentes, as eficiéncias a frio e a quente e a relagdo molar H,/CO parecem ndo depender
muito da posicdo do ponto de injecdo da biomassa. No caso da relagdo H,/CO € encontrado

um pequeno acrescimento a partir de 0,70 m.
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Com os resultados obtidos se observou que a altura, 0,65 m, utilizada nas simulactes

quando s&o usadas misturas vapor-oxigénio permite obter bons resultados no desempenho do

gaseificador.
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GR de 1,33.

5.2.4 Uso de Material Inerte no Leito

N&o existe consenso na literatura com respeito ao uso ou ndo de material inerte em LFC.
O CSFMB simulou com sucesso os ensaios da gaseificagdo de madeiras em leito fluidizado
circulante sem inerte realizados pela Universidade da British Columbia. Segundo Souza-

Santos, ndo ha necessidade intrinseca de inerte para se ter uma boa operacdo neste tipo de

101
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gaseificador. Por outro lado, se percebeu que no caso da simulagdo com adicdo de inerte este
deve ser injetado de forma continua; o CSFMB indicava sempre resfriamento do leito em
casos de leito circulante com alimentacdo em batelada de inerte (ou seja, inerte alimentado de
uma vez s0). Porém, ignicOes sdo obtidas se a alimentacdo do inerte (ou catalisador) for
continua. Em leito circulante o pico da combustdo ndo ocorre na regido densa como em leito
borbulhante, mas sim na regido diluida. Nessa regido € critica a concentracdo de material
combustivel por unidade de volume. Se muitas particulas de inerte estdo presentes, a
concentracdo cai abaixo de um valor que sustente a combustéo ou igni¢do (Souza-Santos).

O problema da modelagem do gaseificador com inerte deve considerar e incluir uma
vélvula tipo loop seal. Esta vélvula regula o fluxo de inerte através do gaseificador. Uma
solucdo simplificadora pode ser a adotada em que se assume um fluxo continuo
desconsiderando a existéncia do loop seal.

Em seguida serdo apresentados os resultados obtidos da influéncia do uso de inerte na
gaseificacdo de bagaco de cana usando diferentes agentes oxidantes. Para a anélise foi usado o
parametro WHSV, definido por Corella e Sanz (2005). Para uma dada vaz&o de biomassa
injetada 0 WHSV indica a quantidade de inerte a ser utilizado (Equagéo 32).

5.2.4.1 Ar como agente de gaseificacéo

Nas Figuras 62-64 sdo mostrados os resultados da influéncia do uso de areia quando é

usado ar como agente de gaseificagao.
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Figura 62. Efeito da adig&o de inerte (expressado como WHSV) usando diferentes fatores de

ar sobre a concentracéo de H, e CO.
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5.2.4.2 Ar-vapor como agente de gaseificacéo

A influéncia do material inerte no leito durante a gaseificagdo usando ar-vapor como
agente oxidante sobre os principais parametros de desempenho do gaseificador s&o

apresentados nas Figuras 65-67.
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5.2.4.3 Vapor-oxigénio como agente de gaseificacéo
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Finalmente sdo mostrados os resultados da influéncia do material inerte no leito durante

a gaseificacdo usando misturas de vapor-oxigénio como agente oxidante.
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Figura 68. Efeito da adigéo de inerte (expressado como WHSV) usando diferentes relagdes
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Dos resultados apresentados nas Figuras 62-70 se observa que o uso de material inerte

no leito, neste caso areia, ndo tem influéncia significativa na composi¢do do gas (H,, CO,

CHjy, alcatrdo), assim como ndo afeta a eficiéncia a frio do gaseificador. As variagOes



107
observadas sdo muito pequenas. Observando as Figuras 63, 66 e 69, se aprecia uma ligeira
variagdo no teor de metano para os trés agentes de gaseificacdo analisados.

Em geral, a concentragédo de alcatrdo foi baixa, sendo quase nula. Na Figura 63, pode-se
observar que a adicdo de inerte quando é usado ar como agente gaseificante ndo influi na
concentracdo do alcatrdo, pois seu teor sempre foi nulo. Em quanto & gaseificacdo com ar-
vapor, a injecéo de inerte influencia dita concentracédo (Figura 66). Apesar do teor de alcatréo
ser baixo, na ordem de 10? tem-se que 0 uso de material inerte apresenta as menores
concentragdes que quando ndo é utilizado o inerte. Quando € usado vapor+oxigénio como
agente oxidante, observa-se presenca de alcatrdo para a relagdo GR de 1,60, sendo maior o0
teor para pequenas quantidades de areia (Figura 69).

A temperatura de saida dos gases diminui com o decrescimento da quantidade de inerte
adicionado (incremento do WHSV), para todos os casos como é mostrado nas Figuras 64, 67
e 70. Isto concorda com o fato que o inerte atua como volante térmico, ou seja, as particulas
de inerte quentes (que foram aquecidas durante o periodo de alta igni¢do) ajudam a manter o
gas aquecido ao longo do reator. E por isso que as maiores temperaturas se apresentam
quando é usada uma maior quantidade de inerte.

Uma analise baseada na maxima eficiéncia do reator, a relacdo molar H,/CO, a maior
conversdo de carbono, a composicdo e temperatura do gas de saida foi realizada a partir dos
resultados apresentados anteriormente. Os melhores resultados obtidos para os diferentes tipos
de agentes de gaseificacdo (ar, ar+vapor, oxigénio+vapor) analisados s&o mostrados na

seguinte tabela.

Tabela 29. Resultados da gaseifica¢do de bagago de cana utilizando diferentes tipos de

agentes oxidantes, usando o software CSFMB.

Parametro Ar Ar+Vapor | O,+Vapor
Vaz&o de injecdo de ar (kg/s) 0,04 0,03 -
Vaz&o de injecdo de oxigénio (kg/s) - - 0,01
Vaz&o de injecdo de vapor (kg/s) 0,005 0,03

Fator de oxigénio - FA 0,28 0,21 0,30

Relacdo de gaseificacdo — GR - - 1,33
Relacdo vapor/biomassa — SB - 0,17 1,00
Relacdo oxigénio/biomassa 0,311 0,23 0,33
Conversdo de carbono (%) 71,18 71,10 70,91
Eficiéncia a frio (%) 43,98 51,88 40,18
Relacdo H,/CO 1,032 1,449 2,825
Vaz&o do gas de saida (m°/s) 0,22 0,20 0,24
Temperatura do gés de saida (K) 1228,18 1170,14 1191,92

Poder calorifico inferior do gés - PCI (MJ/m°y) 3,95 4,90 6,37
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Tabela 29. Continuagéo...Resultados da gaseificacdo de bagaco de cana utilizando

diferentes tipos de agentes oxidantes, usando o software CSFMB.

Composicdo volumétrica do gas de saida (%, base seca)
H, 17,144 24,807 41,725
CO 16,599 17,116 14,767
CO, 15,672 17,077 43,089
CH,4 0,066 0,2511 0,125
N, 50,359 40,509 0,0005
Alcatrdo 0,000 0,001 0,0000
H,O 19,667 24,784 63,198
H,S 0,005 0,006 0,008
NH; 0,072 0,096 0,122
NO 0,061 0,047 0,119
NO, 0,000 0,000 0,000
SO, 0,004 0,003 0,007

Pode-se observar que a mistura oxigénio-vapor como agente gaseificante apresentou,
como era de esperar, 0 maior poder calorifico inferior do géas gerado, alta concentracdo de
hidrogénio e um teor quase nulo de nitrogénio.

Grandes flutuacdes e valores baixos foram encontrados no teor de metano atingido pelos
trés agentes. O que se explica pelo fato que o metano depende de muitos fatores, ele é obtido
a partir da pirdlise da biomassa, assim como da reacdo entre o hidrogénio e o carbono.
Analises bidimensionais ndo sdo suficientes para chegar a conclusdes. Igualmente o teor de
alcatrdo produzido € muito baixo.

As relagdes molares Ho/CO encontradas atingiram valores muito altos quando utilizadas
misturas ar+vapor e oxigénio+vapor. Visando & obtengdo de biocombustiveis liquidos via
Fischer-Tropsch séo requeridas relagcdes H,/CO proximas de 1,0, relagfes maiores permitem a
obteng&o de hidrocarbonetos de cadeia mais longa, como no caso da producdo de metano que
precisa relagdes de 3.

Nas seguintes figuras, os resultados da Tabela 29 sdo comparados com dados
encontrados na literatura.

Ar como agente gaseificante — Nas Figuras 71-73, os resultados da modelagem do
gaseificador LFC dimensionado sdo comparados com os obtidos nos trabalhos realizados por
Corella e Sanz, 2006, Hasler e Nussbaumer, 1999, Boerrigter e Rauch, 2006 e Berger, 2003.

As composicdes de Hy, CO e CO; apresentam bons resultados quando comparadas com
as obtidas pelos outros autores. Neste caso, 0s resultados estdo mais proximos aos resultados
de Corella e Sanz, 2006 e Berger, 2003. As pequenas diferencas séo apreciadas na Figura 71.

Em quanto a concentracdo do CH, e o teor de alcatrdo atingidos nas simulagdes com o

CSFMB apresentam grandes diferencas respeito aos resultados dos outros autores (Figura 72).



24

22 A

20 A

18 A

% (vol., base seca)

a. Corella e Sanz, 2006; b. Hasler e Nussbaumer, 1999; c. Boerrigter e Rauch, 2006; d. Berger, 2003
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Figura 72. Comparacéo da composicdo de CH, e alcatréo obtidos na modelagem do GLFC

Comparando a relagdo H,/CO (Figura 73), se aprecia que seu valor é préximo ao valor

obtido por Corella e Sanz, 2006 e Berger, 2003, concordando com os resultados da Figura 71.
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Igualmente, o poder calorifico inferior é parecido com os resultados destes mesmos autores,

além com o valor obtido por Boerrigter e Rauch, 2006.
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H,/CO

Figura 73. Comparacdo da relagdo Ho/CO e do poder calorifico inferior obtidos na

modelagem do GLFC usando ar como agente gaseificante.
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Ar-Vapor como agente oxidante — Os resultados obtidos usando este tipo de agente

gaseificante s&o comparados com Bolhar-Nordenkampf et al., 2004, Koroneos et al., 2007 e

Saiga et al., 2004, como é mostrado nas Figuras 74 e 75.

Figura 74.
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Na Figura 74, observa-se que as concentracdes de H, e CO apresentam diferengas
quando comparadas com 0s outros autores. Em quanto, a composicdo do dioxido de carbono e
a relagdo H,/CO, tém valores muito proximos aos obtidos nos outros trabalhos.
Da mesma forma que quando é usado ar no processo de gaseificacdo, a composigdo de
CH,4 e o teor de alcatréo atingidos nas simulacOes realizadas apresentam grandes diferencas

quando comparadas a literatura (Figura 75).
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Figura 75. Comparacéo da composicdo de CH, e alcatréo obtidos na modelagem do GLFC

usando ar+vapor como agente gaseificante.

Oxigénio-Vapor como agente oxidante — Nas Figuras 76 e 77, é apresentada a
comparagéo dos resultados da modelagem do GLFC, usando oxigénio-vapor como agente de
gaseificagdo, com os trabalhos realizados por Uil et al., 2004, Boerrigter e Rauch, 2006 e
Leible et al., 2007.

Da Figura 76, se observa que o teor de H, e CO; atingidos com o software CSFMB s&o
maiores; em quanto a composi¢cdo de CO é menor, quando comparados aos resultados dos
outros autores. Em conseqliéncia disso, a relagdo H,/CO apresenta uma grande diferenca,
sendo maior quase 1,6 respeito aos outros.

Novamente o teor de metano e de alcatrdo diferem significativamente quando
comparados com a literatura. A concentragdo de metano sempre esteve muito baixa, menor a
1%, sendo o menor valor encontrado na literatura de 2% quando é usado ar como agente
oxidante. Na maioria dos casos simulados o teor de alcatrdo no gas produzido foi muito baixo,
quase nulo, mesmo quando as temperaturas no topo do gaseificador ndo alcangcavam as

temperaturas necessarias para o craqueamento térmico do alcatrdo (1273 K - 1473 K).



112

50 3,0
*
45
(] L25
40 -
—~ 35 -
3 20
[}
» 30 4 _ _
3 — - (@] L Hz
S 25 15 Q | == co
~
B T |@m=Co,
E 20 - ki ki % H,/co
k1,0
R 154
k|
10
o5
5 -
0 : : ; ; 0,0
Autores, 2009 a b c

a. Uil et al., 2004; b. Boerrigter e Rauch, 2006; c. Leible et al., 2007
Figura 76. Comparacgdo da composicdo de Hp, CO e COy, e da relagdo H,/CO obtidos na

modelagem do GLFC usando O,+vapor como agente gaseificante.

10 12

. CH,
i Alcatrao

r 10

CH, % vol. (base seca)
(8,1
T
(=]
Teor de alcatréo (g/Nm?)

1 N.D.

0 — 0

Autores, 2009 a b c

a. Uil et al., 2004; b. Boerrigter e Rauch, 2006; c. Leible et al., 2007
Figura 77. Comparacéo da composicdo de CH, e alcatréo obtidos na modelagem do GLFC

usando Oz+vapor como agente gaseificante.



Capitulo 6

CONCLUSOES E PERSPECTIVAS FUTURAS

Seguindo as recomendagdes para o projeto do gaseificador de leito fluidizado circulante
destinado para a producéo de gas de sintese encontradas na literatura, foi dimensionado um
gaseificador LFC de 150 mm de didmetro e 6,5 m de altura para a gaseificacdo de bagago de
cana de aglcar. O ponto de alimentacdo da biomassa esta localizado a 0,65 m sobre o
distribuidor.

A maxima eficiéncia do reator, a maior conversdo de carbono e os melhores resultados
respeito a composigdo do gés de saida foram preditos a partir da avaliacdo do desempenho do
gaseificador usando o software CSFMB. Os melhores resultados foram encontrados quando
utilizado um fator de ar de 0,28 para o ar como agente gaseificante, de 0,21 e 0,30 para as
misturas ar+vapor e oxigénio+vapor, respectivamente. A melhor relagdo vapor/biomassa-SB
foi de 0,17 para a mistura ar+vapor e de 1,00 para oxigénio+vapor. No caso do
oxigénio+vapor a relagdo de gaseificacdo-GR mais apropriada foi de 1,33. Os anteriores
valores se encontram dentro dos intervalos recomendados na literatura.

Dos resultados da modelagem do gaseificador dimensionado se encontrou, como era de
esperar, que o maior poder calorifico inferior do gés gerado é obtido quando sdo usadas
misturas O,+vapor como agente gaseificante; assim mesmo, se observam uma alta
concentracdo de H, e um teor quase nulo de nitrogénio (41,725 e 0,0005, respectivamente),
resultados caracteristicos da utilizacdo deste tipo de agente de gaseificacdo. Quando
comparados os resultados obtidos nas simulagdes com a literatura, se pode observar que as
composicoes de Hp, CO e CO; atingidas na gaseificacdo com ar como fluido de trabalho,

apresentam bons resultados. No caso dos outros agentes gaseificantes (ar+vapor e Oy+vapor),
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notam-se diferengas na concentragdo do gas gerado respeito & literatura. Em quanto a relacdo
H,/CO, esta difere significativamente com as relagdes encontradas por outros autores quando
é usada a mistura oxigénio+vapor na gaseificacéo.

As flutuacbes na concentracdo de metano encontradas nas simulagdes, sédo explicadas
pelo fato de que o metano depende de muitos fatores, participa de muitas reacoes, é produzida
na reacdo entre o carbono e o hidrogénio, assim como na pirélise, fazendo do metano uma
funcdo ndo monotdnica, ou seja, que ndo pode ser estudado mediante analises bidimensionais.
Quando comparado o teor de metano com a literatura, foram encontradas grandes
discrepancias. A concentracdo de metano atingida pelos trés agentes gaseificantes sempre
esteve muito baixa, menor a 1%, sendo 0 menor valor encontrado na literatura de 2% quando
é usado ar como agente oxidante.

Ao comparar o poder calorifico inferior do gas, se observam diferencas no valor
atingido, o que pode ser atribuido neste caso ao baixo teor de metano nos resultados das
simulagdes, pois € o componente que mais contribui no célculo do PCI do gas gerado. Na
maioria dos casos simulados o teor de alcatrdo no gas produzido foi muito baixo, quase nulo,
mesmo quando as temperaturas no topo do gaseificador ndo alcangcavam as temperaturas
necessarias para o cragueamento térmico do alcatrdo (1273 K - 1473 K). Para sistemas de
gaseificacdo LFC teores de alcatrdo na faixa de 1,0-30 g/m®, sad reportados na literatura. Os
teores dos outros contaminantes, tais como o H,S, encontram-se dentro do rango encontrado
para sistemas de gaseificacdo na literatura estudada.

Com respeito ao uso ou ndo de material inerte no LFC, pode-se concluir que depende
das condicdes de operacdo, pois atua como volante térmico. Observando os resultados obtidos
nas simulac@es e tomando como referencia a eficiéncia do gaseificador, pode-se dizer que ndo
é indispensével seu uso, pois o desempenho do gaseificador néo é significativamente alterado.

Futuros estudos poderiam considerar a otimizagdo do gaseificador buscando a obtengéo
de relagdes molares H,o/CO prdéximas de 1,0 visando & obtencéo de biocombustiveis liquidos
via Fischer-Tropsch, maiores eficiéncias da converséo de carbono e maximizando a produgéo
de gases em funcdo da quantidade de material combustivel alimentado. O programa oferece a
possibilidade de ser calibrado, pelo qual se sugere sua calibragdo a partir de resultados
experimentais e assim ser utilizado mais propriamente para uma otimizacao.

Mais uma vez foi comprovado que o CSFMB é uma excelente ferramenta
computacional para a simulagdo de gaseificadores de leito fluidizado circulante, além de uma

grande variedade de equipamentos.
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