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Resumo

Este estudo apresenta uma metodologia de projeto de um gaseificador de leito fluidizado
borbulhante e sua aplicagdo no projeto de um equipamento construido e instalado na
Universidade Federal de Itajubd, utilizando-se como biomassa o bagaco da cana-de-acucar e
direcionado para a producdo de biocombustivel através do processo de Fisher-Tropsch. A
metodologia é dividida em duas partes: a Analise Termodinamica e a Anélise Hidrodindmica.
Para a Andlise Termodinamica, foi utilizado o Modelo de Equilibrio Termodinadmico, que é
responsavel pela a previsibilidade do processo de gaseificacdo; e na Andlise Hidrodindmica,
sdo analisadas as condi¢oes de fluidizacdo. Através da juncao destas analises é possivel obter a
geometria adequada do reator. O primeiro parametro geométrico a ser obtido é o diametro do
leito, e para a determinacéo da altura do reator, divide-se este elemento em duas regides para
analise: a regidao do leito e a regido do freeboard. Na aplicacdo descrita, foi previsto para a
operacdo: vazdo massica de bagaco de cana-de-acUcar de 10 kg/h (base seca), ER de 0,3 e S/B
de 0,6. Com isso, foi obtido um gaseificador de 0,32 m de diametro e 0,36 m de altura com
relacdo a regido do leito; para a regido do freeboard, foi introduzido uma regido conica que
resultou em 0,27 m de altura e um angulo de abertura de 5°, e para a regido cilindrica 0,36 m

de diametro e 1,54 m de altura — o que resultou na altura total de 2,17 m.

Palavras-chave: biomassa; gaseificacao; gaseificador de leito fluidizado borbulhante.



Abstract

This study presents a methodology for the design of a bubbling fluidized bed gasifier and its
application in the design of an equipment built and installed at the Federal University of Itajuba,
using as biomass the bagasse of sugarcane and directed to the production of biofuel via the
Fisher-Tropsch process. The methodology is divided into two parts: the Thermodynamic
Analysis and the Hydrodynamic Analysis. For Thermodynamic Analysis, the Thermodynamic
Equilibrium Model that is responsible for the predictability of the gasification process was used.
In the Hydrodynamic Analysis, the fluidization conditions are analyzed. By combining these
analyses, it is possible to obtain the proper geometry of the reactor. The first geometric
parameter to be obtained is the diameter of the bed. In order to determine the height of the
reactor, this element is divided into two regions for analysis: the bed region and the freeboard
region. In the described application, the following was foreseen for the operation: mass flow
rate of sugarcane bagasse of 10 kg/h (dry basis), ER of 0.3 and S/B of 0.6. With this, a gasifier
of 0.32 m in diameter and 0,36 m in height with respect to the bed region was obtained; for the
freeboard region, a conical region was introduced that resulted in 0.27 m height and an opening
angle of 5 °, and for the cylindrical region 0.36 m in diameter and 1,54 m in height - which

resulted in a total height of 2.17 m.

Keywords: biomass; gasification; bubbling fluidized bed gasifier.
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1 Capitulo 1 - Introdugéo

1.1 Considerag0es Iniciais e Justificativa

Atualmente, a maioria dos paises possuem politicas ambientais que sinalizam para a
substituicdo parcial dos combustiveis fosseis por renovaveis. A finalidade € atender a crescente
demanda de energia e alcancar um desenvolvimento econémico e social de forma mais
sustentavel no futuro.

Um marco do alinhamento de varios paises na questdo da sustentabilidade é o Acordo
de Paris, através do qual os paises membros se comprometem a reduzir emissdes de gases de
efeito estufa, entre outras questdes. No Brasil, este acordo foi ratificado em setembro de 2016
ap6s aprovacdo no Congresso Nacional (MINISTERIO DO MEIO AMBIENTE, 2019).

Desta maneira, as metas brasileiras das chamadas Pretendidas Contribuigdes
Nacionalmente Determinadas (iNDC, da sigla em inglés) deixaram de ser pretendidas e
tornaram-se compromissos oficiais. Dentre as metas brasileiras, estdo: reduzir as emissdes de
gases de efeito estufa em 37% abaixo dos niveis de 2005 até 2025, e, apos este ano, obter 47%
abaixo dos niveis de 2005 até 2030; e aumentar a participacdo de biocombustiveis sustentaveis
na matriz energética brasileira (GOVERNO DA REPUBLICA FEDERATIVA DO BRASIL,
2016).

Segundo o Sistema de Estimativas de Emissdes e Remocgdes de Gases de Efeito Estufa
(SEEG), do total de emissdes de CO> equivalente no ano de 2017 no Brasil por atividade
econbmica, o setor de transporte é o segundo maior responsavel pelas emissfes de gases de
efeito estufa — quando comparado com os demais setores: Agropecudria; Producdo de
Combustiveis e Geracdo de Energia; Comercial, Residencial e Setor Pdblico; e Industria
(SEEG, 2019).

Analisando o mercado de combustiveis no Brasil, com relacdo as vendas internas,
mesmo 0 pais possuindo uma parcela significativa de etanol produzido a partir da cana-de-
acucar, uma fonte renovavel, este mercado ainda ¢ dominado pela comercializagdo dos
combustiveis produzidos a partir de fonte ndo renovavel — o diesel e a gasolina (ANP, 2017).

Logo, é estratégico para o pais analisar formas de obter diesel e gasolina a partir de
fontes renovéaveis, atacando assim as duas principais metas brasileiras na INDC — tanto a

reducdo de emissdes quanto o aumento de biocombustiveis na matriz energética.
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Para a producdo dos combustiveis anteriormente mencionados, necessita-se de uma
fonte de carbono, onde segundo Cherubini (2010), a Unica alternativa dentre as fontes
renovaveis que pode ser utilizada é a biomassa.

Uma tecnologia para a producédo de biocombustiveis a partir da biomassa é o processo
de Fischer-Tropsch (FT), que converte gas de sintese (basicamente H. e CO) em uma mistura
complexa de hidrocarbonetos e compostos oxigenados. O principal atrativo deste processo é a
alta qualidade do combustivel, uma vez que possuem baixos teores de produtos aromaticos e
enxofre quando comparados aos produtos derivados do petroleo (MARQUES, 2018).

Como a utilizacdo do processo de FT requer o gas de sintese, uma unidade de
gaseificacdo da biomassa é necessaria. No geral, esta rota termoquimica de aproveitamento
energético possui como uma das principais caracteristicas a flexibilidade de uso do gas gerado,
uma vez que atraveés deste produto pode-se obter diesel, gasolina, nafta, entre outros. O produto
final dependera do processo a ser aplicado ap6s a unidade de gaseificacéo.

Dentre os diversos tipos de reatores que podem ser utilizados na gaseificacéo, os de leito
fluidizado apresentam as seguintes vantagens: possuir uma regido praticamente isotérmica onde
ocorrem a maioria das reacOes, alta eficiéncia a frio e alta taxa de transferéncia de massa e
energia.

Quando a operacdo do reator de leito fluidizado se d& através de velocidades
relativamente baixas do agente de gaseificacdo, que é o caso dos equipamentos de pequeno
porte, os gaseificadores de leito fluidizado borbulhante (GLFB) sdo mais adequados, uma vez
gue ndo havera transporte de particulas para fora do reator que precisem ser reinseridas. Porém,
séo escassas as metodologias de projeto para este equipamento.

Assim, no contexto deste problema esté inserido este trabalho, o qual visa contribuir
para desenvolver uma metodologia de projeto de um GLFB, de forma que o equipamento atenda
determinados pré-requisitos de projeto e sua geometria ndo comprometa a eficiéncia do
processo.

O equipamento projetado neste estudo sera para testes em laboratorio, ou seja, um
equipamento de escala reduzida que permitira a realizacdo de experimentos com maior controle
das variaveis e menor demanda de recursos humanos.

Para a definicdo da biomassa a ser utilizada na etapa de projeto, o bagago de cana-de-
acucar apresenta-se como uma alternativa razoavel, devido a magnitude do setor
sucroalcooleiro do Brasil. O pais é o maior produtor de cana-de-agucar do mundo, seguido da
india e depois China (FAO, 2018).
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Em sintese, apds o contexto descrito anteriormente, este estudo visa realizar a analise
da viabilidade técnica do primeiro estagio de uma unidade BTL-FT (Biomass-to-Liquid with a
Fisher-Tropsch process), através da metodologia de projeto desenvolvida e aplicada em um
caso real de um GLFB construido e instalado na Universidade Federal de Itajuba — utilizando-

se 0 bagaco de cana-de-agticar como biomassa.

1.2 Obijetivos

1.2.1 Objetivo Geral

Desenvolver uma metodologia de projeto de um gaseificador de leito fluidizado
borbulhante, através de modelos termodinamicos e hidrodindmicos, e aplicar esta metodologia
no projeto de um equipamento de pequeno porte direcionado a producdo de biocombustivel
através do processo de Fischer-Tropsch, utilizando-se o bagaco de cana-de-aglcar como

biomassa.

1.2.2 Objetivos especificos

e Obter uma visdo holistica do processo de gaseificacdo da biomassa, com maior
énfase em gaseificadores de leito fluidizado borbulhante.

e ldentificar as condi¢Bes adequadas do gas de sintese para utilizacdo no processo
de Fischer-Tropsch, com a finalidade de analisar as possiveis solugdes para
adequar a0 maximo o gas na etapa de projeto do gaseificador.

e Determinar e analisar os parametros necessarios para o projeto do gaseificador,

incluindo a placa de distribuicéo e o ciclone.

1.3 Método de pesquisa

O procedimento técnico adotado para a investigacdo do desenvolvimento da
metodologia de projeto de um gaseificador de leito fluidizado borbulhante foi basicamente a
pesquisa bibliografica.

Assim, foram obtidos através de referéncias tedricas analisadas e publicadas (como

artigos cientificos, livros, relatorios de agéncias de pesquisa, entre outros) a contextualizagdo
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do tipo de equipamento em questdo frente a diferentes tipos de gaseificadores, principio de
funcionamento, anélise do processo de gaseificacdo e fluidizacdo, para enfim elaborar uma
metodologia que permita projetar de forma coerente o equipamento base deste estudo.

Outra caracteristica desta pesquisa, com relacdo aos métodos, é a de que esta
investigacao possuiu tanto o carater qualitativo quanto quantitativo. O carater qualitativo esta
presente quando se define os parametros envolvidos e suas influéncias; ja o carater quantitativo,
fica caracterizado nos calculos realizados.

Por fim, com relacdo a sua natureza e objetivo, esta pesquisa pode ser classificada como
aplicada e de carater exploratorio, respectivamente. Isto devido ao resultado deste trabalho

possuir aplicacéo prética.

1.4 Estrutura do documento

O capitulo 1 apresenta uma visdo geral sobre este trabalho, incluindo uma
contextualizagéo sobre o tema, justificativa, objetivos e metodologia.

O capitulo 2 é formado por uma revisao bibliogréfica dividida basicamente em duas
partes. A primeira aborda o processo de gaseificacdo, os tipos de reatores mais comuns,
modelos matematicos para a representacdo do processo de gaseificacdo e um item exclusivo
com caracteristicas gerais do reator a ser projetado — 0 GLFB. A segunda parte inclui definicdes
e modelos matematicos para calculos de parametros especificos do projeto e operacdo do
GLFB; e também apresenta a influéncia das condi¢Ges operacionais nos parametros
relacionados a gaseificacdo e hidrodindmica do leito.

Por fim, no capitulo 3 é descrito o projeto do gaseificador de leito fluidizado

borbulhante.
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2 Capitulo 2 — Reviséo Bibliografica

2.1 Processo de gaseificacdo da biomassa — uma viséo geral

O processo de gaseificacdo da biomassa é definido como a conversdo termoquimica
deste elemento em uma mistura de gases combustiveis e ndo combustiveis abaixo da condi¢do
estequiométrica da combustdo, com relacdo ao agente oxidante. Dependendo da composi¢éo, 0
gas produzido pode ser denominado ou como gas pobre ou gas de sintese.

Segundo Sadaka (2017) e Boerrigter e Rauch (2006), gas pobre é uma mistura de gases
produzido pelo processo de gaseificacdo de biomassa em baixas temperaturas (770-1.000 °C) e
composto de Hz, CO, CO2, CH4, CxHy, N2, H20, benzeno, tolueno, alcatréo.

J& o0 gaés de sintese, conforme Boerrigter e Rauch (2006), é produzido pelo processo de
gaseificacdo em alta temperatura (1.200-1.400 °C) e resulta nos produtos Hz, CO, COz e H20.

A Figura 1 ilustra esta diferenca e sinaliza algumas aplicacdes para os diferentes gases.

Gaseificagdo em alta temperatura (1000-1200 °C)
Ex.: utilizando mistura vapor + O, como agente
de gaseificacdo

Biomassa
e Diesel FT
e Metanol
e Amonia
Gas Pobre e Syngas |—p °* Hidrogénio
Gaseificacdo em baixa Cracking térmico e Eletricidade
temperatura (700-1000 °C) ou reforma o etc.
Ex.: utilizando ar como catalitica
agente de gaseificacdo . ® GNS

e Eletricidade

Figura 1 — Diferenca e aplicagdes do gas pobre e do gas de sintese. Fonte: Adaptado de Boerrigter e Rauch
(2006)

Na literatura, podem ser encontradas variagdes na nomenclatura, como o termo syngas
sendo o gas oriundo de combustiveis fosseis (como gas natural e carvao, por exemplo) e
biosyngas o gas derivado da biomassa; porém, neste trabalho ndo foi adotado esta distin¢éo
uma vez que o biosyngas possui composicéo similar ao syngas e pode substitui-lo em todas as
suas aplicagOes, segundo Boerrigter e Rauch (2006) .

O processo de gaseificacdo acontece em quatro etapas: secagem, pirélise, oxidacao e
reducdo. Dependendo da organizacdo do processo de gaseificacdo (movimento relativo da

biomassa e do agente oxidante), estas etapas transcorrem em diferentes regides do gaseificador
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ou em todo o seu volume de maneira simultanea (NOGUEIRA e LORA, 2003) (EPE, 2008)
(PATRA e SHETH, 2015).

Os principais compostos formados a partir da gaseificacdo da biomassa sdo: monoxido
de carbono (CO), didxido de carbono (COy), hidrogénio (Hz), metano (CHa4) e nitrogénio (N2);
com tracos de etileno (C2H4), etano (C2Hs) e propeno (CzHs). Além destes, tem-se também a
presenca dos elementos contaminantes, como o alcatréo, particulados, compostos de nitrogénio
como NHz e HCN, compostos organicos contendo enxofre como H»S e CS», halogénios como
HCI e CI, e tracos de metais como Na e K, entre outros (DE SALES, ANDRADE e LORA,
2005) (SIKARWAR, ZHAO, et al., 2016).

Segundo Kumar, Eskridge, et al. (2009), com relagdo aos compostos contendo enxofre,
0 SO é mais caracteristico na combustdo do carvao; na gaseificacdo, a presencga de H»S é mais
significante.

Entretanto, a composi¢cdo do gas vai depender da composicdo da biomassa, do agente
de gaseificacdo, das condicdes de operacao, do tipo de gaseificador e da umidade da matéria-
prima (QUITETE e SOUZA, 2014). A dependéncia é mais expressiva com relacdo ao agente
de gaseificacdo, que pode ser o ar, 0 oxigénio puro, vapor, misturas destes elementos, entre
outros (EPE, 2008) (CUTZ, HARO, et al., 2016).

Dentre as impurezas produzidas, merece destaque o alcatrdo. Este elemento € definido
como todo aquele poluente organico com peso molecular superior ao benzeno (CeHs) € a
tolerancia pela sua presenca no gas gerado dependera da aplicacdo. Uma composicao tipica do

alcatrdo presente no gas gerado a partir de biomassa apresenta-se na Tabela 1.

Tabela 1 — Composicao tipica do alcatréo contido no gas a partir da biomassa. Fonte: (RIOS, GONZALEZ, et

al., 2018)

Composto Porcentagem em peso (%)
Tolueno 24
Naftaleno 15
Outros hidrocarbonetos aromaticos de um anel 22
Outros hidrocarbonetos aromaticos de dois anéis 13
Hidrocarbonetos de trés anéis 6
Hidrocarbonetos de quatro anéis 1
Compostos heterociclicos 10
Compostos fenolicos 7

Outros 2
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A Tabela 2 apresenta algumas relagdes entre grupos de contaminantes, exemplos de
cada categoria, problemas que podem ser causados e técnicas de remocdo do respectivo
contaminante. Assim, a técnica de remocdo de determinado contaminante vai depender dos

requisitos exigidos do processo em que sera utilizado o gas.

Tabela 2 — Relagdo contaminantes, problemas causados e técnicas de remocdo. Fonte: (SIKARWAR, ZHAO, et

al., 2016)
Contaminante Exemplos Problemas Técnicas de Remogao
Eroséo (devido ao ) ]
i Ciclone, filtro,
) ) choque das particulas o .
Particulado Cinzas, char . precipitador eletrostatico
com a superficie do
(ESP)
reator)
3 Hidrocarbonetos ciclicos ] o Remogdo fisica, quimica
Alcatrdo Entupimento, deposicéo

e policiclicos

e métodos cataliticos

Metal Alcalino

Compostos contendo

sodio e potéssio

Corroséo por gas quente

Resfriador de gés +
ciclone/ESP

NOxy (podem ser

Compostos contendo formados em

. NH3z, HCN ) Lavadores de gases
nitrogénio temperaturas acima de
1000 °C)
Compostos contendo 3 Lavadores de gases,
H.S, SO; Corroséo L
enxofre carvéo ativado
Compostos contendo Hl Corrosao, Lavadores de gases,
cloro envenenamento carvéo ativado

Alguns dos sistemas de filtragem de materiais particulados e suas respectivas eficiéncias

de remocéo encontram-se na Tabela 3.

Tabela 3 — Sistemas de filtragem e respectivas eficiéncias de remocdo de materiais particulados (continua).
Fonte: (HOLDICH, 2002)

) Eficiéncia de coleta (%)
Equipamento Alta temperatura
50 um 5um 1um
Coletor inercial 95 16 3 Sim
Ciclone (média eficiéncia) 94 27 8 Sim
Ciclone (alta eficiéncia) 96 73 27 Sim
Purificador de impacto 98 83 38 Né&o
Torre de pulverizacdo 99 94 55 Né&o
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Tabela 3 — Sistemas de filtragem e respectivas eficiéncias de remoc¢do de materiais particulados (conclusio).

Fonte: (HOLDICH, 2002)

. Eficiéncia de coleta (%)
Equipamento Alta temperatura
50 pm 5um 1um
Purificador de leito fluidizado > 99 99 60 Né&o
Precipitador eletrostatico > 99 99 86 Sim
Purificador Venturi 100 > 99 97 Né&o
Precipitador eletrostatico (alta eficiéncia) 100 >99 98 Sim
Filtro ceramicos 100 > 99 > 99 Sim

Durante a fase de testes e operacdo de um gaseificador, é importante destacar que

vazamentos devem sempre ser monitorados, uma vez que oS contaminantes presentes no gas

podem causar danos para a satde humana. Baseado nos estudos de Kampa e Castanas (2008) e

Trasande e Thurston (2005), séo citados os exemplos a seguir:

Particulados: Tamanhos menores que 2,5 um (PM2;5) sdo nocivos, porém a toxicidade
vai depender da composicdo quimica. Hidrocarbonetos aromaticos policiclicos,
dioxinas, chumbo, mercurio sdo considerados toxicos. Podem causar problemas como
irritacdo no nariz e garganta, asma, cancer de pulmao, danos no miocéardio, dor de
cabeca, fadiga, danos em células do figado, cancer no figado, cancer gastrointestinal,
deficiéncias motoras e cognitivas;

CO: Pode causar asma, bronquites, inflamacdo do pulmao, parada cardiaca, angina,
esquizofrenia;

SOx: Oxidos de enxofre podem causar irritagdo no nariz e garganta, asma;

NOx: Oxidos de nitrogénio podem causar bronquites, asma, cancer de pulméo,
problemas cardiacos, desordem no sono, fadiga;

Compostos Organicos Volateis (COV): Ampla variedade de compostos quimicos que
sdo facilmente evaporados em temperatura ambiente, como benzeno e tolueno. Podem
causar asma, inflamacdo no pulmdo, nausea, tontura, falhas no figado e rins,

deficiéncias motoras e cognitivas.

Para uma representacdo do processo de gaseificacdo através de reagBes quimicas, na

Tabela 4 apresentam-se as principais reagdes. Nos gaseificadores de Leito Fixo, as etapas do
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processo de gaseificacdo (secagem, pirdlise, oxidacdo e reducdo) possuem regides bem

definidas no interior dos reatores, 0 que ndo acontece nos gaseificadores de leito fluidizado.

Tabela 4 — Principais reaces no processo de gaseificacdo da biomassa. Fonte: (GOMEZ-BAREA e LECKNER,

2010) (AHMAD, ZAWAWI, et al., 2016)

Calor da
Reacdo reacdo Nome da reacédo
(MJ/kmol)
Biomassa — char + tar + H,0 + L
>0 Secagem, Pir6lise
gases leves(CO + CO, + H, + CHy + N, + +++)
Oxidacéo do char
1 - .
C+ EOZ - CO -111 Oxidacao parcial
Cc+0,-CO, -394 Oxidacéo completa
Reducéo do char
C+Co0,—-2C0 +173 Reacdo de Boudouard
C+H,0—-CO+H, +131 Gaseificacdo do char com vapor
C+2H, -» CH, -75 Metanag&o
Oxidac¢é@o homogénea dos volateis
1 .
Co + 502 - CO0, -283 Oxidacéo do CO
1 S
H, + 502 - H,0 -242 Oxidacdo do H;
CH, +20, - CO, + 2H,0 -283 Oxidacao do metano
CO+ H,0 & CO, + H, -41 Reacéo gas-agua shift
CH,+ H,0 & 3H, + CO, +206 Reforma do CH,4 com vapor
Reacdes com alcatréo
n m . o .
C,H,, + 502 - nCo + ?Hz Oxidacao parcial
Altamente

m
C,Hy +nCO, » 51‘12 +2nCO0,
m
C,H, +(2n— 5)H2 —->nCH,
C.H, — ~CH ™ ¢
nllm = Z 4t (n - Z)
Outras

H, + S = H,S

0,5N2 + 1,5H2 i d NH3

endotérmico
+(200-300)

Néo
informado
Néo

informado

Reforma seco
Hidrogenagdo

Cracking térmico

Formagdo do H,S

Formac&o do NH3
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2.1.1 Principais tipos de reatores

Os gaseificadores podem ser classificados de acordo com os critérios da Tabela 5,onde
sdo mais utilizados os com relagéo ao tipo de agente oxidante e tipo do reator (NOGUEIRA e
LORA, 2003).

Tabela 5 — Critérios de classificagdo de gaseificadores. Fonte: (NOGUEIRA e LORA, 2003) (PUIG-
ARNAVAT, BRUNO e CORONAS, 2010)

Critérios de Classificagdo dos Gaseificadores

Baixo Poder Calorifico (até 5 MJ/Nm?3), Médio Poder Calorifico (5 a

Poder Calorifico do Gas 10 MJ/NIT?) e Alto Poder Calorffico (10 a 40 MJ/NIT?)

Tipo de Agente de Gaseificacdo Ar, Vapor d’agua, Oxigénio, misturas e Agua Supercritica

Autotérmicos ou gaseificadores diretos (o calor é originario da
Fonte de Calor combustdo parcial da biomassa) e gaseificadores indiretos

(allothermal — calor é fornecido por uma fonte externa)

Baixa pressdo (atmosférica) ou pressurizados (até 3 MPa; porém,

Pressdo de Trabalho segundo (EPE, 2008), até 6 MPa)

Leito Fixo (Contracorrente, Cocorrente, Fluxo Cruzado), Leito
Tipo do Reator Fluidizado (Borbulhante, Circulante, Leito Duplo) e Leito Arrastado

(mais utilizados com combustiveis fosseis)

Gaseificadores de leito fixo séo reatores que possuem um leito formado de combustiveis
solidos atraves do qual os agentes de gaseificacdo (por exemplo ar, O2, vapor) e o proprio gas
produzido passardo pelo mesmo.

Estes gaseificadores consistem basicamente de um recipiente cilindrico ou retangular, a
unidade de fornecimento do combustivel solido e do agente de gaseificacdo, uma unidade de
coleta de cinzas, a saida do gas e as unidades de limpeza deste gas. No geral, possuem alta
eficiéncia na conversdo de carbono e longo tempo de residéncia (SANSANIWAL, PAL, et al.,
2017).
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No gaseificador tipo contracorrente (Updraft), ilustrado na Figura 2, o agente de
gaseificacdo entra pela parte inferior e se movimenta na direcdo ascendente, enquanto a
biomassa € inserida no topo e se movimenta na direcdo descendente. Uma grade na parte
inferior suporta a biomassa em combustdo e, com isso, hd um aumento de temperatura nesta
zona e nela ocorre a oxidacao.

Desta forma, o gas quente com baixo teor de oxigénio gerado move na direcao
ascendente transportando calor para as outras zonas do gaseificador. Consequentemente, a
biomassa que entra pela parte superior sofre processos de secagem, devolatilizacdo,
gaseificacdo e oxidacdo em regides definidas para cada processo (LA VILLETTA, COSTA e
MASSAROTTI, 2017).

Um dos motivos do contedo de alcatrdo e umidade no gas gerado neste tipo de reator
serem relativamente altos, é devido a ndo existir reacGes em alta temperatura com o gas gerado.
(MOLINO, CHIANESE e MUSMARRA, 2016) (LA VILLETTA, COSTA e MASSAROTTI,
2017).

Segundo Din e Zainal (2016), gaseificadores contracorrentes sdo adequados para

poténcias menores que 1 MW..

\if

R ~ _Gas de saida

Secagem

Plrollse

Reducgdo

Combustéo

Agente de gaseificacdo

Figura 2 — Gaseificador tipo contracorrente. Fonte: Adaptado de Molino, Chianese e Musmarra (2016)

Os gaseificadores cocorrentes (Downdraft), ilustrados na Figura 3, podem ser
classificados como de topo aberto ou fechado. A configuracdo de topo aberto forca o ar a se
mover na diregdo descendente, por succ¢do, 0 que evita a formacdo de pontos quentes no
gaseificador e reduz possiveis ineficiéncias no processo termoquimico. Com relacéo aos de topo

fechado, existe o reator cilindrico convencional e outro que ha um afunilamento na regido
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inferior — chamado também de gaseificador de Imbert (LA VILLETTA, COSTA e
MASSAROTTI, 2017).

Biomassa e ar Biomaszsa
b Iz > ==}
- A Zona de combustivel ndo queimado )
£ B: Zona de pirdlise - A Zona de secagem
C: Beducio do char B: Zona de pirdlise
B D: Presenca de char inerte B C: Zona de combustio
) D: Zona de Gaszeificacio
Entrada
C de ar :
-~ ‘ )
g ——
Gl‘e]h l'-'-':: | - =1 . Gl_e]h ‘[—h.—_'___'_ | :
2 | ~_ Saida de gis 2 = Saida de gis
Gaseificador com topo aberto Gaseificador cocorrente convencional
Biomassa
E a E A =a =]
Biomassa : i
> 1° estigio de =
entrada de ar A: Zona de secagem
1 A: Zona de secagem - | - B: Zona de pirclise
E: Zona de pirdlize " C: Zona de combustio
I g Eona -:;e Eombj;stﬁoﬂ 2° estigio de D: Zona de Gazeificago
Enfrada : Zona de Gaseificagio oo =0 o
de ar - — C) L
s ( 3 |
D &)
Grelhz e P , Greha | o , 1
™. Saida de gas | ™. Saida de gas
Gaszeificador de Imbert Gaseificador cocorrente com duplo estigio de fornecimento de ar

Figura 3 — Gaseificadores do tipo cocorrente. Fonte: Adaptado de La Villetta, Costa e Massarotti (2017)

Neste tipo de reator, de modo geral, a combustdo da biomassa ocorre na area restrita
(zona de oxidacéao) e a secagem e devolatilizacdo acontecem nas regides superiores. Depois da
zona de oxidacéo, tanto 0 gas quanto a biomassa se movimentam na direcdo descendente e,
devido ao grau de oxigénio reduzido quando comparado a zona de oxidag&o, ocorrem reacdes
de gaseificacdo em alta temperatura; essa zona é chamada de zona de redugé&o.

O conteddo de alcatrdo no gas produzido por este gaseificador é baixo, devido aos
produtos da zona de pirélise serem obrigados a passarem pela zona de oxidacdo, ocorrendo
assim reacOes de cracking do alcatrdo. Algumas desvantagens deste reator sdo: gas na saida em
alta temperatura e com a possivel presenca de alcalinos e particulados, e possuem dificuldade

no controle de temperatura (MOLINO, CHIANESE e MUSMARRA, 2016) (SANSANIWAL,
PAL, et al., 2017).
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Ainda sobre os gaseificadores cocorrentes, uma maior reducao no teor de alcatréo pode
ser alcancada com a configuracdo de duplo estagio de fornecimento do agente de gaseificagéo.
Para isso, coloca-se um dos estagios de injecdo de ar, por exemplo, no meio do reator, na zona
de oxidacdo, para auxiliar na decomposicdo do alcatrdo em componentes mais leves (LA
VILLETTA, COSTA e MASSAROTTI, 2017). Segundo Din e Zainal (2016), este tipo de
gaseificador sdo adequados para poténcias entre 0,1-20 MW..

Nos gaseificadores de fluxo cruzado (crossdraft), o agente de gaseificagdo entra em alta
velocidade, o que cria uma zona de combustdo com temperatura extremamente alta e liberacdo
de gases em uma velocidade muito rapida. Tanto a zona de combustdo como a de reducéo estdo

localizadas em um volume pequeno no centro do gaseificador, conforme mostrado na Figura 4.

—
AN

Zona de secagem

TR INTERIITHIY
Zona de
pir6lise

Gas

Ar

Zona de combustdo Zona de reducéo

Cinzas

Figura 4 — Gaseificador tipo fluxo cruzado. Fonte: Adaptado de Auburn University (2018)

O gas ¢ retirado lateralmente da camara de gaseificacdo aproximadamente na mesma
altura do leito em que é injetado o agente de gaseificagcdo, no centro da zona de combustdo. O
gas produzido por este reator apresenta caracteristicas intermediarias quando comparado com
0 géas gerado a partir dos gaseificadores cocorrente e contracorrente. Segundo Din e Zainal
(2016), séo adequados para poténcias de aproximadamente 0,01 MW.

Quanto aos gaseificadores de leito fluidizado (GLF), as configuragdes mais utilizadas
sdo: leito fluidizado borbulhante (GLFB) e leito fluidizado circulante (GLFC). O mecanismo

de funcionamento destes equipamentos é baseado na fluidizacéo.
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As diferencas basicas do GLFC com relagdo ao GLFB s&o: (i) a velocidade de operacéao
do fluido de gaseificacdo é relativamente mais alta, fazendo com que o reator opere em um
regime de fluidizacdo que permita o arraste de particulas, e (ii) o reator possui um médulo que
permite que estas particulas arrastadas sejam reinseridas no leito.

O item que permite a reinsercdo das particulas no leito, em um GLFC, permite um alto
nivel de mistura e transferéncia de calor, 0 que aumenta a eficiéncia na conversao de carbono
(SANSANIWAL, PAL, et al., 2017). Segundo Din e Zainal (2016), GLFC sdo adequados para
poténcias entre 20-200 MW:.

No geral, GLF produzem um gas com alto teor de particulados e, por isso, um ciclone é
usualmente parte do sistema de gaseificacdo. A temperatura do gas na saida € relativamente alta
(800-900 °C) contendo elementos alcalinos e com maior conteddo de alcatrdo, quando
comparado aos gaseificadores cocorrentes, porém menor quando comparado ao gaseificador
contracorrente (LA VILLETTA, COSTA e MASSAROTT]I, 2017). A Figura 5 ilustra os dois
gaseificadores de leito fluidizado mais utilizados.

A configuracdo menos utilizada dos gaseificadores de leito fluidizado é chamada de
leito duplo, onde o equipamento é constituido de dois reatores de leito fluidizado. A biomassa
entra em um primeiro reator, onde é gaseificada com vapor, e o char remanescente é
transportado ao segundo reator, onde sofre oxida¢do com o ar para produzir calor. Na saida, 0
gas de sintese e 0 gas pobre possuem saidas separadas (LA VILLETTA, COSTA e
MASSAROTTI, 2017).
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Figura 5 — Gaseificador do tipo leito fluidizado a) circulante e b) borbulhante. Fonte: Adaptado de Copa Rey
(2018)

Com relacdo ao gaseificador de fluxo arrastado, ele geralmente opera em alta
temperatura (1.300-1.500 °C) e pressdo (25-30 bar); e podem ser utilizados tanto biomassas
secas quanto umidas. Um sistema pneumatico de alimentacdo da matéria-prima € geralmente
utilizado para injetar as particulas soélidas no reator, enquanto que no caso de lodo ou lama,
estes materiais passam por um processo de reducdo em finas particulas sélidas (atomizacéao) e
na sequéncia sao pulverizados como combustivel sélido.

Estes gaseificadores séo classificados em reatores que ocorre o chamado “slagging”
(escéria formada pela fusdo das cinzas e escorre pela parede do reator) e os reatores “non-
slagging”, em que ndo ha a formagdo da escoria por ndo ocorrer a fusdo das cinzas. Estes
ultimos sdo mais adequados para biomassa, uma vez que geralmente suas cinzas possuem baixo
ponto de fusdo (MOLINO, CHIANESE e MUSMARRA, 2016) (QUITETE e SOUZA, 2014).

Na gaseificacdo com gaseificador de fluxo arrastado, o processo de gaseificacdo ocorre
de maneira muito rapida com alta eficiéncia na conversao de carbono (98-99,5 %). Segundo
Din e Zainal (2016), sdo adequados para poténcias entre 30-600 MW, portanto, recomenda-se
seu uso para capacidades acima de 100 MW..

O gas produzido é praticamente isento de alcatrdo, entretanto, por operarem em altas
temperaturas, a vida Util do reator € menor (quando comparado aos outros tipos de
gaseificadores). A Figura 6 ilustra este tipo de reator (MOLINO, CHIANESE e MUSMARRA,
2016) (QUITETE e SOUZA, 2014).
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Figura 6 — Gaseificador do tipo leito arrastado. Fonte: Adaptado de Molino, Chianese e Musmarra (2016)

Além das configuracGes tipicas de gaseificadores para biomassa explicitadas
anteriormente, ha tecnologias inovadoras surgindo. Como exemplo, podem ser citados a
gaseificacdo em plasma, em A&gua supercritica, o gaseificador UNIQUE, que integra a
gaseificacdo e condicionamento do gas em um Unico reator, entre outros que podem ser mais

detalhados nos estudos de Farzad, Mandegari e Gérgens (2016) e Heidenreich e Foscolo (2015).

2.1.2 Requisitos do processo de Fischer-Tropsch com relacéo ao gés de sintese

Para a realizacdo da sintese de Fischer-Tropsch, é necessario a utilizacdo do gas de
sintese (basicamente Hz + CO) e que este atenda alguns requisitos com rela¢do a contaminantes
e alguns elementos presentes.

No estudo de Woolcock e Brown (2013), foram apresentados limites maximos para 0s
contaminantes e estdo apresentados na Tabela 6. Ja no estudo de Boerrigter e Rauch (2006), séo
apresentadas caracteristicas gerais com relacdo aos elementos presentes no gas — os valores de
referéncia estéo apresentados na Tabela 7.
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Tabela 6 — Limites permissiveis de contaminantes presentes no gas de sintese para o processo FT. Fonte:
(WOOLCOCK e BROWN, 2013)

Contaminantes Sintese de Fischer-Tropsch
Alcatrdo [mg/Nm3] <0,1-1
Contaminantes de enxofre [ppmv] 0,01
Contaminantes de nitrogénio [ppmv] 0,02
Alcalino [ppmv] 0,01
Haletos [ppmv] 0,01

Tabela 7 — Caracteristicas gerais do processo de FT e especificagdes requeridas com relagdo a composicao do
gas de sintese. Fonte: Adaptado de Boerrigter e Rauch (2006)

Principais especificagdes do gas e caracteristicas gerais do processo de FT

H2 [% vol.] 60
CO [% vol.] 30
CHa [%vol.] baixo
Inerte (CO2, N2, Argbnio) baixo
H2/CO 0,6-2
Temperatura de processo [°C] 200-350
Pressdo de Processo [bar] 25-60

2.1.3 Modelos matematicos

Avaliar as condi¢fes 6timas do conjunto de variaveis que afetam as caracteristicas do
gas produzido pelo processo de gaseificacdo, para que se tenha o melhor desempenho para
determinado objetivo, consomem recursos financeiros e tempo.

Com a finalidade de solucionar esta questdo e também prever resultados de analises em
diferentes condi¢bes de operacdo, sdo criados modelos mateméticos capazes de analisar
diferentes cenarios de forma relativamente rapida e com poucos recursos financeiros, quando
comparado a uma simulagéo real.

Geralmente, modelos de simulagao para a gaseificacdo da biomassa séo divididos em 4
categorias: Modelo de Equilibrio Termodinamico, Modelo Cinético (baseado na equacdo de
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Arrhenius: k, = Ae(~Ea/RT)) Modelo através da Dindmica de Fluidos Computacional (CFD) e
0s Modelos que utilizam Redes Neurais Artificiais (ANN).

Embora os modelos cinéticos, os baseados na dindmica dos fluidos e redes neurais
apresentem maior precisdo, com destaque para 0 modelo CFD que é muito util para modelagem
de gaseificadores de leito fluidizado, estes modelos s&o mais complexos quando comparado ao
Modelo de Equilibrio Termodinamico.

Estes modelos preveem a produtividade maxima alcancavel de um determinado produto,
ou seja, 0 tempo nao exerce influéncia e é como se os reagentes fossem deixados para reagir
por um tempo infinito. Com isso, seria alcangcado uma produtividade de equilibrio —a méxima
possivel; porém, ndo leva em conta a geometria e hidrodinamica do gaseificador (BASU, 2010).

Assim, devido a praticidade, neste trabalho serd utilizado o Modelo de Equilibrio
Termodindmico desenvolvido por Nascimento (2015), o qual foi implementado no software
Scilab® e consiste de uma modelagem baseada no equilibrio quimico conforme a equagéo 1 —

que representa a Equacao Geral da Gaseificacdo no modelo adotado.
C.H,0,N,,S, + aH,0 + yH,0wapory + B(0, + 8N,) > a,C0, + a,C0 + azH, + a,H,0 + asCH, + agN, + a,S0, (1)

Os seguintes parametros de entrada devem ser definidos:

e Vazdo de biomassa (base seca) [kg/h];

e Composicao Elementar da biomassa (C, H, O, N, S em base seca);

e Teor de umidade (base Umida);

e Teor de cinzas (base seca, originada da composi¢do imediata);

e Relacdo vapor/biomassa (S/B), caso exista vapor na composicdo do agente de
gaseificacéo;

e Percentual de oxigénio (OP) presente no agente de gaseificacéo.

Através do balanco de massa, tem-se:

Carbono xX=a,+a,+as 2
Hidrogénio y + 2a + 2y = 2a;5 + 2a, + 4as 3)
Oxigénio z+a+y+20=2a,+a,+a,+ 2a, 4)
Nitrogénio w+ 28 = 2aq (5)

Enxofre v=a, (6)
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Portanto, apenas através das equacBes anteriormente descritas ndo é possivel a
determinacdo de todos os coeficientes estequiométricos. Desta forma, Nascimento (2015)
analisou outra condicdo de equilibrio através do célculo das constantes de equilibrio baseadas
na minimizacdo da Energia Livre de Gibbs das principais reacdes do processo de gaseificacdo

— descritas a seguir.

Reacdo de Boudouard C+C0, - 2C0 (7)
Reacdo gas-agua C +H,0- CO+H, (8)
Reacdo de Metanacao C +2H, - CH, 9)

Combinando-se as equacdes 7 e 8, tem-se:
Reacdo gas-agua shift CO +H,0 - CO,+H, (10)
Assim, a analise da constante de equilibrio baseada na minimizacéao da Energia Livre de

Gibbs resulta na analise apenas de duas reacfes: equacdes 9 e 10; e a constante de equilibrio

pode ser calculada conforme a equacéo 11.

Tp.
o M) (ﬂi)m . 11
P r (n )TRJ' Do N¢ (11)
j=1 Rj

Com: At =37 7, — Xy T
Onde:

Tp. , . ~ . .
(npi) i _ nmero de mols do elemento i da reagdo principal, que faz parte dos produtos da
reacao secundaria, elevado ao nimero de mols do mesmo elemento, porém da reagao

secundaria;
TR; , . ~ ..
(nR].) 7 — nimero de mols do elemento j da reacdo principal, que faz parte dos reagentes da

reacdo secundaria, elevado ao numero de mols do mesmo elemento, porém da reacao
secundaria;
p — pressao do sistema [Pa];

po — pressdo normal [101.325 Pa];
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n; — namero total de mols;

AG? — variagdo da Energia Livre de Gibbs na temperatura T e pressdo normal [J];

R — constante universal dos gases [J/K.mol];

At — variacdo do nimero de mols entre os produtos e reagentes da reacdo secundaria;

T — temperatura [K].

Calculando-se as constantes de equilibrio para as equacdes 9 e 10, tem-se:

aa _ _ _ _
ky = 173 _ e ~(dr,c0,+9T,H, ~9T,cO~IT,H,0)/RT (12)
A0y
ds _ _
— — 5 -2
, = -=e (9r1,cH4—29T Hy)/RT (13)
(as)
3

Com gT,i = ET - T§T
Onde:

gr,i — Energia Livre de Gibbs molar na temperatura T e presséo normal do elemento i [J/mol];
h; — entalpia sensivel molar do elemento i na temperatura T e pressdo normal [J/mol];
Sy — entropia molar do elemento i na temperatura T e pressdo normal [J/K.mol];

T — temperatura [K].
Como agora o sistema de equacdes apresenta cinco equacdes e seis incognitas, uma vez

que o parametro temperatura foi inserido, Nascimento (2015) utiliza o Balanco de Energia para

finalizacdo do processo, conforme equacéo 14.
Z Nihp; — 2 Nj(R2,; + Ahjasecry) = 0 (14)
R P

Onde:

N; —numero de mols do elemento i dos reagentes;

N; —nimero de mols do elemento j dos produtos;

E}’,i — entalpia de formacédo do elemento i dos reagentes na temperatura de 25 °C [J/mol];
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71]9‘]- — entalpia de formacéao do elemento j dos produtos na temperatura de 25 °C [J/mol];
AEJ-(ZSOC,T) — variagéo de entalpia entre a temperatura T e 25 °C do elemento j dos produtos

[J/mol].

Logo, como o sistema resultante € um sistema néo linear, necessita-se de um processo
iterativo para sua resolucdo. Nele, varia-se a temperatura até que as condicdes do sistema se
satisfagcam e, desta forma, possam ser determinados todos os coeficientes estequiométricos da
Equacéo Geral da Gaseificagéo.

Apbs todos os coeficientes estequiométricos definidos, € possivel obter diversos
parametros do processo de gaseificacdo, dentre eles a temperatura de equilibrio e as vazbes do
agente de gaseificacdo e do gas produzido — que sdo fundamentais para a metodologia de
dimensionamento do GLFB.

2.2 Gaseificadores de leito fluidizado borbulhante (GLFB)

2.2.1 Parametros geométricos, construtivos e operacionais de diferentes estudos de
GLFB

Com a finalidade de investigar o porte de gaseificadores de leito fluidizado borbulhante
de pequena escala com relacdo ao diametro e altura total, foram escolhidos para anélise dois
parametros: a vazdo de combustivel sélido e consequentemente a poténcia térmica.

Assim, na Tabela 8 estdo apresentadas algumas caracteristicas dos gaseificadores

analisados — nao exclusivamente para biomassa, pois o objetivo foi uma investigacdo geral.



Tabela 8 — Geometria e dados operacionais de estudos envolvendo GLFB de bancada (continua)

Altura Vazdo de Poténcia
Didmetro do total do | Material . combustivel RN Temperatura A
A Biomassa b Térmica ER o Referéncia
reator @ [mm] reator do reator solido [KWi] [°C]
[mm] [kg/h]seco '
77
(leito) . " ;
Material * x (GONZALEZ-VAZQUEZ,
133 1000 55310 lignocelulésico 0.13€025 950 GARCIA, et al., 2018)
(freeboard)
50 840 AlSI 316 Estrume de gado - - 0,1-0.4 600-800 (NAM, MAGLINAO JR,, et al.,
processado 2016)
32 x
. Lodo de estacao .
(leito) AISI - ) ) (DE ANDRES, NARROS e
700 316L de traetgrr;icr)lto de 0,10 0,2-0,4 750-850 RODRIGUEZ, 2011)
46 (freeboard) g
210 2000 * Casca de arroz 2,40 * * 600-800 (ROZAINEE, NGO, et al., 2008)
52
(leito)
1500 * Feno * * 0,2-0,34 700-800 (JUDEX, WELLINGER, etal,
2012)
220
(freeboard)
Abeto-falso e
238 a04 | HESEHOY | ociiuos florestais | 0,16 001 | 022:0,24 900 (BERRUECO, RECARI, etal,
C 2014)
torrefados
75
(leito) Carvdo lignito
500 Aco inox com coque de 0,14 1,00 0,2-0,4 800 (AZARGOHAR, GERSPACHER,
) etal., 2015)
150 petréleo
(freeboard)
40 1500 AlSI 310 Alfalfa e palha de 0,31 153 0,20-0.35 850 (SARKER, ARAUZO e NIELSEN,

trigo

2015)
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Tabela 8 — Geometria e dados operacionais de estudos envolvendo GLFB de bancada (continua)

Altura

Vazdo de

Didmetro do total do | Material . combustivel PPter.‘C'ac Temperatura A
A Biomassa b Térmica ER o Referéncia
reator @ [mm] reator do reator solido [KWi] [°C]
[mm] [kg/h]seco '
AlSI Talos de algodéo i i (KARATAS, OLGUN e AKGUN,
82 2290 310S e Casca de avela 0,80 4,00 0,25-0,71 770-775 2013)
Aco inox X i - ) (MOTA, KRISHNAMOORTHY, et
76,2 1651 304 Carvéo lignito 0,73 5,19 750-900 al., 2015)
50 500 x Residuo da 1,20 5,62 x 600-900 (SUN, LI, et al., 2013)
agricultura
Casca da
150 2500 * améndoa de 1,45 6,59 * 675 (KHAN, YUSUP, et al., 2014)
dendé
Biosolidos, pellets
100 1200 * de madeira e 1,38 7,16 * 728-825 (YU, MASNADI, et al., 2015)
switchgrass
300 3500 Aco inox Re3|duqs de 1,75 8,75 - 900 (FREMAUX, BEHESHTI, et al.,
madeira 2015)
67 1550 * Casca de arroz 5,00 22,32 0,15-0,30 600-900 (KOOK, CHOl, et al., 2016)
73 1000 | AN | palha de arroz 7,05 23,97 * 700-850 (CALVO, GIL, etal., 2012)
504,63 3700 Ac Lignina 5,00 32,08 At03 | 750-900 (PINTO, ANDRE, et al., 2015)

refratario
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Tabela 8 — Geometria e dados operacionais de estudos envolvendo GLFB de bancada (conclusdo)

Altura Vazdo de Poténcia
Diametro do total do | Material . combustivel RO Temperatura -
reator ® [mm] reator do reator Biomassa solido © Te[LTA'/C]a ER [°C] .
[mm] [Kg/h]seco ‘
73,6
(leito)
2810 Aco inox Carvéo lignito 9,17 40,22 0,23-0,33 787-988 (AYDAR, GUL, et al., 2014)
97,18
(freeboard)
Ao . (BROER, WOOLCOCK, et al.,
178 3050 Carbono Switchgrass 11,45 50,68 0,21-0,38 650-900 2015)
Pellets de pinho e
250 2300 AISI 310 diferentes 11,15 55,90 0,17-0,36 700-850 (P10, TARELHO e MATOS, 2017)
residuos florestais
400 3800 * Pellets de madeira 45,00 225 0,19-0,32 750-800 (KIM, YANG, et al., 2013)
207
(leito)
3500 * Serragem 50,00 269,30 0,20-0,30 * (MENG, MA, et al., 2019)
414
(freeboard)
381 5900 * Residuos plésticos 31,89 319,79 0,21-0,30 840-930 (ARENA e GREGORIO, 2014)
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* dados inexistentes; 2 Quando houve diferenca de regies ao longo do reator, foi registrado o didametro inferior como o didmetro da regido do leito e o superior como o da regido
do freeboard; ® Foi registrado a vazio massica utilizada nos testes e quando houve intervalos, ficou registrado o valor médio do intervalo; ¢ Foi calculada com a vazio massica
obtida conforme descrito anteriormente multiplicando-se pelo PCI do respectivo combustivel sélido.
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Comparando-se o GLFB utilizado no estudo de Kook, Choi, et al. (2016) com Calvo,
Gil, et al. (2012); o de Kim, Yang, et al. (2013) com Meng, Ma, et al. (2019); e o de Broer,
Woolcock, et al. (2015) com Pio, Tarelho e Matos (2017), percebe-se certa similaridade com
relacdo a geometria e as vazdes massicas dos combustiveis sélidos e poténcia térmica.

Porém, no geral pode-se observar que ndo h& um padrdo com relagdo aos parametros
analisados, ou seja, para vazbes de combustiveis solidos e poténcias térmicas semelhantes,
diferentes dimensdes de gaseificadores foram observadas na maioria dos casos (assumindo que
0s equipamentos foram projetados para as condi¢des apresentadas). Era de se esperar dimensdes

aproximadas; com isso, ratifica ainda mais a justificativa deste trabalho.

2.2.2 GLFB - Uma visdo Geral

Segundo Din e Zainal (2016), GLFBs sdo adequados para poténcias entre 1-50 MW:. A
vantagem de se utilizar um leito fluidizado € para melhorar a transferéncia de calor, devido ao
meio homogéneo do leito praticamente isotérmico (SANSANIWAL, PAL, et al., 2017).

As particulas que compdem o leito podem se comportar de maneira semelhante a um
fluido quando um fluxo ascendente de gas atinge uma velocidade que imp&e uma forca de
arrasto suficiente que iguala ou supera a forca liquida da gravidade (com relacdo ao peso e
empuxo); a forca de arrasto é a forca de friccdo imposta pelo gas sobre a particula, e a
velocidade alcancada nesta condi¢do descrita denomina-se velocidade minima de fluidizacéo.

Segundo Cocco e Karri (2014), na medida em que aumenta-se a velocidade do gas que
atravessa o leito fixo, ocorre um aumento praticamente linear da queda de pressdo até atingir
um valor de estabilidade, instante em que a velocidade minima de fluidizacéo € atingida; a partir
deste ponto, o leito comeca a se expandir. A Figura 7 ilustra o0 comportamento tipico de um
GLFB com relacdo a queda de pressao e altura do leito em funcdo do aumento da velocidade
do gas.

Diferentes regimes de fluidizacdo podem surgir, conforme ilustra a Figura 8, quando a
velocidade do géas ultrapassa o ponto de minima fluidizacdo. Bolhas podem ser formadas, e o
ponto de formagdo destas bolhas dependera do tamanho e massa especifica das particulas do

leito.
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Figura 8 — Tipos de regime de fluidizacdo. Fonte: Adaptado de Perry e Green (1997)

Uma das teorias que descrevem o movimento do gas através do leito fluidizado é a
chamada teoria de duas fases, a qual estabelece que o gas se movimenta através do leito de duas
maneiras: ou como bolhas ou como parte da fase densa (também chamada de emulsdo). A teoria
de duas fases, pode ser representada matematicamente através da equacdo 15 (COCCO e
KARRI, 2014).

QL= Q¢+ Qp = ApUps + Ap(Us — Upyy) (15)
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Onde:

Q. — vazao volumetrica total no leito;

Q. — vazdao volumeétrica do ag. de gaseificacdo na fase densa (emulséo);
Q,, — vazdo volumétrica do ag. de gaseificacdo na fase de bolhas;

A, —érea do leito;

Uns — velocidade minima de fluidizagéo;

U, - velocidade superficial do gas.

Devido as bolhas localizarem-se no leito, o estudo do seu comportamento se torna
essencial no projeto de um GLFB, dado que na regido do leito é adequado que ocorra a
fluidizacdo mais homogénea possivel, isto para favorecer a transferéncia de massa e calor.

As bolhas sdo consideradas meios de escape do gas, apds o ponto de minima fluidizacéo,
e bolhas maiores viajam mais rapidas do que bolhas menores. Assim, dependendo do diametro
atingido por estas bolhas, o reator pode operar no regime chamado pistonado (slugging), onde
ocorre 0 processo de elutriacdo — 0 que compromete a eficiéncia do processo de gaseificacao.

E valido destacar que nem todas as particulas s6lidas s&o fluidizaveis; e para auxiliar
nesta identificagdo, surgiram classificacfes que auxiliam na previsdo do comportamento do
processo de fluidizacdo de determinadas particulas baseadas principalmente na massa
especifica e tamanho.

Um aspecto relevante que deve ser levado em consideracdo no processo de gaseificacéo
a partir de gaseificadores de leito fluidizado, é a perda da fluidizacdo da mistura leito/particulas
solidas — um dos principais problemas operacionais destes equipamentos; inicia-se pela
aglomeracdo da propria mistura de solidos envolvidos no processo de gaseificacdo e finaliza
com o colapso do sistema de leito fluidizado.

A fusdo dos componentes inorganicos (metais alcalinos) dos combustiveis sélidos,
presentes nas cinzas apos a gaseificacao, tais como potéassio (K) e sodio (Na), podem ser uma
causa da aglomeracéo.

O conteddo deste material inorganico pode variar muito entre os combustiveis,
especialmente em determinadas biomassas e também em alguns tipos de carvao de baixa
qualidade, onde o teor de metais alcalinos pode ser bastante elevado.

Quando estes metais alcalinos e a silica estéo presentes no sistema de fluidizagéo, podem

ser formados compostos complexos chamados de misturas eutéticas, que possuem seu ponto de
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fusdo mais baixo do que o dos componentes individuais. Silicatos de sddio ou potassio sdo
exemplos destes compostos.

Como consequéncia, as particulas do leito fluidizado sdo revestidas com uma camada
adesiva e viscosa, produto da fusdo das misturas eutéticas de silicatos. Devido a relacdo com o
ponto de fusdo, a temperatura se torna um fator critico no processo de formacao dos elementos
eutéticos.

Os processos de aglomeracao de particulas ocorrem a partir da geragédo de cinzas e sua
interacdo com o material do leito e demais particulas sélidas circundantes. Dependendo do tipo
de compostos volatilizados durante a conversao térmica do combustivel, pode-se formar cinzas
com alto ou baixo ponto de fusdo, isto naturalmente dependerd da composicdo quimica do
combustivel.

Ohman, Pommer e Nordin (2005) realizaram um estudo com a finalidade de analisar o
processo de aglomeragdo em seis tipos de biomassa. As respectivas temperaturas obtidas de
inicio da aglomeracdo estdo apresentadas na Tabela 9.

Tabela 9 — Temperatura do inicio da aglomeracéao do leito durante a gaseificagdo e combustdo de diferentes
biomassas. Fonte: (OHMAN, POMMER e NORDIN, 2005)

Temperatura do Inicio da Aglomeracéo (°C)

Gaseificacdo Combustéo
Casca de Madeira 930 980
Alfalfa 840 660
Capim-amarelo 940-990 920-970
Bagaco de cana-de-agUcar >1020 >1020
Azeitona 880 930
Palha da cana-de-agUcar 840 880

Natarajan, Ohmana, et al. (1998) também realizaram estudos com relagdo a temperatura
de aglomeracgdo a partir de diversas biomassas e chegaram a mesma temperatura: maior que
1.020 °C para o0 bagaco de cana-de-agucar, independente do material do leito utilizado (quartzo
e oxido de célcio).

Outro ponto que vale destacar é que os resultados mostraram que as temperaturas de
aglomeracdo foram menores do que as obtidas pelos testes de fusdo das cinzas realizados
conforme a norma padrdo ASTM D 1857, para todos o0s combustiveis considerados
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(aproximadamente 1.600 °C). As biomassas utilizadas neste estudo, bem como o detalhamento
de suas composi¢Oes encontram-se na Tabela 10.

Tabela 10 — Composicao elementar e composicao das cinzas de diferentes biomassas. Fonte: (NATARAJAN,
OHMANA, et al., 1998)

Casca de Arroz Bagaco Palha da Cana Caro.go de
Azeitona
Umidade [Wt%]base umida 9,20 9,50 9,20 14,40
Composicdo Elementar [wt%6]base seca

Carbono 34,70 46,70 45,40 50,20
Hidrogénio 5,00 6,50 6,20 6,50
Oxigénio 34,50 39,80 39,90 32,10
Nitrogénio 0,20 0,20 0,30 1,40
Enxofre 0,05 0,02 0,02 0,14

Cloro 0,02 0,06 0,20 0,15

Composicéo das Cinzas [wt%o]

SiO; 96,26 73,19 69,13 36,20

Al;03 0,56 8,29 7,83 3,60

Fe.0s 0,48 5,37 5,07 4,25

MgO 0,05 2,53 2,39 12,40

CaOo 0,81 4,14 3,91 18,20

K20 1,03 4,11 3,88 18,20

MnO, 0,08 0,14 0,13 0,01

TiO, 0,07 0,65 6,17 0,02

Na,O 0,22 0,67 0,64 1,70

P20s 0,44 0,91 0,85 4,00

Comparando-se diferentes materiais do leito, Zhou, Rosen e Engvall (2016) observaram
que a areia de silica apresentou a aglomeragdo mais severa entre 0s materiais analisados, sendo
a dolomita o material mais adequado na prevencéo da aglomeracéo do leito quando comparada
com a magnesita e areia de silica.

Véarios métodos para deteccdo da aglomeracdo em leitos fluidizados vem sendo
apresentados em estudos recentes, como as medicGes da dilatacao térmica e condutancia elétrica
de uma amostra de cinza realizadas de maneira simultanea, os testes de fusdo de cinzas
normatizados (normas ASTM D 1857 e DIN 51730, por exemplo), a analise mecénica (TMA,



53

do inglés), o método da combinacdo da andlise térmica diferencial e termogravimétrica
(DTA/TGA), entre outros.

2.3 Parametros de operagdo e dimensionamento de um GLFB

2.3.1 Velocidade minima de fluidizagéo

A velocidade minima de fluidizacdo (Umf) € 0 pardmetro mais importante na
caracterizacdo da hidrodinamica do leito a ser fluidizado e possui grande influéncia no projeto
do gaseificador.

Por definicdo, Ums € a velocidade do agente de gaseificacdo que faz com que a perda de
carga do fluido ao atravessar a regido do leito seja igual a presséo devida ao peso aparente deste
leito.

Esta condicdo se da devido ao agente de gaseificacdo atingir uma velocidade em que a
forca de arrasto exercida pelo fluido se iguala a forca gravitacional sob as particulas do leito
(forca liquida entre a forca peso e 0 empuxo), mantendo-as suspensas e fazendo com que o leito
estatico tenha um comportamento similar a um fluido.

Uma forma bastante utilizada para o calculo de Ums € baseada no trabalho realizado por
Ergun (1952), conforme equagéo 16; nele foram realizados 640 experimentos envolvendo
variadas particulas esféricas, areias, coque pulverizado e os seguintes gases: CO2, N2, CHs e
H>. Esta equacdo descreve a perda de carga baseada na soma das perdas de energia devido a

viscosidade e velocidade.

AP (1—¢)? ugUn (1-¢) GU,,
— =150 . 1,75 . : G=p,U (16)
L 3 Def2 + 3 D,y Pg”s

Onde:

AP — perda de carga ou queda de pressao no leito [Pa];
L — altura do leito [m];
& — porosidade do leito ou fragéo vazia [-];

g — Viscosidade absoluta ou dinamica do fluido [Pa.s];
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D,y — diametro efetivo da particula do leito [m];

U, — velocidade superficial do fluido na pressdo média [m/s];
G — taxa de vazao maéssica do fluido [kg/m2.s];
U — velocidade superficial do fluido baseado na coluna vazia da secéo transversal [m/s];

pg — Massa especifica do fluido [kg/m3].

O diametro efetivo da particula esférica do leito (D, ) € definido conforme a equagéo

17 (ERGUN, 1952).

_ 6
Des = s, (17)
Com
S, = St
YT ALL(1—¢) (18)
Onde:

S, — superficie especifica [m1];
S; — area da superficie geométrica total da particula do leito [mZ];
A, — éarea da secdo transversal do leito [m?];

€ — porosidade ou fragéo vazia do leito [-].

Baseado na equacdo 16, Kunii e Levenspiel (1991) apresentaram o calculo da queda de
pressdo com duas diferencas: uma considerando Um = Us, e outra introduzindo o conceito de

esfericidade para o célculo do didmetro efetivo, apresentado pela equacéo 19.

Do = @.d; (19)

Onde:

ds — didmetro da esfera com mesmo volume da particula (sendo obtido através da relacéo

dg = (6Vp/n)1/3; com V, sendo o volume da particula).
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A esfericidade (@) € definida de acordo com a equagéo 20:

( area da superficie da esfera )

- — ; 20
area da superficie da particula/_ .~ . . (20)

Para particulas irregulares de forma isotrdpica é valida a aproximacéo da equacao 19
para a equacgdo 21 (KUNII e LEVENSPIEL, 1991). Ou seja:

Des = @.ds = 0.dp, (21)

Onde:
d,, — diametro da particula do leito.

Uma aproximacao adequada para representar o didmetro das particulas do leito € utilizar
o diametro médio destas particulas, o qual pode ser obtido a partir da equacdo 22, conhecido
como Diametro Médio de Sauter. Os dados desta equacdo sdo geralmente obtidos através do

processo de peneiracdo (BASU, 2006).
dy = 5 (22)

Onde:

d,, — diametro médio das particulas do leito [m];
x; — fracdo de massa das amostras coletadas entre duas peneiras [-];

d; — média aritmeética da abertura de duas peneiras adjacentes [m].

Para particulas ndo esféricas, considerando a mesma esfericidade para todas as
particulas, o diametro efetivo (D) pode ser dado por @.d,,. Como ndo € simples de se obter o
parametro esfericidade, pode-se encontrar na literatura valores aproximados para o conjunto de

particulas a serem utilizadas.
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Finalmente, a perda de carga segundo Kunii e Levenspiel (1991) pode ser descrita de
acordo com a equagéo 23. Para altas porosidades do leito (0,6 < ¢ < 0,98), a perda de carga

pode ser bem maior que 0 previsto por esta equagao.

AP 1-¢)? pgU
72150( )" HgUs

1—=¢ U2
+1,75 Pg”s

e (9d,)? T &3 ed, (@)

Apesar do parametro da porosidade ser aparentemente facil de mensurar, uma vez que
isto se torna possivel a partir de um sensor de pressdo, da massa do material contido no leito e
da altura do leito, nem sempre é trivial de se obter na pratica.

Desta forma, existem relacGes empiricas que fornecem uma boa aproximacéo, como €é
0 caso da equacdo 24 para a porosidade do leito na condi¢cdo de minima fluidizacdo, segundo

Broadhurst e Becker (1975). Valores tipicos deste parametro sdo de aproximadamente 0,5.

U 2 0,029 o 0,021
£ = 0,586(3‘0'72( g ) <—g> (24)
f 3
pgg(pp - pg)dp Pp

Onde:

&my — Porosidade na condicdo de minima fluidizagdo [-];

pp, — Massa especifica das particulas do leito [kg/m?3].

Outra forma muito utilizada para a determinacdo da porosidade na mesma condi¢do é a
relacdo proposta por Wen e Yu (1966), conforme equacdes 25 e 26.

Vale destacar que, para um material no leito que possui particulas com ampla variagdo
de didmetros, tais equacdes ndo sdo validas (tanto a equagdo 24, quanto a 25 e 26). Isto pois as

particulas pequenas irdo preencher espacos entre particulas de tamanhos maiores.

0,071\/3 (25)
gmf = (T) ; Remf < 20
0,091(1 — €nyyr) (26)

Smf = @2 ; Remf > 20
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Onde:
Rep,s — NUmero de Reynolds na condi¢do de minima fluidizagao [-].

Através da definicdo de Uny, outra forma de apresentar a perda de carga é através da
equacdo 30 — quando a forca gravitacional liquida (Fg) se iguala a forga de arraste do fluido
(Fa). Portanto, tem-se:

F+F; =0 27)

Multiplicando-se ambos 0os membros da equacao pela area da se¢do transversal do leito (4,):

APy = (1—&)ppgl — (1 - &)pggl (29)
APy = (1 —&)(pp — pg)gL (30)

Para a condicdo de minima fluidizacdo, que corresponde a velocidade superficial do

fluido Umy, porosidade do leito &,,¢, e para um diametro médio das particulas d, e esfericidade

@, substituindo-se a equagdo 30 em 16 — uma vez que APy = f (&, 9, dp, U) —, tem-se:

(1_€mf) .uUmf 1,75 ngmf2
Emp® (Ddy)?  Emp® Bdy D)

(pp = Pg)g = 150

3
Multiplicando-se os dois lados da igualdade por (’)ZLZ), resulta na equagdo 32:
g

2

pgdps(pp - pg)g _

150
tg?

3 3

3 " 3
B2 f Hg Dems Hg
Para particulas muito pequenas, em que o regime de escoamento apresentara o nimero

de Reynolds menor do que 20, a perda de energia devido ao termo dependente da viscosidade
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é dominante sobre o termo da perda de energia cinética, podendo Ums ser aproximado conforme
equacao 33.

Para particulas muito grandes, em que o0 regime de escoamento apresentara nimero de
Reynolds maior do que 1000, o termo da perda de energia cinética prevalece e Ums pode ser
obtido conforme equacéo 34.

Para escoamentos com o numero de Reynolds intermediario, entre os valores

mencionados anteriormente, Ums deve ser obtido a partir da equacéo 32.

_ dng(pp _pg) gmf3¢2 .

Upfs = ; Reyr < 20 33

mf 1500, (I—émp) =™ (33)
dpg(pp - pg)

Upys = \/—1,75% Emp3® ; Repy > 1000 (34)

Para se determinar Ums de outra maneira, define-se um termo denominado nimero de
Arquimedes (Ar), citado por alguns autores também como nimero de Galileo (Ga), de acordo

com a equacéo 35.

_ gy’ (P — Pg)g

Ar
g?

(35)

Outra definicéo necessaria é o numero de Reynolds, definido conforme a equagéo 36.

dpypsU

pPyg
Hg

Re = (36)

Onde:

U — velocidade do fluido [m/s].

Assim, a equacdo 32 pode ser reescrita de acordo com a equacéo 37.
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1-c¢
Ar = —3Remf2 + 150FRemf (37)

Onde:

Rep,s — NUmero de Reynolds na condi¢do de minima fluidizacdo (U = Up,y) [-].

1,75 e KZ =150 (1_5mf3)

Adotando: K, =
1 Q)Emfs (Z)Zé‘mf

A equacdo 37 pode ser escrita da seguinte maneira:

KiRems” + K,Repy — Ar = 0 (38)

Resolvendo-se a equagdo de segundo grau para Rey, s, tem-se:

K, K,1* Ar
Re. . — — ul 39
ems 2K1+j< 2K, +K1> (39)

Finalmente, pode-se determinar Ums a partir da equacao 39 de acordo com a equacéo 40.

_ Remfﬂg

Uns P (40)

pPyg

Wen e Yu (1966) foram os pioneiros a notar que K; e K, permaneciam
aproximadamente constantes para diferentes tipos de particulas sob diferentes condicdes
(Reynolds entre 0,001 a 4000) e suas previsdes apresentam para Ums +34% de desvio padréo.

Dado este ultimo método de célculo apresentado para obter Uny, diferentes valores para
as constantes foram apresentados, dependendo das particulas utilizadas em cada estudo; na
Tabela 11 estdo apresentados alguns exemplos. Anantharaman, Cocco e Chew (2018) fizeram

um levantamento com inlimeros destes coeficientes para determinacao de Re, .

Entretanto, apesar do uso da equacdo 39 ser bastante pratico, por ndo ser necessario

conhecer os parametros de esfericidade e porosidade do leito, € uma maneira grosseira de
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calculo de Ums (KUNII e LEVENSPIEL, 1991). Delebarre (2004) é outro autor que nao
recomenda a utilizacdo deste método de célculo.

Tabela 11 — Valores das constantes K; e K, em diferentes estudos

K, /2K, 1/K; Referéncia
33,7 0,0408 (WEN e YU, 1966)?
28,7 0,0494 (CHITESTER et al., 1984, apud KUNII e LEVENSPIEL, 1991)°
25,3 0,0571 (SAXENA e VOGEL, 1977, apud KUNII e LEVENSPIEL, 1991)¢
25,3 0,0651 (BABU et al., 1978, apud KUNII e LEVENSPIEL, 1991)
27,2 0,0408 (GRACE, 1982, apud KUNII e LEVENSPIEL, 1991)

2284 dados da literatura; ® Carvéo, char (até 64 bar); ¢ Dolomita em alta temperatura e pressao

Além dos métodos para célculo de Ums citados anteriormente, na Tabela 12 estdo

apresentadas formas alternativas.

Tabela 12 — Diferentes formas de célculo de U

Referéncia Forma de calculo
2 _ 3
(CARMAN, 1937) Upy = (@d,)" 9(op — £g) ( Emy ) (41)
180 Ug 1—&py
T _
(DOICHEV e AKHMAKOV, 1979) Unf = ’ Z (1,08.1073Ar%%47) (42)
g-p
(GOROSHKO et al., 1958, apud YATES e Uy Ar
LETTIERI, 2016) Pgdy \1400 + 5,2VAr
(WU e BAEYENS, 1991) Uns = H9_(7,33.1075. 10/82#To10 4758381 (44)

Pgty

Uma forma de obter experimentalmente Ums & através de um sensor de pressdo

localizado na regido inferior do leito (plenum), cujo esquema encontra-se na Figura 9.
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Figura 9 — Figura ilustrativa com relagdo a medicdo de AP. Fonte: Adaptado de Lamarche, Liu, et al. (2017)

A Figura 10 apresenta o comportamento tipico da perda de carga em funcdo da
velocidade superficial do fluido que atravessa a regido do leito. Quando se aumenta a
velocidade, um aumento também na perda de carga e na porosidade do leito é percebida — ndo
necessariamente linear. Este comportamento dependera do regime de escoamento (nimero de
Reynolds) (UF (DCE), 2017).

Em determinado ponto, a perda de carga atinge um valor maximo (entre os pontos A e
B) onde as forcas de arrasto de friccdo causam um rearranjo nas particulas — o que altera a
porosidade (UF (DCE), 2017).

Apds o rearranjo, a perda de carga é reduzida (ponto C) e, mesmo aumentando-se a
velocidade, a perda de carga permanece praticamente constante (ponto D). Se for realizado o
processo reverso, 0 ponto E sera encontrado ao invés do ponto B. Isto devido a diferente
porosidade resultante do rearranjo das particulas ja ter ocorrido; assim, continuando-se a reduzir
a velocidade, a linha EF representa o processo de reconstrugéo do leito fixo (UF (DCE), 2017).

A velocidade minima de fluidizacao, portanto, sera a interse¢éo entre as linhas CD e EF.
Vale destacar que, para cada alteragdo de velocidade, é necessario um determinado tempo para

entrar-se no regime permanente de determinada condicéo (UF (DCE), 2017).
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Figura 10 — Comportamento tipico da perda de carga versus velocidade superficial. Fonte: Adaptado de UF
(DCE) (2017)

Entretanto, diferentes tamanhos de particulas levam a diferencas no comportamento

tipico da perda de carga em funcéo da velocidade superficial do fluido. A Figura 11 ilustra este

comportamento.
W /N D E F G
A .~ .-~7 ' ABDEF,AB’DEF
=" ' Particulas em tubo estreito
2 i AC’EFG, AC”FG
a Aumentando a «  Particulas em ampla faixa de
o . . istribuica
2 faixa de : distribuicdo de tamanho
° L '
2 distribuicdo . ACDEFG
3 do tamanho i Curva normal de fluidizagéo
é:; das particulas '
; do leito SN
. +  Regido de fluidizacdo completa
A Uy Us

Velocidade de fluidizacéo

Figura 11 — Diferenga no comportamento tipico da curva AP x Us. Fonte: Adaptado de Yang (2003)

2.3.2 Velocidade superficial e diametro do Leito

A velocidade superficial é uma velocidade hipotética como se um dado fluido fosse o

tnico escoando ou presente em uma dada area transversal. E definida conforme a equagéo 45.
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| Q

(45)

Onde:

U, — velocidade superficial [m/s];
Q — vazdo volumétrica do fluido [m3/s];

A — érea da secdo transversal [m?].

O célculo do diametro interno do leito (D) € realizado através da mesma equagéo de
definicdo da velocidade superficial; este modelo de calculo é unanime nos estudos analisados
de Alemu Asfaw (2013), Pérez (2016) e Olivares Gomez (1996).

A diferenca nos estudos esta na vazdo volumétrica utilizada. Pérez (2016) e Olivares
GOmez (1996) sdo similares no quesito de utilizar apenas a vazdo volumétrica do ar
estequiométrico multiplicado pelo ER assumido e pela vazdo massica da biomassa considerada
no projeto.

No estudo de Alemu Asfaw (2013), recomenda-se para o calculo desta vazdo um valor
médio entre a vazdo volumétrica do agente de gaseificacdo e a vazdo do gas produzido.

Outra recomendacao contida no estudo de Alemu Asfaw (2013), € o do calculo de Us
ser relacionado & velocidade minima de fluidizacio. E recomendado que Us esteja entre 2 a 4

vezes Ums para que 0 GLFB opere no regime de fluidizacdo borbulhante.

2.3.3 Velocidade terminal

A velocidade terminal de uma particula Gnica é uma caracteristica intrinseca e tdo
importante quanto o tamanho, massa especifica, entre outras. O seu calculo costuma ser feito
através de um processo iterativo (YANG, 2003).

Uma particula ao cair em meio a um fluido, sob acdo de uma forca constante como a
forca da gravidade, por exemplo, ira sofrer aceleracdo durante um certo periodo de tempo muito
curto e depois se moveré a velocidade constante. Esta maxima velocidade que as particulas
alcancam é chamada de velocidade terminal.

Este parametro dependera da massa especifica, tamanho e forma da particula, bem como
das propriedades do fluido e do campo gravitacional; é conhecida também como velocidade de

queda livre.
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No caso de um leito gas-solido em um GLFB, a velocidade terminal é a méxima
velocidade do gas para que ndo ocorra elutriagcdo ou até mesmo o arraste de particulas para fora
do reator.

As forcgas que agem sobre uma particula sélida em movimento em um fluido (liquido ou

gés) sdo: forca do campo gravitacional, o empuxo e a forca de arrasto.

Forca de campo gravitacional:

Fc =mya, = pprg (46)

Onde:

a. — aceleracdo do campo gravitacional [m/s?];
m,, — massa da particula [kg],

F. — forca do campo gravitacional (peso) [N];
pp — Massa especifica da particula [kg/m?];

V, — volume da particula [m?].
Forca de empuxo:
F, = Mg gesioc.Gc = prpg (47)
Onde:
Ms gesioc. — Massa do fluido deslocado [kg];
F, —forca de empuxo [N];
ps — Massa especifica do fluido [kg/m?];
V, — volume da particula [m?].

A forca de resisténcia de um fluido é definida conforme a equacéo 48.

Ffluido = kv, (48)
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Para o ar, esta forca de resisténcia denomina-se também de forca de arrasto e possui:

1

Assim:
1 2
Fo =5 AcprCavy (50)
Onde:

F, —forca de arrasto [N];
A, — area caracteristica (projetada) da particula [m?];
C, — coeficiente de arrasto [-];

v, — velocidade relativa da particula (diferenca entre vel. do fluido e vel. da particula) [m/s].
Desta forma, a forca resultante (F/) em uma particula que se movimenta em um fluido
ascendente é determinada da seguinte maneira (com o sentido T sendo negativo, e | sendo
positivo):

ﬁ;‘ =Fk—-F—-F (51)

A equacéo acima pode ser reescrita conforme a expressao dada pela equacdo 52.

! (52)
My Qresuitante = PpVpd — PrVpg — EACprdvrz

Como uma vez atingida a velocidade terminal o movimento é uniforme (sem aceleragéo: F. =

0), temos para a velocidade relativa, neste caso igual a velocidade terminal (U), a equacédo 53.

U = 2(pp — PrIVpg (53)
Tt prAcCa

Para particulas esféricas, tem-se: A, = =d,* e V, = Zd,*
4 6
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Desta maneira, a equacdo 53 pode ser escrita conforme a equacdo 54. Para particulas ndo

esféricas, deve-se utilizar o diametro efetivo.

4dy,(pp — Pr)g
3prCa

(54)

Como C; = f(Re), existem diferentes estudos com variadas relagdes empiricas para

determinacdo do coeficiente de arraste em funcdo do nimero de Reynolds. Howard (1989)

apresentou os limites para C; dados através das equacdes 55, 56 e 57.

24 ; para Re < 0,4

Co==
47 Re

c 10 ; para 0,4 < Re < 500
¢ VvRe

C; =043 ; para500 < Re

(55)
(56)

(57)

Segundo Yang (2003), a correlacdo mais adequada € a abrangente relagdo dada por Clift,

Grace e Weber (1978), apresentada na Tabela 13 (equacdo 58 a 67).

Tabela 13 — Recomendacdes empiricas sobre o coeficiente de arrasto (com w = log;, Re) (continua). Fonte:

(CLIFT, GRACE e WEBER, 1978)

Numero de Reynolds

Coeficiente de Arrasto

Re < 0,01
0,01 < Re < 20
20 < Re < 260
260 < Re < 1500
1500 < Re < 1,2.10*
1,2.10* < Re < 4,4.10*
4,4.10* < Re < 3,38.10°
3,38.10° < Re < 4.10°

4.10° < Re < 10°

o= 3+24
2716 ' Re

24
Cq = —[1 4 0,1315Re(082-005W)]
Re
24
Ca = —[1 4 0,1935Re®305]
Re
l0g10 Cq = 1,6435 — 1,1242w + 0,1558w?
l0gy9 Cq = —2,4571 + 2,5558w — 0,9295w? + 0,1049w>
logy9 Cq = —1,9181 + 0,6370w — 0,0636w?
1019 Cq = —4,3390 + 1,5809w — 0,1546w?
Cq = 29,78 — 53w

Cy = 0,1w — 0,49

(58)
(59)
(60)
(61)
(62)
(63)
(64)
(65)

(66)



67

Tabela 13 — Recomendagdes empiricas sobre o coeficiente de arrasto (com w = log;, Re) (conclusdo). Fonte:
(CLIFT, GRACE e WEBER, 1978)

Numero de Reynolds Coeficiente de Arrasto

8.10*

10® < Re €, =019 — (67)

Por outro lado, Haider e Levenspiel (1989) apresentaram uma relagéo bastante utilizada

envolvendo tanto particulas esféricas quanto nédo esféricas, conforme equacao 68.

73,69(e~507489)Re
Re + 5,378¢6:21220

C, = 12?_‘: [1 + (8’17168—4,0655(2))Re0,0964+0,5565®] + (68)

Apresentadas as metodologias de calculo de Ut anteriores, que dependem do coeficiente
de arraste, a Figura 12 ilustra o comportamento tipico de uma particula esférica com relacdo ao

coeficiente de arrasto em funcéo do nimero de Reynolds.

Cd
10* [
10°% |
107 £ Regime Regime de Regime
Laminar Transicéo Turbulento
10 “"— e d B N
- (Stokes) (Newton)
LI+
1|:|-] A R R R PP VI D T BT
[0 Wi i 14 IO n BASSSSy 1§ MAdAn |4 i | 1 jamss |6 EumaRy| o uih | rra

Re

Figura 12 — Coeficiente de arrasto versus Re para particulas esféricas. Fonte: Adaptado de Boiko, Pivovarov e
Poplavski (2013)

Existem, também, métodos que ndo dependem do coeficiente de arraste. Basu (2006)
apresenta o calculo de U; para particulas esféricas baseado no namero de Arquimedes, conforme
as equacoes 69 a 71.
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_Ar Ug

= — : R 4
U; 18,0, e<O0 (69)
0,666
Ug (AT~
U; = ( ) ; 0,4 < Re <500 (70)
dppg \7,5
0,5
“(533)
= S - Re > 71
U, 2,97 \0,33 ; Re > 500 (71)

Souza-Santos (2004), através de limites muito préximos dos apresentados por Howard
(1989), sugere através das equacBes 72 a 74, uma forma de se determinar U para particulas

aproximadamente esféricas.

_ gdpz(pp - pg)

U, 184, ;para Re < 2 (72)
16 0,71
gdp ' (pp - pg)
U, = : 2 < Re <500 73
, [ o p| varaz<re ©

3,039d,(p, — p)1"°
U, = [ 9p(Pp — Pg) ;para Re > 500 (74)

t — pg

Através do ultimo método apresentado, calcula-se U baseado nas caracteristicas do
sistema e verifica-se a veracidade do resultado de acordo com os respectivos intervalos do
namero de Reynolds para a equacgéo utilizada.

Kunii e Levenspiel (1991) apresentaram um modelo de obtengdo direta da velocidade
terminal a partir das propriedades fisicas do sistema, determinando-se duas constantes

adimensionais: d,,” e u;*. O célculo de U: é obtido através das equacdes 75, 76 e 77.

( ) 1/3
d," =d l—Pg Pr~ Py l (75)
p p .ng

18 2,335 —1,7440
= =t 0,5
(dp") (dp")

*

Uy

-1
];a5<¢s1 (76)
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Ugg(pp - pg)]l/3 (77)

Utzut*l 042
9

2.3.4  Anélise da presenca de bolhas no leito fluidizado

A analise da presenca de bolhas no leito fluidizado se da principalmente através da
andlise do tamanho e velocidade de subida das bolhas. Estes parametros estardo relacionados a
qualidade da fluidizacdo e também ao Transport Disengaging Height (TDH), o qual possui
relacdo direta com a altura do freeboard no projeto de um gaseificador.

Este item foi baseado no estudo feito por Karimipour e Pugsley (2011), o qual reuniram
25 relagOes diferentes para o tamanho e sete para a velocidade de subida da bolha em leito
fluidizado.

A maioria das relacdes sao ou totalmente empiricas ou semi-empiricas, as quais partem
de uma base tedrica e depois os parametros sao ajustados através de dados experimentais. Desta
forma, € importante destacar que estas relagdes tendem a ser limitadas a um intervalo especifico
de condigdes, consequentemente ndo sendo estendidas a intervalos maiores (KARIMIPOUR e
PUGSLEY, 2011).

Como existem diferentes técnicas de medicgdo, os estudos podem apresentar resultados
diferentes em funcdo do aspecto da bolha que esta sendo feita a analise — conforme ilustra a
Figura 13.

dy

Figura 13 — Dimens0es da bolha devido as diferentes técnicas de medigdo. Fonte: (KARIMIPOUR e
PUGSLEY, 2011)
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Onde:

dr — didmetro frontal ou didmetro equivalente da seg&o transversal;
y — comprimento vertical ou comprimento;
dvi — comprimento vertical;

6,, — angulo do efeito esteira.

Algumas formas de se obter os parametros citados acima dependem do diametro inicial
da bolha, o qual pode ser calculado a partir das relacdes apresentadas na Tabela 14; e este
diametro inicial, por sua vez, pode depender das caracteristicas da placa de distribuicdo — caso

seja utilizado placas perfuradas.

Tabela 14 — Equagdes para o didmetro inicial da bolha

Equacéo para célculo

Placa Porosa

(MIWA, MORI, et al., 1972) dyo = 0,00376(Us — Upyy ) (78)
Placa perfurada
A 0,4
(MIWA, MORI, et al., 1972) dpo = 0,347 [_"(Us - Umf)] (79)
n
0,4
(CHIBA, TERASHIMA e KOBATASHI, 1972) dpe = 0,431 [ﬂ(us - umf)] (80)
n

Onde:

dpo — didametro inicial da bolha [cm];
A, — &rea da sec¢do transversal do leito [cm?];

n —numero de orificios da placa [-].

Para o diametro e velocidade de subida da bolha, na Tabela 15 estdo apresentadas as
relacbes recomendadas por Karimipour e Pugsley (2011). Segundo este estudo, as mais
adequadas a serem utilizadas para o tamanho da bolha e velocidade de subida da bolha,
respectivamente, séo as relagdes obtidas por Cai, Schiavetti, et al. (1994) e Werther (1978).

Sendo mais especifico, Karimipour e Pugsley (2011) recomenda que a relacdo de Cai,

Schiavetti, et al. (1994) seja utilizada para particulas do grupo A e D; e a relacdo de Mori e
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Wen (1975) é mais adequada para particulas que fazem parte do Grupo B da classificacdo de
Geldart.

Tabela 15 — Equagdes para calculo do diametro e velocidade da bolha (continua)

Equacdo para calculo

Diametro da bolha

(CAI, SCHIAVETTI, et d, = 0,138h°%(Uy — Upp) """ e
, (81)
al., 1994) a=-25.10"5(Us = Upys)" — 1073(Us — Upny)
,3h
dbm dv _ e_ODSb :
(MORI e WEN, 1975) om = dyo (82)
2
dpm = 0,652[A4,(Us — Upf)]®
1
d, = d[1+0,272(Us — Upy)]3(1 + 0,0684h)121;
(WERTHER, 1978) d = 0,610 — Geldart A (83)
d = 0,853 — Geldart B
d =1,23 — Geldart D
_ 0.4 08 _02
(DARTON, LA dy = 0,54(Us = Ups) " (R +44,) " g "
NAUZE, et al., 1977) P
° n
Velocidade de subida de uma Unica bolha
(DAVIDSON e 071 /7] (@)
Uy, = 0,7
HARRISON, 1963) or ¢
Upr = k\j gdv;
(ROWE e k =0,926 — Geldart A (86)
PARTRIDGE, 1965) k = 1,02 — Geldart B
uy, = 0,711,/ gd,, ; para d,/D, < 0,125
(KUNIl e up, = (0,711,/gd, )1,2e~14%%/Ps; 7
LEVENSPIEL, 1991) para 0,125 < d,,/D, < 0,6

para d, /D, > 0,6 slugging é mais provavel
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Tabela 15 — Equacdes para calculo do diametro e velocidade da bolha (conclusao)

Equac&o para calculo

Velocidade de subida da bolha (presenca de mais bolhas)

(DAVIDSON e HARRISON, 1963) Up = Upy + (Us = Upny) (88)
(XIE, 1997) wp = Upy + L5(Us = Upyyr) (89)

Up = @9/ 9dy;
Geldart A:
1; D, <10cm
@ =140,396D,%*;10 < D, < 100 cm
(WERTHER, 1978) 2,5;D, =100 cm (90)
Geldart B:

0,64; D, <10cm
@ =40,254D%*;10 < D, < 100 cm
1,6;D, =100 cm

Para Geldart Ae D, <100 cm
up = 0,34 ((Us = Upy) + 141(d,, +05)) D" + 1wy,
(KUNII e LEVENSPIEL, 1991) (91)
Para Geldart Be D, <100 cm

u, = 0,0032 ((Us — Upy) + 11'3dv0'5) D, + uy,

Onde:

A, — area da secdo transversal do leito [cm?];

D, — diametro do leito [cm];

dpo — didmetro inicial da bolha [cm];

dpm — didmetro maximo da bolha devido a total coalescéncia das bolhas [cm];
d,, — didmetro do volume equivalente médio da bolha [cm];

n —numero de orificios da placa de distribuigéo [-];

u, — velocidade de subida da bolha (na presenca de mais bolhas) [cm/s];

uy, — velocidade de subida de uma tnica bolha [cm/s].
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Além do volume ocupado pela emulséo e pelas bolhas no leito, existe um volume
ocupado pelo rastro das bolhas quando estas se movimentam no leito, denominado efeito
esteira.

As bolhas tipicas ndo sdo totalmente esféricas, elas possuem a base quase plana, ou
mesmo cOncava. Esta regido logo abaixo da bolha, a regido de esteira, € formada devido a
pressdo nesta parte inferior ser menor do que a vizinhanga na regido de emulsao.

Assim, o gas é atraido para esta regido, causando instabilidade, colapso parcial da bolha
e uma mistura turbulenta. Para bolhas com altas velocidades (w,, > Up,r/ &), €sta € a razéo
de se observar uma espécie de vazamento dentro da regido de esteira, conforme Figura 14a. A
turbuléncia resulta também em sdélidos sendo puxados pela parte inferior da bolha (KUNII e
LEVENSPIEL, 1991).

Através de fotografias com tecnologias de raios-x, por exemplo, pode-se definir o
volume ocupado pela esteira dentro de uma esfera que circunscreve uma bolha, conforme
mostra a Figura 14b, através de um angulo de esteira (6,,) e um volume de esteira (). Desta
forma, a fracdo do efeito esteira é definida como a relacdo entre o volume da regido de esteira
e 0 volume da bolha.

Graficamente, também através da Figura 14b, € possivel estimar alguns valores desta
fracdo (f,,) em funcdo do didmetro médio de particulas utilizadas como material do leito
(KUNII e LEVENSPIEL, 1991).

0.7 1 T | T »
Catalisador arredondado,
e A . g 0.6 AN -
ad * % B ‘ ¥ Granulos acrilico
bolha 05 AN / ]
8y
esteira 0.4 ]
NN
fragmento perfil de "a 0.3 Areia natural irregular .
langado pelo . w2 /
. . movimento
efeito esteira /
\ZQ 02 I~ N 7
caminho da Magnesita em p6  Carvéo triturado
< particula a1 b -
0 1 ! i 1 |
0 100 200 300 400 500 600
dp (um)
(@) (b)

Figura 14 — (a) Representacdo do efeito esteira; (b) Fracdo do vol. do efeito esteira x d,,. Fonte: Adaptado de (a)
Crowe (2006) e (b) Kunii e Levenspiel (1991)
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2.3.5 Célculo da expanséo do leito

O estudo da expansédo do leito para o dimensionamento de um gaseificador de leito
fluidizado borbulhante tem o objetivo de obter uma previsdo do local geométrico necessario
para abrigar o leito expandido - condicdo acima da condicdo minima de fluidizacdo, onde
existira tambeém a presenca de bolhas.

Uma metodologia de calculo para estimar a altura do leito expandido pode ser feita
através de uma adaptacdo de um processo iterativo apresentado por Fogler e Brown (1981),
conforme fluxograma apresentado na Figura 15. As equacGes da Tabela 15 sdo utilizadas para
preenchimento das etapas 1, 2 e 3 deste fluxograma.

As variaveis de entrada do fluxograma sédo: velocidade minima de fluidizacdo (Umf),
velocidade superficial (Us), diametro do leito (Dy), aceleracdo da gravidade (g), fracdo do efeito
esteira (f;,), massa especifica da particula do leito (pp), porosidade na condicdo de minima
fluidizagdo (emf) € a massa do material do leito (W).

Vale destacar que para os calculos iterativos, conforme Figura 15, as variaveis de
entrada deverdo estar no sistema CGS de unidades.

Uma outra maneira relativamente mais simples e direta para se determinar a expanséo
do leito foi apresentada por Davidson e Harrison (1963), de acordo com a relacdo da equacéo
92.

(92)

Onde:

H —altura do leito expandido [m];

H,s — altura do leito na condigdo de minima fluidizagdo [m];

U, — velocidade superficial do fluido [m/s];

Uy — velocidade de minima fluidizagéo [m/s];

uy, — velocidade de subida da bolha na presenca de mais bolhas (assumindo um valor constante

que pode ser calculado conforme fluxograma da Figura 15) [m/s].
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Umf-Us-Do-8-fy - pp - &€ - W Varidveis de entrada
h = ho , assumir tolerdncia para erro Altura do leito para 1* iteracio

!

Céleculo do didmetro do volume médio E]
equivalente da bolha

Calculo da vel. de subida de uma tnica bolha

Célculo da vel. de subida da bolha (presenca de
mais bolhas)

h = h+incremento | U.—U
s mf

8=

Fragdo do volume ocupado
Up — Umf(l + a,) por bolhas

|

_ w
 PoAp(1—gp)(1 - 6)

|

|hy — h| < erro Sim_, hy,

hy,

Alwra do leito expandido

Il
=

Figura 15 — Fluxograma para célculo do leito expandido. Fonte: Adaptado de Fogler e Brown (1981)

Feng, Li, et al. (2017) também apresentaram uma maneira de estimar a altura do leito

expandido através da equacdo 93.

H 2,58(Ug — Umf)0'2014Umf0'154pg0,084-6 .
o 401004 (93)
p

Hy r

Onde:

H — altura do leito expandido [cm];
Hp,s — altura do leito na condigdo de minima fluidizagdo [cm];
U, — velocidade superficial do agente de gaseificacdo [m/s];

Uy — velocidade minima de fluidizagéo [m/s],
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py — Massa especifica do agente de gaseificacdo [kg/m?;

d,, — diametro médio das particulas do leito [mm].
2.3.6 Freeboard

A regido denominada freeboard é localizada logo acima da regido do leito e a sua altura
pode ser determinada baseada na regido denominada Transport Disengaging Height (TDH);
alguns pesquisadores, inclusive, denominam o TDH como o préprio freeboard. A Figura 16

ilustra um modelo adotado do freeeboard e sua relagdo com o TDH.

i Tranzporte
Dilvide

' :. Rya) o { Fresboard
et I | Amraste

C— "'r _____ ———

x\@nﬂa de aatm%} das bolhas
~ ¥
R R \
|— Emulsio I‘.
y \ Lito
Bolhas | Borbulhants

aele Loy |

-

Densidade de Suspensio

Figura 16 — Regibes do gaseificador. Fonte: Adaptado de Basu (2006)

Bolhas estourando na superficie do leito projetam particulas no freeboard em diferentes
alturas, as quais irdo depender da velocidade terminal da particula (U:) e da velocidade
superficial do gas (Us).

A carga de sélidos (kg de solidos/m? de gas) diminui com a altura, como também pode
ser visto na Figura 16; esta regido de reducdo da carga de solidos até atingir um valor
aproximadamente constante é denominado TDH (BREMS, CHAN, et al., 2011).

Embora exista esta defini¢cdo geral para o TDH, no seu estudo ha muitas divergéncias
entre pesquisadores; isto se deve, segundo Cahyadi, Neumayer, et al. (2015), as diferentes
definicdes desta regido e também aos diferentes instrumentos utilizados para se determinar o

TDH em cada estudo.
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Com relacdo aos diferentes instrumentos de medicgéo utilizados, podem ser citados 0s
seguintes dispositivos e seus respectivos estudos: imagem de video (DO, CLIFT e GRACE,
1972); anemometro de fio quente (FOURNOL, BERGOUGNOU e BACKER, 1973); ponta de
prova de fibra otica (HATANO e ISHIDA, 1983); ponta de prova isocinética de amostragem
(PEMBERTON e DAVIDSON, 1986); mandometro (BARON, BRIENS e BERGOUGNOU,
1988) (GEORGE e GRACE, 1978) (CHAN e KNOWLTON, 1984) (SMOLDERS e
BAEYENS, 1997) (KIM, SONG e KIM, 1996) (BARON, BRIENS, et al., 1987); Laser
Doppler Velocimetry (LDV) (HAMDULLAHPUR e MACKAY, 1986); e Positron Emission
Particle Tracking (PEPT) (BREMS, CHAN, et al., 2011).

Embora a medicdo através de sensor de pressdo ao longo da altura do freeboard seja
relativamente simples, Smolders e Baeyens (1997) mostraram que os gradientes de pressao sao
geralmente muito pequenos para prever o TDH de maneira precisa.

Com relacdo as diferentes definicbes, 0 TDH pode ser definido como sendo a altura
através da qual:

e avelocidade das particulas no freeboard iguala a velocidade superficial do gas (ZENZ
e WEIL, 1958) (GEORGE e GRACE, 1978);

¢ avelocidade cinética da particula € menos de 1% (FUNG e HAMDULLAHPUR, 1993)
ou 5% (HORIO, TAKI, et al., 1980)(HAMDULLAHPUR e MACKAY, 1986) do que
na superficie do leito;

e 0 fluxo de arraste € menos de 1% (CHAN e KNOWLTON, 1984) (TANAKA e
SHINOHARA, 1978) (PEMBERTON e DAVIDSON, 1986), 3% (JOLLEY e
STANTAN, 1952) (NAZEMI, BERGOUGNOU e BAKER, 1974), 5% (AMITIN,
MARTYUSHIN e GUREVICH, 1968) ou 6% (TWEDDLE, CAPES e OSBERG, 1970)
do fluxo na superficie do leito;

e 0 fluxo de arraste das particulas € 0,1 g/m%/s (FUNG e HAMDULLAHPUR, 1993).

Além disto, alguns estudos diferem o TDH em duas regides distintas: 0 TDHc e TDHF,
como pode ser visto nos estudos de Sciazko, Raczek e Bandrowski (1988) e Sciazko,
Bandrowski e Raczek (1991).

Apresentados alguns problemas que podem ser a divergéncia de valores encontrados na
literatura com relacdo & determinacdo do TDH, muitas equacGes empiricas, com as
particularidades de cada estudo, foram desenvolvidas. Algumas delas, sem a distin¢do das
regides TDHc e TDHF, estdo citadas na Tabela 16.
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Tabela 16 — Diferentes modos de calculo de TDH

Referéncia Equacdes para o calculo de TDH

(GEORGE e GRACE, 1978) TDH = 18,2d, (94)

112 d,\"’
TDH = Tu’vo (—)

(HORIO, TAKI, et al., 1980) g (95)
n=4,5; u,, =0565
(CHAN e KNOWLTON, 1984) TDH = 0,85U,"*(7,33 — 1,2log Uy) (96)
4,605
TDH = 5
(PEMBERTON e DAVIDSON, 1986) 97)
1
b= 3d,
(FUNG e HAMDULLAHPUR, 1993) TDH = —3d,1n0,01 (98)

2.4  Efeito das condicOes de operagdo no processo de gaseificacdo da biomassa

2.4.1 Biomassa e contetido de umidade

A celulose, a hemicelulose e a lignina séo os trés principais elementos da biomassa e
constituem um papel importante durante o processo termoquimico de gaseificacdo
(MCKENDRY, 2002). Normalmente, na composi¢cdo tipica de uma biomassa, a relacéo
celulose/lignina varia entre 0,5-2,7 e a relagcdo hemicelulose/lignina entre 0,5-2,0.

As fragdes de celulose e hemicelulose estdo diretamente relacionadas a produtividade
do gés produzido, enquanto que o conteido de lignina esté relacionado com a produgéo de dleo.
Portanto, quanto maior a relacdo entre celulose e hemicelulose com a lignina, em uma
determinada biomassa, maior a produtividade de gas em um processo de gaseificacdo
(SIKARWAR, ZHAO, et al., 2016).

Na Tabela 17 estdo apresentadas as composic¢des tipicas para o bagaco de cana-de-

acucar, com relacdo ao teor de celulose, hemicelulose, lignina e outros.
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Tabela 17 — Conteudo de celulose, hemicelulose, lignina e outros para o bagaco de cana-de-agUcar

Outros Referéncia
Biomassa Celulose (%) Hemicelulose (%) Lignina (%) )
0
38 39 20 3 (PALMA, 2013)
Bagaco de
, (VARMA e MONDAL,
cana-de-aglicar 47,60 39 11,20 2,2

2017)

A composicao quimica de qualquer tipo de biomassa pode variar de local para local.
Desta maneira, na Tabela 18 e Tabela 19 encontram-se algumas das composic¢des elementares

e imediatas do bagaco de cana-de-acucar citadas na literatura.

Tabela 18 — Composi¢do elementar do bagaco de cana-de-agucar

Composicéo Elementar [Wt%]base seca e livre de cinzas

C H @) N S Cl P

Referéncia

49,86 6,02 43,89 0,16 0,04 0,03

(JENKINS, BAXTER, et al., 1998)

49,60 6,00 43,90 0,50 - - (GARCIA-PEREZ, CHAALA, et al., 2001)

44,86 5,87 48,97 0,24 0,06 - - (VARMA e MONDAL, 2017)
45,00 6,05 48,57 030 <001 0,05 0,03 (VIRMOND, DE SENA, et al., 2012)
50,48 6,89 42,40 0,23 - - - (LV, XU, et al., 2010)

Tabela 19 — Composi¢do Imediata do bagaco de cana-de-agUcar

Composigdo Imediata [Wt%]pase seca

Referéncia
Carbono Fixo Materiais VVolateis Cinzas

11,95 85,61 2,44 (JENKINS, BAXTER, et al., 1998)

(GARCIA-PEREZ, CHAALA, et al.,
16,30 82,10 1,60

2001)

11,94 84,78 3,28 (VARMA e MONDAL, 2017)
17,30 82,01 0,69 (VIRMOND, DE SENA, et al., 2012)
14,65 82,35 3,00 (LV, XU, etal., 2010)

Schuster, Loffler, et al. (2001) estabeleceram que uma determinada biomassa com mais
de 30% de umidade (base umida) afeta o processo de gaseificacdo, resultando em um volume

menor de gas produzido e com um maior conteudo de alcatrdo. Portanto, concluiram que o
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contetdo de umidade possui um impacto na eficiéncia térmica, quimica e global do processo
de gaseificagéo.

Schuster, Loffler, et al. (2001) realizaram o experimento com lascas de Fagus e 0
resultado para a composicdo do gas, eficiéncia do processo de gaseificacdo e poder calorifico

do gas em fungdo da umidade apresenta-se na Figura 17.
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Figura 17 — Composicédo do gas, eficiéncia e PCI versus contelido de umidade na biomassa. Fonte: Adaptado de
Schuster, Loffler, et al. (2001)

Conforme o problema apresentado, € recomendado que seja aplicado o processo de
secagem antes da biomassa ser inserida no gaseificador. Para este processo, para cada
quilograma de umidade na biomassa, sdo necessarios aproximadamente 2260 kJ de energia para
evaporacdo desta umidade.

2.4.2 Tamanho e massa especifica da particula de biomassa

Varios pesquisadores estabelecem o impacto direto da dimensdo e da massa especifica
da particula de biomassa sobre a produtividade do gas no processo de gaseificacao.

De Lasa, Salaices, et al. (2011) argumentam que a temperatura e a taxa de transferéncia
de calor na particula ttm uma influéncia vital na perda de massa da biomassa durante a

gaseificacdo, e a esta taxa de transferéncia de calor fluido-particula se da de forma excelente
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em particulas de dimensfes menores — isto devido a temperatura permanecer uniforme ao longo
de toda particula.

A utilizacdo de particulas de tamanho reduzido permitiu um aumento na conversao de
carbono, na quantidade de H> e uma reducéo na producdo de alcatréo (LUO, XIAO, et al., 2009)
(HERNANDEZ e ARANDA-ALMANSA, 2010) (RAPAGNA e DI CELSO, 2008).

Com relacdo a tolerdncia ao tamanho das particulas, os gaseificadores do tipo
Cocorrente e Contracorrente podem operar com particulas de tamanho até 51 mm; os do tipo
leito arrastado devem operar com particulas até 0,15 mm (DRIFT, BOERRIGTER, et al., 2004).
J& os reatores de leito fluidizado possuem uma tolerancia intermediaria, operando com
particulas menores que 6 mm (BASU, 2010).

Normalmente, a biomassa possui baixa massa especifica e uma estrutura porosa, que em
um processo de gaseificacdo resulta em um perfil de temperatura uniforme ao longo da
particula. Isto faz com que ocorra uma gaseificagdo homogénea e uma composicao uniforme
do gas produzido (SIKARWAR, ZHAO, et al., 2016).

Em biomassas mais densas, o gradiente de temperatura varia do exterior para o interior,
0 que resulta em acontecimentos simultaneos de secagem, pirdlise e gaseificacdo em diferentes
regides da particula. Consequentemente, um gas de composicdo ndo homogénea é obtido
(SIKARWAR, ZHAO, et al., 2016).

2.4.3 Material do leito

O comportamento das particulas sélidas em leitos fluidizados dependem sobretudo do
tamanho e massa especifica destas particulas. O estudo classico mais utilizado como referéncia
nas condigdes de fluidizagédo de particulas, foi o realizado por Geldart (1973).

No estudo, foram classificadas uma variedade de particulas sélidas baseado no Diametro
Médio de Sauter e na diferenca entre a massa especifica das particulas e a massa especifica do
fluido utilizado como agente de gaseificacdo; assim, as particulas foram caracterizadas em
quatro grupos.

As condicOes do experimento foram em condi¢Oes ambiente e utilizando o ar como
fluido e ainda assim, é muito Util para prever o comportamento da fluidizacdo e outras
propriedades como a presenca de bolhas, slugs, etc. Segundo Geldart (1973), as caracteristicas

de cada grupo séo:
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e Grupo A: Materiais deste grupo possuem pequeno didmetro médio das particulas
(dp<30um) e/ou baixa massa especifica (< 1,4 g/cm3). Fluid cracking catalysts (FCCs)
tipicamente estdo nesta categoria. Estes materiais sdo facilmente fluidizados em baixas
velocidades do gas sem a formagdo de bolhas. Em altas velocidades do gas, um ponto
de operacédo é alcancado quando bolhas comecam a surgir e esta velocidade minima de
regime de bolhas (Umb) é sempre maior que a velocidade minima de fluidizag&o;

e Grupo B: A maior parte das particulas deste grupo possuem didmetro médio entre 150
a 500 um e massa especifica entre 1,4 e 4 g/cm3. Para estas particulas, uma vez que a
velocidade minima de fluidizacdo é excedida, 0 excesso do gas aparece em forma de
bolhas. Bolhas em particulas deste grupo podem atingir tamanhos indesejaveis;

e Grupo C: Particulas deste grupo sdo geralmente menores que 30 um e sdo extremamente
dificeis de fluidizar, uma vez que as forcas inter-particulas sdo relativamente grandes
guando comparadas com aquelas resultantes da a¢do do gas. Em leitos com pequenos
didmetros, estas particulas facilmente d&o origem a canalizacdo (channelling);

e Grupo D: Estas particulas sdo ou de didmetros médio grandes ou de alta massa
especifica. Sao dificeis de fluidizar em leitos profundos. Possuem alta velocidade
minima de fluidizacdo, bolhas grandes e slugs podem ser formados. Se a distribuicéo

do gés é desigual, a formacao de canais preferenciais é esperada.

Posteriormente, surgiu um estudo similar realizado por Dixon (1981). Na Figura 18

estdo apresentados os dois ultimos estudos mencionados e as relagdes entre eles.
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T T T T J
20 50 100 200 500 1000 2000
dp (um)

Figura 18 — Classificacdo segundo Geldart (1973) e Dixon (1981). Fonte: Adaptado de Crowe (2006)



83

Uma forma alternativa de caracterizar o processo de fluidizacdo de particulas sélidas é
utilizar o fator de permeabilidade apresentado por Mainwaring e Reed (1987), ilustrado na
Figura 19.

Através deste fator, pode-se caracterizar experimentalmente as particulas do leito em
funcdo do comportamento da variacdo do gradiente de pressdo em funcdo da velocidade

superficial na condigdo anterior a fluidizacao.

>

Fator de Permeabilidade
Pf =ahb

b «— Agente de Gaseificacdo

Gradiente de Pressdo (AP/L)

Velocidade Minima de Fluidizagéo

>

Velocidade Superficial

Figura 19 — Fator de Permeabilidade. Fonte: (CROWE, 2006)

24.4 Temperatura

A temperatura no processo de gaseificacdo é um dos parametros que mais influenciam
as caracteristicas do gas produzido. Em geral, altas temperaturas aumentam a produtividade do
gas devido ao aumento da eficiéncia de conversdo do processo termoquimico.

Entretanto, em gaseificadores de leito fluidizado busca-se manter as temperaturas
abaixo de 1.000 °C para evitar a fusdo das cinzas e, consequentemente, o fenbmeno de
aglomeracéo (SIKARWAR, ZHAO, et al., 2016).

Segundo Gonzalez, Roman, et al. (2008), em temperaturas entre 750-800 °C, a natureza
endotérmica da reacdo de producéo de H> (reforma do vapor e reagdes gés-agua) resulta em um
aumento do contetido de Hz e reducéo no conteddo de CH4 devido ao aumento da temperatura.

Para temperaturas entre 850-900 °C, tanto a reacdo de reforma do vapor quanto a reacéo

de Boudouard predomina, o que resultou no aumento do conteudo de CO e a permanéncia do
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teor de H.. Alta temperatura também favorece a destruicdo e reforma do alcatrdo,
consequentemente o0 aumento da produtividade do gés.

Ainda conforme Gonzalez, Roman, et al. (2008), foi também observado que a relacao
CO/CO2 aumentou de 0,85, em 700 °C, para 2,7, em 900 °C, em dois segmentos: na faixa de
700-800 °C, a inclinacédo foi 0,0067 e, quando a temperatura ultrapassou 800 °C, este valor
passou para 0,0113.

O fato descrito anteriormente mostrou o dominio da reacdo de Boudouard em altas

temperaturas. A Figura 20a e Figura 20b ilustra os efeitos descritos acima.
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Figura 20 — (a) Concentragdo de gases e (b) relacdo CO/CO; em fun¢do da temperatura. Fonte: Adaptado de
Gonzalez, Roman, et al. (2008)

Uma observacdo importante com relacdo a Figura 20a é o aspecto visual de reducéo de
H> com relacgdo a fragdo molar; na verdade o que ocorreu no estudo em questdo foi o seu teor
permanecer constante em funcdo do aumento da temperatura, entretanto, a reducdo da fracao
molar ocorre devido ao efeito do aumento significativo de CO, por exemplo, que gera um
aumento da producdo total de gas.

Na Figura 21 apresenta-se o perfil tipico de temperatura ao longo da altura do reator de
um GLFB para diferentes valores de ER. Nesta figura, € importante destacar a confirmacéo de

uma regido isotérmica no leito — em destaque em vermelho.
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Figura 21 — Perfil tipico de temperatura ao longo da altura de um GLFB. Fonte: Adaptado de Kaewluan e
Pipatmanomai (2011)

No estudo de Chang, Chang, et al. (2011), apresentaram-se 0 aumento de H> em funcéo
da temperatura, mantendo-se 0 ER constante para a gaseificacdo do bagaco de cana-de-agucar.
Atraveés da Figura 22, pode ser observado a varia¢do de H> em funcdo da temperatura para ERs
de 0,29 e 0,34, e vale destaque para o ganho significativo de produtividade (dado em m3/kg de

biomassa) deste elemento na temperatura de 900 °C com S/B em 0,5.
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Figura 22 — (a) Produtividade de H, (ER 0,29 e 0,34) e (b) inserindo S/B de 0,5 em funcdo da temperatura.
Fonte: Adaptado de Chang, Chang, et al. (2011)

Boateng, Walawender, et al. (1992) reportaram que com um aumento na temperatura de
gaseificacdo de 700 °C para 800 °C, a produtividade do gas, o PCS, a eficiéncia na conversdo
de carbono e conteddo de H> aumentaram, enquanto que o contedo de CH4, CO e CO>
reduziram. Como né&o foi atingida a faixa de temperatura entre 850-900 °C, ndo permitiu que a
reacdo de Boudouard predominasse; o que justifica a reducdo de CO e ndo o seu aumento.

A Figura 23 ilustra um resumo da influéncia da temperatura com relacdo ao poder

calorifico, producdo de alcatrdo e conversdo do char.

Maior — — PCI —- \Menor

Maior —s—— AlCatr§Q = \lenor

Conversao
do Char

MENOI Sr—— —p  \Maior

700 800 900 1000

Temperatura (°C)

Figura 23 — Influéncia da temperatura no PCI, produgdo de alcatrdo e conversdo do char. Fonte: Adaptado de
Molino, Chianese e Musmarra (2016)

Especificamente com relacdo a producdo do alcatrdo, determinadas faixas de
temperatura favorecem a producédo de diferentes constituintes deste elemento, como pode ser

visto na Figura 24.
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Figura 24 — Influéncia da temperatura na produgdo de diferentes componentes do alcatrdo. Fonte: Adaptado de
Molino, Chianese e Musmarra (2016)

Cao, Wang, et al. (2006) realizaram um estudo em um gaseificador de leito fluidizado
duplo estagio onde é analisada a producéo de alcatrdo ora variando-se a temperatura do leito e
mantendo a temperatura do freeboard constante, ora variando a temperatura do freeboard e
mantendo a temperatura do leito constante, e por Gltimo variando também as duas temperaturas.

Na Figura 25 encontram-se os resultados do estudo para o caso descrito acima,
destacando que nos testes apresentados a produgdo minima do alcatrdo alcancada foi de 10
mg/Nm3. Outro fator que merece destaque é a importancia da temperatura na regido do
freeboard na reducdo do alcatrdo; temperaturas elevadas nesta regido exerce maior influéncia

na reducdo do alcatrdo do que elevadas temperaturas na regido do leito.
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Figura 25 — Relacdo da producéo de alcatrdo em funcdo da temperatura de diferentes regifes do gaseificador.

Fonte: Adaptado de Cao, Wang, et al. (2006)
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Através do estudo de Abdoulmoumine, Kulkarni e Adhikari (2014), o qual foi realizado

em um gaseificador de leito fluidizado, uma analise da temperatura na producéo de alcatrédo foi

realizada e o seu resultado encontra-se na Figura 26. Para esta analise, o0 ER foi mantido em

0,25 e a variagdo da temperatura foi realizada através de resisténcias elétricas.
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Figura 26 — Influéncia da temperatura na producéo do alcatrdo. Fonte: Abdoulmoumine, Kulkarni e Adhikari
(2014)

Conforme ja visto, no processo de gaseificacdo podem conter outros contaminantes
além do alcatrdo; no estudo de Abdoulmoumine, Kulkarni e Adhikari (2014) também consta
uma analise avaliando a influéncia da temperatura no teor de contaminantes no gas produzido;
os resultados apresentam-se na Tabela 20.

Os valores apresentados foram obtidos variando-se a temperatura entre 790-1078 °C
para um ER constante de 0,25 — 0 aumento da temperatura mantendo-se o ER constante foi
realizado através de resisténcias elétricas.

Tabela 20 — Producéo de contaminantes em fungdo da temperatura. Fonte: Adaptado de Abdoulmoumine,
Kulkarni e Adhikari (2014)

Temperatura [°C]

790 934 1078

H2S 0,13 0,16 0,17

Produtividade NHs 1,63 1,47 1,00
[Ma/Kgviomassa secal HCN 0,24 0,26 0,14
HCI 13,63 8,89 n.d.

*n.d.: ndo determinado pela resolucdo do equipamento utilizado para medicéo.

Com relagcdo a influéncia da temperatura na fluidizagdo, este pardmetro exerce

influéncia nas velocidades de minima fluidizacdo e terminal conforme Figura 27.
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Figura 27 — Influéncia da temperatura em U € Ut. Fonte: (YANG, 2003)

245 Pressao

Os gaseificadores também podem operar pressurizados. A vantagem de se utilizar o
equipamento nesta condicao esta no caso em que se requer o0 uso do gas comprimido apds sua
geracdo — como em uma turbina a gas, por exemplo.

Em um gaseificador de leito fluidizado borbulhante pressurizado, Kitzler, Pfeifer e
Hofbauer (2011) realizaram um experimento em que uma das analises foi, sob o ER constante
de 0,3 e utilizando o ar com agente de gaseificacdo, analisar a influéncia da variacdo de
temperatura e pressdo na composicao do gas de saida.

Foi relatado que as maiores concentra¢des de H» se deram nas condicfes de temperatura
entre 820-860 °C e presséo entre 2,5-3,5 bar. Em condigdes de alta temperatura (850-900 °C) e
pressdo (1-2 bar), ocorreram as maiores concentracdes de CO; na situacdo oposta, entre 750-
790 °C e 3-4 bar, houveram as maiores concentracbes de CO.. Para o CHa, as maiores
concentracdes foram obtidas em temperaturas moderadas (820-840 °C) e alta pressdo (aprox.
5-5,5 bar).

Um resultado similar ao descrito acima, relacionando a tendéncia da composigédo do gas
em fungdo da pressdo é também apresentado por Sharma (2008) e Raibhole, Phadke, et al.
(2013).

Com relacdo a influéncia da pressdo na fluidizacdo do leito, este parametro exerce

influéncia em Ums e U conforme Figura 28.
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Figura 28 — Influéncia da pressdo em Unr e Ut Fonte: Adaptado de Yang (2003)

2.4.6 Tipo do reator e agente de gaseificacéo

O desempenho do processo de gaseificacdo possui relagdo direta com outros dois
parametros: o tipo do reator e o agente de gaseificacdo utilizado. Na literatura existem muitos
dados divergentes, assim, neste item serd exposto alguns valores encontrados.

A Tabela 21 apresenta alguns indicadores de desempenho de diferentes tipos de reatores
— no estudo de referéncia ndo continha as condi¢6es de operacao.

Tabela 21 — Indicadores de desempenho de diferentes gaseificadores. Fonte: (LA VILLETTA, COSTA e
MASSAROTTI, 2017)

Tipos de Gaseificadores

Indicador
Contracorrente Cocorrente LFB* LFC**
Producdo especifica de gas [Nm3/kgviomassal - 2,0-3,3 1,90-2,46 2,50-2,65
Conversdo de carbono [%)] - 91-98 76-91 86-97
Eficiéncia a frio [%] 40-60 52,2-65 50-60 46-66
PCI [MJ/Nm?3] 5-6 4,2-57 3,3-5,3 3,6-4,0
Alcatrdo [g/Nm3] 20-100 0,1-1,2 1-15 1-15
Particulados [g/Nm3] 0,1-10 0,1-0,2 2-20 10-35

* Leito Fluidizado Borbulhante; ** Leito Fluidizado Circulante.

Na Tabela 22, apresentam-se as caracteristicas do gas produzido com relacdo ao agente
de gaseificacdo utilizado, entretanto, sem detalhes de concentracfes das misturas e vazédo de

biomassa de entrada.
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Tabela 22 — Outras caracteristicas do gas produzido por diferentes gaseificadores e agentes de gaseificacéo.
Fonte: (DIN e ZAINAL, 2016)

Qualidade do gas

Agente PCI Eficiéncia a

Gaseificador Oxidante (MJ/Nm?) frio (%) gfstﬁ;’ Pa(r;i/?\lljllr?gos Cinzas
LFC Ar/\apor/O, 4,5-13 89 4-20 8-100 Alto
LFB Ar/Vapor/O; 3,7-8,4 89 3,7-62 20-100 Alto
LFD Vapor 14,2-18,1 90-95 0,2-2 8-100 Alto
Contracorrente Ar 5,5-6 90-95 30-150 0,1-3 Alto
Cocorrente Ar 4,5-5,5 85-90 0,01-5 0,02-8 Baixo
Fluxo Cruzado Ar ~5 * 0,01-1 * Alto
Leito Arrastado 02 8,8-9,3 80 0,01-4 * Baixo

Na Tabela 23, encontra-se o teor de H2 e CO e de outros indicadores com relagdo aos
diferentes agentes de gaseificacdo utilizados, com relacdo ao gaseificador de leito fluidizado
borbulhante apenas. Vale o destaque para o detalhe da especificagdo da mistura dos agentes de
gaseificacdo, porém, falta a informacdo da vazdo de entrada de biomassa.

Tabela 23 — Desempenho de um GLFB com diferentes agentes de gaseificacdo. Fonte: (COUTO, ROUBOA, et
al., 2013)

Agentes de gaseificagédo
Ar (ER=0,3) Ar + Vapor (S/B =0,9) Vapor + Oy *

Composicéo do gas [%6vol.]base seca

H> 8-10 53-54 25-30
CoO 16-18 21-22 43-47
Produtividade
Alcatrdo [g/m3] 2-20 30-80 4-30
Concentracdo do alcatrdo [g/Kgdar] 6-30 70 8-40
Produtividade do gas [M?3seco/KQdar] 1,7-2,0 1,3-1,4 1,0-1,1
PCI [MJ/m®]pase seca 4,5-6,5 12,7-13,3 12,5-13,0

daf: base seca e livre de cinzas ; * Vapor + O2: [(H20+02)/kge] = 0,9.

Dois trabalhos experimentais que valem um comparativo é o elaborado por Corréa Jr,
Zhang, et al. (2019), realizado na Universidade Federal de Itajubd, com o de Cordiner, De
Simone e Mulone (2012). Os resultados estdo apresentados na Tabela 24 e os dois estudos foram

realizados apenas utilizando o ar como agente de gaseificacéo.
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Os resultados realizados na Universidade Federal de Itajuba apresentaram resultados
similares nos componentes Hz, CO e N2, obtendo diferencas nos teores de CH4 e CO». Valores
elevados de CO; e valores reduzidos de H> e CO séo caracteristicas tipicas de operagdo com
ER elevado, o que ndo pode ser confirmado uma vez que ndo € explicitado no estudo de

referéncia.

Tabela 24 — Comparativo entre dois estudos experimentais de gaseificacao

Elementos [%vol.] presentes no gas
Referéncia

H> CO CH4 CO; N2 CoHa

5,10 13,40 1,80 22,00 57,70 - (CORREA JR, ZHANG, et al., 2019)
313 725 0108 10,5-12,7 43-75 0,1-2 (CORDINER, DE SIMONE e MULONE, 2012)

2.4.7 Razao vapor/biomassa (S/B)

Fornecer vapor como agente de gaseificacdo aumenta a presséo parcial de H2O dentro
do reator, o que favorece as reacdes de gas-agua shift e a reforma do metano, resultando no
aumento da producdo de H. Entretanto, a temperatura de gaseificacdo necessita ser alta o
suficiente (acima de 750-800 °C) para ser favoravel a ocorréncia das reacdes quimicas
(KUMAR, ESKRIDGE, et al., 2009) (LUCAS, SZEWCZYK, et al., 2004) (GUPTA e
CICHONSKI, 2007).

Outra observacdo é a de que um aumento na relacdo S/B também leva a uma melhora
da eficiéncia de conversdo da biomassa e reducdo do contetdo de alcatrdo (MASCHIO,
LUCCHESI e STOPPATO, 1994).

Nos resultados experimentais apresentados por Lv, Xiong, et al. (2004), foi feita uma
variacdo de S/B de 0 a 4,04 e foi observado que com S/B maior do que 2,7, a composigéo do
gas nédo altera significativamente; porém, com S/B variando até 1,35, o contetido de CO ¢
reduzido e o de CH4, CO2 e CzHs aumentam. Com S/B entre 1,35-2,7, CO, CHs e CzH4
reduziram gradualmente, enquanto que CO2 e Hz aumentaram de forma moderada.

O aumento moderado de H> com a injecdo de vapor também pode ser visto no estudo
desenvolvido por Anil, Rupesh, et al. (2016), onde foi desenvolvido uma modelagem em CFD
para a simulacdo de um processo de gaseificagdo. O resultado para a influéncia de S/B na
composi¢do do gas de saida esta apresentado na Figura 29.

Com relacdo ao CO e CO», pode-se perceber a reducdo e aumento, respectivamente, em

funcdo do aumento da relacdo S/B dentro dos limites analisados. Neste estudo, foi observado



94

também a influéncia da temperatura do vapor nas composi¢Ges de H,, CO e CO2, cujos
resultados estdo apresentados na Figura 30. Pode-se perceber que o aumento de H> e CO com
a temperatura tende a estabilizar, o que ndo acontece com a reducdo de CO2 — que com o

aumento da temperatura do vapor apresenta reducgdes significativas.
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Figura 29 — Resultado da modelagem em CFD em fungdo da varia¢do de S/B. Fonte: Adaptado de Anil, Rupesh,

et al. (2016)
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Figura 30 — Resultado da modelagem em CFD considerando diferentes temperaturas do vapor. Fonte: Adaptado
de Anil, Rupesh, et al. (2016)

No estudo realizado por Fremaux, Beheshti, et al. (2015), foi analisado em um GLFB a
influéncia apenas do vapor como agente de gaseificacdo — com resisténcias elétricas para
manter 0 aquecimento na gaseificacao de residuos de madeira.

Com relagdo a producdo de Hy, foi relatado que na temperatura de 900 °C, quando a
relacdo S/B atinge 0,6 o teor de H2 permanece constante mesmo aumentando-se esta relagéo; o
mesmo aconteceu com 800 °C, porém, na temperatura de 700 °C, h4 um aumento gradual no
teor de H; até a relagéo S/B atingir 0,9.

Ainda segundo Fremaux, Beheshti, et al. (2015), foi também relatado a influéncia da
relacdo S/B no teor de alcatrdo; na medida em que a relagdo S/B foi aumentada, foi observado
uma reducdo suave no teor deste elemento. Na Figura 31 e Figura 32 estdo apresentados 0s

resultados descritos anteriormente.
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Figura 31 — Teor de H, em fun¢do da relacdo S/B. Fonte: Adaptado de Fremaux, Beheshti, et al. (2015)
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Figura 32 — Teor de alcatrdo em funcédo da relacdo S/B. Fonte: Adaptado de Fremaux, Beheshti, et al. (2015)

2.4.8 Razao de equivaléncia (ER)

A Razdo de equivaléncia (ER) € definida, no processo de gaseificacdo, como a relagédo
entre o fluxo de ar fornecido no processo com relagéo ao fluxo de ar requerido para a combustédo
estequiométrica da biomassa. Esta rela¢do indica a extensdo da combustdo parcial (KUMAR,
JONES e HANNA, 2009).

Com relagéo a definigdo anteriormente descrita, vale destacar duas observacdes: (i) € o

inverso da Razao de Equivaléncia definida em processos de combustéo, apresentada por Moran
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e Shapiro (2004); (ii) como o ER possui relacdo com o fluxo de ar fornecido, possui relagéo
direta com a velocidade superficial.

Variando-se a quantidade de O> fornecido, o fluxo de ar controla o grau da combustéo,
que por sua vez afeta a temperatura de gaseificacdo. Um alto fluxo de ar resulta em alta
temperatura e reduz o tempo de residéncia.

Entretanto, um ER proximo da condi¢do de combustdo resulta em uma reducdo no
conteudo energético do gas produzido (KUMAR, JONES e HANNA, 2009). O aumento do ER
provoca também um aumento linear da temperatura do leito, desde que se mantenha constante
a taxa de fornecimento de biomassa (DE LASA, SALAICES, et al., 2011). Esta relacéo linear
pode ser vista na Figura 33.
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Figura 33 — Relacéo linear entre ER e temperatura. Fonte: Adaptado de Wang, Yoshikawa, et al. (2007)

Ainda relacionando ER e temperatura, Wang, Yoshikawa, et al. (2007) demonstraram
qgue com um aumento do ER de 0,16 a 0,26, além do aumento da temperatura do leito e do
freeboard, houve também maior producdo do gas e aumento do seu PCS, com um aumento da
eficiéncia a frio de 57% para 74%.

Em gaseificadores do tipo Downdraft, € recomendada a operagdo com ER em torno de
0,25; ja para gaseificadores de leito fluidizado, este valor passa para 0,26. Na pratica,
gaseificadores operam com ER na faixa de 0,2-0,3 (SIKARWAR, ZHAO, et al., 2016).

Entretanto, nos estudos experimentais com gaseificadores de leito fluidizado
borbulhante de bancada tem sido apresentados opera¢Ges com ER mais elevado. Nos resultados
apresentados por Makwana, Joshi, et al. (2015), o GLFB opera com ER entre 0,30-0,33, com
melhor desempenho com relacéo a eficiéncia a frio para ER de 0,30.
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No estudo de Kaewluan e Pipatmanomai (2011), o ER utilizado é na faixa de 0,32-0,43,
onde o limite minimo de 0,32 foi determinado experimentalmente para que o GLFB operasse
continuamente sem o auxilio das resisténcias elétricas.

Na modelagem desenvolvida por Sharma (2008), uma das analises relatadas é variacéo
da eficiéncia da conversdo termoquimica (eficiéncia a frio) em funcéo do ER, para a mesma
biomassa com diferentes teores de umidade (em % de massa); estes resultados estdo

apresentados na Figura 34.
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Figura 34 — Eficiéncia a frio em funcéo do ER para a mesma biomassa com diferentes teores de umidade. Fonte:
Adaptado de Sharma (2008)

Com relacdo a influéncia do ER na composicdo do gas produzido pelo processo de
gaseificacdo, Narvéez, Orio, et al. (1996) observaram que H: e fragdes de CO sdo inversamente
proporcionais. Altos valores de ER resultaram em baixas fragdes de H2 e CO, com aumento do
conteudo de CO»; desta maneira, o poder calorifico é reduzido.

Lv, Xiong, et al. (2004) reportaram que com 0 aumento em ER de 0,19-0,27, o contetdo
de H2 apresentou pouca variagdo, ao contrario da producdo de gas que aumentou.

Para ilustrar as descri¢Ges anteriores, com relacdo ao efeito do ER na composicdo do
gas, no trabalho desenvolvido por Anil, Rupesh, et al. (2016) foi obtido esta relacéo através da
modelagem em CFD e o resultado apresenta-se na Figura 35.

No estudo de Abdoulmoumine, Kulkarni e Adhikari (2014), em um gaseificador de leito
fluidizado, foi avaliado a influéncia do ER no teor de contaminantes do gas produzido; os
resultados encontram-se na Tabela 20. Os valores apresentados foram obtidos sob a temperatura
constante de 934 °C e variando-se 0 ER de 0,15 a 0,35.
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Figura 35 — Composicdo do gas em fun¢do do ER. Fonte: Adaptado de Anil, Rupesh, et al. (2016)

Tabela 25 — Producéo de contaminantes em fungéo do ER. Fonte: Adaptado de Abdoulmoumine, Kulkarni e
Adhikari (2014)

ER
0,15 0,25 0,35
H.S 0,18 0,16 0,15
Produtividade NH; 1,76 1,47 1,54
[Ma/Kgbiomassa seca] HCN 0,24 0,26 0,26
HCI 11,51 8,89 0,28

Quanto maior o valor de ER, a tendéncia é a de haver menor quantidade de alcatrdo
presente no gas devido a alta disponibilidade de O> para reacdo com as espécies volateis, uma
vez que estes estdo diretamente relacionados com a producdo de alcatréo.

Abdoulmoumine, Kulkarni e Adhikari (2014) também relataram este efeito, o qual

encontra-se na Figura 36 — esta analise também foi feita na temperatura constante de 934 °C.
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Figura 36 — Influéncia do ER na producéo de alcatrdo. Fonte: Adaptado de Abdoulmoumine, Kulkarni e
Adhikari (2014)
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3 Capitulo 3 — Projeto do Gaseificador de Leito Fluidizado Borbulhante

De forma geral, o projeto do reator foi baseado na analise de duas regides: o leito, de
forma que as dimensdes desta regido no reator seja capaz de abrigar o leito estatico e na
condigéo de operagédo (expandido); e a regido do freeboard, de forma que a altura do reator
nesta regido ndo permita que particulas de carbono ndo convertido escapem juntamente com o
gas gerado.

Todo o processo de dimensionamento do GLFB, bem como o do sistema de limpeza do
gas realizado por um ciclone e da placa de distribuicdo, é descrito neste capitulo. Um
fluxograma com uma visao geral sobre as etapas deste processo estd apresentado na Figura 37.

Uma vez que foi necessario o calculo de propriedades termodinamicas, as quais variam
com relacdo a temperatura e pressao, foi utilizado o complemento Coolprop® para Excel® e
Matlab®, para auxilio dos célculos. Sua sintaxe é realizada da seguinte maneira (no caso do
Matlab®, deve-se apenas trocar o sinal de igualdade por CoolProp.):

e Massa Especifica: ‘=PropsSI( "Dmass" ; "T" ; Top; "P" ; Pop; "HEOS::i")’;
e Viscosidade Dindmica: ‘=PropsSI( "V" ; "T" ; Top; "P"; Pop; "HEOS::i")".

Onde:
Top — temperatura de operagéo [K];

Pop — pressédo de operacgéo [Pa];

i —elemento (AIR para o ar; WATER para o vapor e OXYGEN para o0 oxigénio).
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Figura 37 — Fluxograma das etapas de projeto do GLFB

3.1 Defini¢es iniciais de projeto

100

O objetivo da utilizacdo do processo de gaseificacdo neste trabalho é voltado para que

0 gés esteja na condi¢do mais proxima do ideal para uso no processo de Fischer-Tropsch. Nesta

etapa de projeto do gaseificador, ficou constatado que o possivel de ser realizado fica limitado

a projetar o equipamento para a condi¢édo de operagdo com a relagdo Ho/CO a mais proxima de

dois possivel.

Com relagdo as dimensBes do equipamento, buscou-se projetar aquele que fosse

caracterizado como em escala de laboratério. Logo, com base na revisdo bibliografica dos

gaseificadores de bancada, foi escolhido um equipamento que tivesse dimensdes similares aos

de poténcia termica de aproximadamente 40 kW, (Tabela 8).
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Com base neste parametro e como a biomassa a ser utilizada é o bagago de cana-de-
acucar, para a etapa de testes foi assumido que sera possivel alcangar o teor de 12% de umidade
(13,63% base seca) no processo de secagem da biomassa, onde segundo Garcia (2013), para
este teor de umidade o bagaco apresenta o PCI de 14,87 MJ/kg. Por fim, atraves da equacdo 99

foi obtido a vazado massica necessaria deste combustivel.

B 40.000 W
"~ 14.870 x 103 ] /kg

Pt=7lePCIlz% o'om =9,7z10kg/h (99)

Onde:

P, — Poténcia térmica [W];
m — fluxo massico de bagaco de cana-de-aglcar [kg/h]base seca;

PCl,3 630, — poder calorifico inferior com 13,63% de umidadenase seca [J/KQ];

Com relacdo a outro parametro que é necessario ser definido previamente é a relacdo
S/B. Assim, a utilizacdo deste parametro em 0,6 foi devido ao estudo realizado por Fremaux,
Beheshti, et al. (2015), onde foi observado que a influéncia isolada do vapor no processo de
gaseificacdo possui um limite de produtividade de H> com relacdo a variagdo de S/B na
temperatura de 900 °C.

Foi observado que a producdo de hidrogénio atingiu um valor maximo em torno da
relacdo S/B igual a 0,6 e se manteve constante mesmo quando este parametro foi aumentado —
conforme mostra a Figura 31.

Ao apresentar os parametros de saida, 0 modelo matematico utilizado neste trabalho
apresenta os resultados para variadas Razdes de Equivaléncia. Foi observado na revisdo
bibliografica (item 2.4.8), que para os GLFB de bancada para operagdo autotérmica séo
utilizados ERs maiores — préximos a 0,30.

Portanto, foi selecionado para este projeto as variaveis de saida calculadas para ER
proximos de 0,3 onde a relacdo Ho/CO fosse a mais proxima de dois. Assim, o valor do ER que

atendeu a condicéo estabelecida foi o valor de 0,30.
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3.2 Composicéo da biomassa

Para a composicdo elementar da biomassa a ser utilizada no projeto do GLFB, foi
adotada a composicdo obtida por Varma e Mondal (2017).

A justificativa desta escolha é devido a composicdo apresentada na Tabela 18 pelo
estudo de referéncia ser dada justamente de acordo com os elementos C, H, O, N e S —
pardmetros requeridos como dados de entrada do modelo matemético adotado neste trabalho.

Outra variavel requeria como parametro de entrada no modelo matematico é o teor de
cinzas, e para coeréncia, foi também utilizado o valor obtido por Varma e Mondal (2017),
apresentado na Tabela 19. Logo, os valores utilizados apresentam-se na Tabela 26.

Tabela 26 — Composi¢do elementar e teor de cinzas do bagago de cana-de-agUcar utilizada no projeto. Fonte:
Varma e Mondal (2017)

COfT'IpOSi(;é.O elementar [Wt%]base seca e livre de cinzas Cinzas [Wt%]pase seca
C H 0] N S A
44,86 5,87 48,97 0,24 0,06 3,28

3.3 Modelo matematico utilizado e seus resultados

Para obter os parametros temperatura de gaseificacdo e vazdo volumétrica do gas
produzido e do agente de gaseificacdo, necessarias para o dimensionamento do gaseificador,
foram fornecidas as seguintes variaveis de entrada de acordo com as defini¢Bes iniciais de

projeto para serem utilizadas no Modelo de Equilibrio Termodinamico:

e composicdo elementar (Tabela 26);

e umidade da biomassa (base Umida): 12%;

e relacdo Vapor/Biomassa (S/B): 0,6 (vapor superaquecido: 600 °C / 101.325 Pa);
e composicdo do ar (OP): 21% Oz — 79% Na;

e vazdo massica de biomassa seca: 10 kg/h.

Como o GLFB é caracterizado para operar na pressao atmosférica, em todas as
propriedades termodinamicas foram utilizadas a pressdo atmosférica. Logo, a partir das
variaveis de entrada foram obtidas as variaveis de saida apresentadas na Tabela 27.
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Tabela 27 — Variaveis de saida fornecidas pelo modelo termodinamico de equilibrio

Pardmetro Valor
ER 0,30
Temperatura de gaseificacdo [°C] 825,46
Poténcia Térmica [KW1] 31,61
Vazéo vol. do gas produzido [Nm3/h]smido 37,43
PCI do gas produzido [MJ/Nm?3] 4,10
Eficiéncia a frio [%] 70,48
Vazdo vol. dos agentes de gaseificacdo Ar 11,48
(Mistura Ar + Vapor Superaquecido 600 °C)
[NM/h] Vapor 7,46
H> 17,27
(6{0) 8,71
] iid CO, 14,51
Composigdo do gés produzido
[% VOl Joase mica e 224
N2 28,24
SO, 0,01
H20 29,02
Relacdo H,/CO 1,98

3.4 Material do leito

O material do leito a ser utilizado € determinante para as condicGes de fluidizacdo. Foi
escolhida a areia basicamente composta de silica. A areia escolhida foi a chamada areia normal
brasileira, fornecida pelo Instituto de Pesquisas Tecnologicas (IPT), o qual fornece areia
padronizada (ABNT NBR 7214:2015) basicamente composta de silica para ensaios de cimento.

Para o didametro médio das particulas da areia (silica), foi definido o valor de 0,6 mm de
didametro médio das particulas — produto definido como areia média fina pelo fabricante.

A quantidade de areia foi selecionada de forma que a altura do leito estatico seja 20 cm;
este valor € intermediario entre o intervalo de 15-30 cm, apresentado no estudo de Manya,

Séanchez, et al. (2006). Limites entre 0,5-3 de acordo com a relagdo entre altura do leito estatico
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e diametro do leito (H/Dy) foram analisados no estudo desenvolvido por Escudero e Heindel

(2011). Rozainee, Ngo, et al. (2008) utilizaram 0,5.Dp.

Logo, um resumo das propriedades da areia selecionada esta apresentado na Tabela 28.

Com relacéo a esfericidade, foi adotado um valor médio de 0,75 conforme apresentado em Basu

(2006), uma vez que este dado ndo é fornecido pelo IPT.

Tabela 28 — Propriedades e caracteristicas da areia utilizada para o material do leito

Pardmetro Valor Referéncia
Altura do leito estatico [m] 0,20
Diametro medio das particulas [mm] 0,6 Fabricante (IPT)
Massa especifica [kg/m3] 2.660 (DUTRA, DE SOUZA, et al., 2014)
Massa especifica aparente [kg/m?] 1.500 (DUTRA, DE SOUZA, et al., 2014)
Esfericidade [-] 0,75 (BASU, 2006)

3.5 Agente de gaseificacdo

O agente de gaseificacdo utilizado na condi¢cdo nominal de projeto forma uma mistura

gasosa (vapor + ar), assim, a massa especifica e viscosidade dindmica foram calculadas

conforme as equacGes 100 e 101, respectivamente. De acordo com a temperatura de

gaseificacdo (Tabela 27) e pressdo atmosférica, tem-se 0s seguintes resultados:

n
Py = ) Xipi =027 kg/m? (100)
i=1

u, = i1 Xitti/ M;
P o
e Xiy M;

Onde:

py — Massa especifica da mistura gasosa [kg/m?];

p; — massa especifica do elemento i da mistura;

Xi — fragdo molar do elemento i da mistura;

1g — Viscosidade dinamica da mistura gasosa [Pa.s];

= 4,45.107° Pa.s (101)

u; — viscosidade dindmica do elemento i da mistura [Pa.s];
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Mi — peso molecular do elemento i da mistura [kg/kmol].

3.6 Porosidade do leito na condi¢do de minima fluidizacéo

Para a porosidade do leito, na condi¢do de minima fluidizac&o, os resultados através das
duas formas de calculo citadas neste trabalho, de acordo com as equagfes 24 e 25, apresentam-

se na Tabela 29.

Tabela 29 — Resultados para a porosidade do leito na condi¢do de minima fluidizacéo

Resultado Meétodo de Calculo
0,49 (BROADHURST e BECKER, 1975)
0,46 (WEN e YU, 1966) ; para Re,,,r < 20

Um ponto que vale destacar é que o modelo proposto por Wen e Yu (1966) ndo ¢ afetado
pela temperatura, uma vez que é uma relacdo empirica dependente apenas da esfericidade.

J& a relacdo proposta por Broadhurst e Becker (1975), se mostra mais abrangente,
dependendo de fatores os quais variam com temperatura e pressao e foi utilizado para o calculo

da velocidade minima de fluidizacdo que necessita deste parametro.

3.7 Velocidade minima de fluidizacéo

A velocidade minima de fluidizacdo foi calculada de acordo com diversos estudos,
conforme apresentado na Tabela 30. Entretanto, foi definido para o projeto o uso do resultado
segundo o modelo proposto por Kunii e Levenspiel (1991) — o mais comum encontrado na

literatura e baseado no modelo proposto por Ergun (1952).

Tabela 30 — Resultados para a velocidade minima de fluidizagdo (continua)

Resultado — Ums [cm/s] Referéncia da forma de célculo
15,23 (CARMAN, 1937)
16,02 (DOICHEV e AKHMAKOV, 1979)
13,66 (YATES e LETTIERI, 2016)

14,90 (WU e BAEYENS, 1991)
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Tabela 30 — Resultados para a velocidade minima de fluidizacdo (concluséo)

Resultado — Ut [cm/s] Referéncia da forma de célculo
12,69 (WEN e YU, 1966)
18,29 (KUNII e LEVENSPIEL, 1991)

3.8 Calculo do didmetro do leito e velocidade superficial

A velocidade superficial foi obtida a partir da sua definicdo, conforme equacéo 45. Para
a vazdo volumétrica de projeto, Us foi calculado utilizando para o parametro da vazdo
volumeétrica, a média entre a vazdo volumétrica do gas produzido e a vazdo volumétrica dos
agentes de gaseificagdo — conforme recomendacédo no estudo de Alemu Asfaw (2013).

Para obter a vazdo média na condicdo de operacdo, foi necessario a conversdo desta
vazdo média das condicGes normais (0 °C e 1 atm) para a condicdo de operacdo (825,46 °C),
realizada conforme equagdo 102. Uma condicdo de projeto assumida foi a operacdo do

gaseificador em pressao atmosférica.

_ PNTop QN (102)
P BTy

Onde:

Qop — vazdo volumétrica de projeto na condi¢do de operacdo [m3/h];
Pn — presséo na condicdo normal [atm];

Pop — presséo na condigdo de operacédo [atm];

Top — temperatura na condicdo de operacéo [K];

Tn — temperatura na condi¢do normal [K];

Qn — vazdo volumétrica média na condigdo normal [Nm3/h].

Desta maneira, para a vazdo de 113,35 m?h (28,18 Nm?/h) na condig&o de projeto, foi
calculado um valor para o didmetro interno do leito de forma que Us fosse 2 vezes o valor de
Ums considerado — obtido através do modelo de Kunii e Levenspiel (1991). Desta maneira, Dy

foi calculado através da equagdo 103:
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2
D, = v _ 33,1 - 32 cm (valor adotado) (103)
T[Umf

Para atender as condicdes descritas anteriormente, o valor calculado foi de 33,1 cm;
entretanto, foi adotado o valor de 32 cm, uma vez que € o valor comercial para tubos de inox
AISI 316 mais proximo (baseado no fabricante Elinox).

Para o Dp = 32 cm, o resultado para Us é apresentado a seguir:

Us; =39,15cm/s

Através da relacdo entre o resultado de Us e o resultado para Ums adotado, de 18,29 cm/s,
indica que o reator esta previsto para operar com uma velocidade superficial de 2,14Umt.

Vale observar que ao mencionar Us através de um multiplicador a Ums, este
multiplicador é conhecido em alguns estudos como Numero de Fluidizacao; é definido como a
razdo Us/Ums e pode ser visto em Kitzler, Pfeifer e Hofbauer (2011) e Johari, Hashim, et al.
(2011), por exemplo. Desta forma, pode-se dizer que o reator esta previsto para operar com o

Numero de Fluidizacdo de 2,14.

3.9 Velocidade terminal (U;)

Buscando-se determinar U, 0 método iterativo deve ser utilizado para alguns modelos
que necessitem do C,4, uma vez que Re = f(U;) e C; = f(Re), e 0 método iterativo pode ser
realizado através do fluxograma da Figura 38.

Para o célculo da velocidade terminal, foram utilizados os modelos citados no item 2.3.3
e as rotinas para os calculos iterativos, quando necessarios, foram desenvolvidas no software
Matlab®. Os célculos iterativos foram necessarios para os modelos de Howard (1989), Clift,
Grace e Weber (1978) e Haider e Levenspiel (1989); e os resultados encontram-se na Tabela
31.



Assumir uma tolerancia para o erro

v

Valor de U=Ug @iniciay para a primeira
iteracio

v
d,p, U
_ %Py
Ha
v
Calcula-se Cg4 conforme intervalo limite em
funcio de Re
v
U

incrementado -
4d,(p, — Pr)g
U= [———F—
3p7Ca

108

Nio Sim s U =U
Figura 38 — Fluxograma do célculo iterativo de U;
Tabela 31 — Resultados para a velocidade terminal (continua)
Parametro Resultado Método de calculo
Cy 2,83
Re, 12,43
(HOWARD, 1989)
U; [cm/s] 449,36
Ue/Unys 24,57
Cq 4,19
Re; 10,22
(CLIFT, GRACE e WEBER, 1978)
U; [em/s] 369,49
Ue/Ups 20,20
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Tabela 31 — Resultados para a velocidade terminal (conclusdo)

Parametro Resultado Método de calculo
Cy 6,17
Re, 8,43
(HAIDER e LEVENSPIEL, 1989)
U; [cm/s] 305,69
Ut /Upns 16,71
Re, 9,31
U, [cmis] 336,38 (BASU, 2006)
Ut/ Uy 18,39
Re, 9,51
U, [cmis] 343,70 (SOUZA-SANTOS, 2004)
Ut /Unns 18,79
U; [em/s] 324,52
(KUNII e LEVENSPIEL, 1991)
Ut/Umf 17,74

Analisando-se os resultados, pode-se perceber que o menor valor obtido foi o calculado
pelo modelo que utiliza o célculo do coeficiente de arraste proposto por Haider e Levenspiel
(1989). Logo, por ser o menor valor, serd a velocidade terminal adotada para o projeto, mesmo
apesar de no item 2.3.3 da revisdo bibliogréfica constar que 0 modo mais recomendado seja 0
modelo proposto por Clift, Grace e Weber (1978).

Entretanto, de modo geral, vale destacar que as relagdes obtidas entre Uy/Ums (Sendo Unms

= 18,29 cm/s) apresentaram valores proximos.

3.10 Calculo do diametro e velocidade das bolhas presentes no leito fluidizado

As equacdes do didmetro do volume médio equivalente das bolhas, presentes na Tabela
15, dependem da altura do leito expandido, que por sua vez, depende do diametro das bolhas.

Desta maneira, os calculos de ambos parametros, devem ser realizados juntos através de
calculo numérico iterativo, cujas etapas estdo descritas no fluxograma da Figura 15. A rotina
computacional deste item foi elaborada no software Matlab®.
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Dadas as equagdes da Tabela 15, varias combinages entre elas, ocupando as etapas 1,
2 e 3 do fluxograma da Figura 15, podem ser feitas. Assim, para o diametro do volume
equivalente médio, foi selecionado a equacdo mais adequada para particulas pertencentes ao
Grupo B de Geldart recomendada no estudo desenvolvido por Karimipour e Pugsley (2011) —
0 modelo apresentado por Mori e Wen (1975).

Para a velocidade da bolha, foi escolhida a equacéo apresentada por Xie (1997), uma
vez que neste estudo desenvolveu-se uma equacdo a qual o resultado através do modelo de
Davidson e Harrison (1963) foi aprimorado, com a finalidade de possuir um resultado mais
adequado com a realidade.

Na Tabela 32 sdo apresentados os parametros de entrada utilizados no processo iterativo
e seus respectivos resultados. A fracdo do volume do efeito esteira por volume da bolha foi
obtido diretamente do grafico da Figura 14b para areia natural irregular e para o respectivo
didmetro médio das particulas adotado no projeto, de 600 pm.

Como néo foi encontrado na literatura equacOes para placas de bicos injetores, com
relacdo ao calculo do didmetro inicial da bolha, foi adotado como calculo aproximado as

relacBes para placa perfurada.

Tabela 32 — Parametros para o calculo do processo iterativo

Pardmetro Valor
Parametro de entrada
Aceleragdo da Gravidade [cm/s?] 981
Area da secdo transversal do leito (An) [cm?] 804,25
Diametro do leito [cm] 32
Efeito esteira por volume de bolha (f;,) 0,28
Massa especifica das particulas do leito (pp) [9/m?] 2,66
Massa estimada do material inerte (W) [g] 24.127,43
Porosidade na condi¢do de minima fluidizagao (emf) [-] 0,49
Velocidade minima de fluidizacao [cm/s] 18,29
Velocidade superficial (Us) [cm/s] 39,15
Parametro de saida
Diametro do volume equivalente médio [cm] 9,55

Velocidade da bolha na presenca de mais bolhas [cm/s] 100,01
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3.11 Expanséo do leito
Uma das formas de célculo deste item foi realizada juntamente com o item anterior,
portanto seu procedimento de realizacdo j& foi mencionado anteriormente, através do

fluxograma da Figura 15. Desta maneira, na Tabela 32 estdo apresentados os valores obtidos

para o leito expandido.

Tabela 33 — Resultados para o leito expandido

Resultado Referéncia da forma de calculo
H [cm] 30,39
(FOGLER e BROWN, 1981)
H/Hestético 1151
H [cm] 27,40
(DAVIDSON e HARRISON, 1963)
H/Hestético 1737
H [cm] 30,22
(FENG, LI, et al., 2017)
H/Hestético 1,51

Para o célculo através do método segundo Davidson e Harrison (1963), foi utilizado um
processo iterativo similar ao de Fogler e Brown (1981); foram mantidas as equag6es de Mori e
Wen (1975) para o didmetro do volume médio equivalente, entretanto foram utilizadas as
equac0es da velocidade da bolha na presenca de mais bolhas e do leito expandido para o modelo
de Davidosn e Harrison (1963). Para 0 modelo proposto por Feng, Li, et al. (2017), o célculo é
feito utilizando-se diretamente a equagéo 79.

Através dos resultados calculados para o leito expandido, foi considerado para o projeto
um valor médio entre os valores obtidos na Tabela 32, ou seja, o valor de 29,34 cm; além disso,

foi aplicado um fator de seguranca de 20%, resultando no seguinte valor:

H=12x2934=3520~036m (104)
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3.12 Freeboard

Como o freeboard é determinado a partir do TDH, na Tabela 34 estdo apresentados 0s
resultados obtidos a partir das diferentes maneiras de calculo deste parametro de acordo as

equac0es apresentadas na secédo 2.3.6.

Tabela 34 — Resultados para 0 TDH

TDH [m] Referéncia
1,73 (GEORGE e GRACE, 1978)
1,39 (HORIO, TAKI, et al., 1980)
2,15 (CHAN e KNOWLTON, 1984)
1,32 (PEMBERTON e DAVIDSON, 1986)
1,32 (FUNG e HAMDULLAHPUR, 1993)

Ainda de acordo com a secdo 2.3.6, foi visto que as medicOes realizadas através de
sensores de pressao ndo sdo muito precisas para determinacdo do TDH, conforme Smolders e
Baeyens (1997). Desta forma, ndo sera utilizado o valor obtido por Chan e Knowlton (1984) e
nem por George e Grace (1978), uma vez que foram estudos que utilizaram manémetros.

Desta forma, foi adotado para o projeto do gaseificador o TDH de maior valor entre 0s
demais resultados apresentados na Tabela 34, dados os valores preteridos citados anteriormente.
O valor assumido foi o de 1,39 m, obtido a partir de Horio, Taki, et al. (1980).

Como teoricamente necessita-se que sua altura seja, no minimo, igual a regido
denominada TDH, e sendo este uma das partes mais controversas nos estudos, foi admitido para
a altura do freeboard neste trabalho um fator de seguranca de 30% sobre o TDH calculado,
conforme equacéo 105.

fb=130x139=181m (105)

Uma vez obtida a altura do freeboard, foi inserido nesta regido uma secéo conica logo
acima da altura do leito expandido, conforme ilustra a Figura 39. Esta secdo conica auxilia na

reducdo de velocidade das particulas langadas na regido acima do leito.
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Figura 39 — Regido cdnica do gaseificador. Fonte: (ALEMU ASFAW, 2013)

A altura da Secdo conica (H_co) foi assumida como 15% do freeboard e o angulo Y =
5°. Assim, o raio da se¢do cilindrica (R) foi obtido conforme equacédo 106.

R=r+H_, ,tanY=10,18m (106)

Onde:

R — raio da sec¢do transversal da regido cilindrica [m];
r — raio da secdo transversal da regido do leito [m];
H co — altura da regido conica [m];

Y — angulo da sec¢do conica — 5°.

Desta maneira, 0s parametros geométricos da regido do freeboard estdo apresentados na
Tabela 35.

Tabela 35 — Resultados da altura para as regides do freeboard

Pardmetros Valor

TDH [m] 1,39

Altura do freeboard [m] 1,81
Altura da regido conica [m] 0,27
Altura da regido cilindrica [m] 1,54

Diametro da secdo transversal da regido cilindrica [m] 0,36




114
3.13 Desenho e resumo dos resultados do projeto do GLFB
Na Tabela 36 é apresentado um resumo das especificagdes da condigcdo nominal de

operacdo do GLFB projetado e suas respectivas dimensbes. A Figura 40 ilustra o GLFB

projetado e na Fig. o gaseificador construido (sem isolamento térmico).

Tabela 36 — Tabela resumo da condi¢do nominal de operacdo e dimensdes do GLFB

Condic¢ao Nominal de Operacgao

Biomassa utilizada Bagaco de cana-de-agUcar
Vazdo de biomassa [kg/h]seca 10
Poténcia Térmica estimada [kW/] 31,61
Razéo de Equivaléncia 0,30
Pressdo [atm] 1
Temperatura [°C] 825,46
Relacdo S/B 0,6
Vazdo vol. de ar (ag. de gaseificacdo) [Nm3/h] 11,48
Vazdo vol. de vapor (ag. de gaseificacdo) [Nm3/h] 7,46
Vazao do gas produzido [Nm3/h]smido 37,43
Material do Leito: Areia (silica)
Densidade das particulas [kg/m?] 2.660
Densidade aparente [kg/m3] 1.500
Diametro médio das particulas [mm] 0,6
Esfericidade média [-] 0,75
Altura do Leito estatico [cm] 20
Dimensdes do GLFB
Diémetro do Leito [cm] 32
Altura geométrica do Leito [cm] 36
Altura da Se¢éo Cénica [cm] 27,15
Angulo da Secdo Conica [°] 5
Altura da Seg¢do Cilindrica [cm] 153,85
Diametro da Secéo Cilindrica [cm] 36
Altura total do Gaseificador [m] 2,17
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Figura 40 — Desenho do GLFB projetado
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Figura 41 — GLFB construido (sem isolamento térmico)

3.14 Separador de particulas s6lidas — Ciclone

A metodologia utilizada para o dimensionamento do ciclone foi conforme Basu (2006)
e Cipolato (2011). O diametro do ciclone (Dc) foi calculado de acordo com a equacdo 107 e as
demais dimensdes, representadas na Figura 42 e descritas na Tabela 37, foram calculadas com
base na Tabela 38.

i :
D= j (@/D2) (b7D0) e aon

Onde:

D. — didmetro principal do ciclone (m);

Q — vazdo volumétrica do gas na entrada do ciclone (m3/s);
a— altura do bocal de entrada do ciclone;

b — largura do bocal de entrada do ciclone;

Vin — velocidade de entrada do gas [m/s].
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Figura 42 — Especificacdo dos pardmetros do ciclone. Fonte: (CIPOLATO, 2011)

Tabela 37 — Simbolos e descri¢ces dos parametros geométricos do ciclone. Fonte: (CIPOLATO, 2011)

Simbolo Descricdo
Dc Diametro do Ciclone
a Altura do bocal de entrada

Largura do bocal de entrada

Comprimento do cilindro de saida

De Diametro do duto de saida do gas
h Altura da parte cilindrica do ciclone
H Altura total do ciclone

B Diametro da saida de pé

E Comprimento da entrada do gas

Segundo Basu (2006), recomenda-se que a velocidade de entrada do gas no ciclone
esteja entre 20 e 30 m/s. Neste trabalho foi selecionado um ciclone do tipo Swift de alta
eficiéncia (AE) e, de acordo com a equacdo 107 e as relacbes da Tabela 38, foram obtidos os
resultados apresentados na Tabela 39.
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Tabela 38 — Tipos de ciclones mais comuns e relages de parametros. Fonte: (WANG, PEREIRA e HUNG,

2004)
ParAmetro Lapple Swift Stairmand Swift Stairmand Swift
(PG) (PG) (AE) (AE) (AV) (AV)
De/Dc 0,5 0,5 0,5 0,4 0,75 0,75
a/ Dc 0,5 0,5 0,5 0,44 0,75 0,8
b/ Dc 0,25 0,25 0,2 0,21 0,375 0,35
H/ D¢ 4 3,75 4 39 4 3,7
h/ D¢ 2 1,75 15 14 15 1,7
B/ Dc 0,25 0,4 0,375 0,4 0,375 0,4
S/ Dc 0,625 0,6 0,5 0,5 0,875 0,85

* PG: Propdsitos Gerais; AE: Alta Eficiéncia; AV: Alta Vazéo.

Para a vazdo volumétrica do gas produzido, foi considerado o valor de 150,72 m3/h —
valor ajustado para a temperatura de operacdo (825,46 °C) da vazdo volumétrica de gas
produzido na condicdo normal (cerca de 37,43 Nm3/h). Para esta correcao, foi utilizado a massa

especifica do gas produzido e para a velocidade de entrada do gas, foi assumido 30 m/s.

Tabela 39 — Dimensoes do ciclone

Pardmetro Valor

Diametro do Ciclone (Dc) [cm] 12,29
Diametro do duto de saida do gas (De) [cm] 4,92
Altura do bocal de entrada (a) [cm] 541
Largura do bocal de entrada (b) [cm] 2,58
Altura total do ciclone (H) [cm] 47,93
Altura da parte cilindrica do ciclone (h) [cm] 17,21
Diametro da saida de pd (B) [cm] 4,92
Comprimento do cilindro de saida (S) [cm] 6,14
Diametro da Tubulagdo [cm] 4,22

A tubulacdo especificada na Tabela 39 é a conex&o entre o gaseificador e o ciclone; foi
dimensionada para que, a partir da vaz&o de gas na condi¢do nominal de projeto, o gas assuma

uma velocidade de 30 m/s em direcéo ao ciclone — calculada a partir da relagéo entre vazéo,
velocidade e area.
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3.14.1 Perda de carga no ciclone

Um pardmetro importante a ser considerado na operagdo do ciclone é o consumo de
energia diretamente relacionado a poténcia do exaustor, que por sua vez estd diretamente
associado a perda de carga efetiva na operacao do ciclone.

A perda de carga em um ciclone pode ser obtida através da equacdo 108, de acordo com
Cipolato (2011).

2
AP, = %AH (108)

Onde:

AP, — perda de carga [Pa];
pgas — Massa especifica do gas produzido [kg/m3];
Vin — velocidade de entrada do gas [m/s];

AH — parametro adimensional que depende do tipo do ciclone escolhido.

A velocidade de entrada (vin) pode ser calculada através da vazdo e das dimensdes de

entrada do ciclone, conforme equacéo 109.

v = 228 (109)

Onde:

Qgas — Vazdo volumétrica do gas produzido [m3/h]base umida;

a e b — pardmetros apresentados na Tabela 39 [cm].

Para o parametro adimensional (AH), existem valores definidos para os ciclones
padronizados — apresentados na Tabela 40. Para este trabalho, como foi adotado o ciclone do

tipo Swift de alta eficiéncia, foi utilizado o valor de 7,07.



Tabela 40 — Parametro AH para os ciclones padronizados. Fonte: (CIPOLATO, 2011)
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Ciclones Lapple Swift Stairmand Swift Stairmand Swift
(PG) (PG) (AE) (AE) (AV) (AV)
AH 6,79 6,11 4.85 7,07 7,30 6,93

* PG: Prop6sitos Gerais; AE: Alta Eficiéncia; AV: Alta Vazéo

3.14.2 Poténcia do exaustor

A poténcia do exaustor pode ser estabelecida de acordo com a equacdo 110

(CIPOLATO, 2011).

Onde:

P,,. — poténcia do exaustor [W];
Qgas — vazao volumétrica do géas produzido [m3/s];
AP; — perda de carga no ciclone [Pa];

n — eficiéncia do exaustor.

3.14.3 Eficiéncia do ciclone

A eficiéncia do ciclone foi obtida a partir da equagao 111.

1
T T (d./d,)?

Ca / dugk
Com: dc B Z”Nv”in(Pp_Pg)

Onde:

(110)

(111)

d. — didmetro da particula coletada com 50% de eficiéncia, chamado também de

diametro de corte [m];

E — comprimento da entrada do gas (Figura 42, valor assumido em 0,08 m) [m];
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N,, — namero de voltas do gas dentro do ciclone, dado por N,, = %(h + HT_h) [-1;

n; — eficiéncia do ciclone para coleta da particula i;

d; — didmetro da particula i.

A partir da equacdo 111, foi calculado e obtido o gréfico da Figura 43 para as particulas

de didametros apresentadas nesta mesma figura.

—., 100,00 . A
|§ /
o} 80,00
AT
[ ]
g £
£ 60,00
3 /
[ 40,00
©
= /
=] 20,00
G {
= 0,00
w 1 5 8 10 20 50 | 100
pm | gm | gm | gm | pgm | gm | gm
A
EfICIenfla de 8,92 |71,01|86,25|90,74 |97,51|99,59|99,90
remocao [%]

Figura 43 — Eficiéncia do ciclone para diferentes didmetros de particulas

3.14.4 Resultados: perda de carga no ciclone e poténcia do exaustor

Na Tabela 41 sdo apresentados os parametros utilizados para o calculo da perda de carga

no ciclone e para a poténcia do exaustor, bem como os resultados obtidos.

Tabela 41 — Parametros e resultados para calculo da perda de carga e poténcia do exaustor (continua)

Parametros Valor
Massa Especifica do gas produzido (pgas) [K9/M3]base amida 0,25
AH 7,07
Altura do bocal de entrada (a) [cm] 5,41
Largura do bocal de entrada (b) [cm] 2,58

Vazdo Volumétrica do gas produzido (Qgas) [M3/h]base amida 150,72
Rendimento do Exaustor (n) — valor assumido 0,53

Velocidade de Entrada do gas no ciclone (vin) [m/s] 30
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Tabela 41 — Parametros e resultados para calculo da perda de carga e poténcia do exaustor (concluséo)

Pardmetros Valor
Perda de carga no ciclone (AP,) [Pa] 795,37
Poténcia estimada do exaustor [W] 62,83

3.15 Placa de Distribuicdo

A placa de distribuicdo é uma parte critica no dimensionamento de um gaseificador de
leito fluidizado. Somada as caracteristicas do material inerte e propriedades do agente de
gaseificagdo, esta diretamente relacionada com as condigdes de fluidizagao.

Neste trabalho, foi adotado o modelo da placa de distribuicdo com bicos injetores e
metodologia de dimensionamento conforme Basu (1984). A seguir, sdo apresentadas as
equacOes e condi¢cdes que devem ser atingidas para dimensionamento e operacdo adequada

deste modelo de placa.

a) Perda de carga no leito (APp)

APy = ppgHps(1 — &) = 2.943 Pa (112)

Onde:

pp — Massa especifica das particulas do leito — 2.660 kg/m3;

g — aceleracdo da gravidade — 9,81 m/s?;

Hm¢ — altura do material do leito na condi¢do de minima fluidizag&o — 0,22 m;

&y — Porosidade na condi¢cdo de minima fluidizagéo — 0,49.

b) Diametro do orificio do bico injetor (dor)

d,r = 4d,(deve ser maior que 1,5mm) ; d,, = 0,0024 m (113)
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Onde:
dp — didmetro medio das particulas do leito — 0,0006 m.
c) Diametro equivalente do leito (De)

44
D, =—"=032m (114)

Onde:

Ap — érea da secdo transversal do leito — 0,0804 m?;

P — perimetro do leito — 1,005 m.

d) Queda minima de pressao no distribuidor, para distribui¢do uniforme (APp)

_ _De

AP, = AP, I0,01 +0,2 (1 —e 2Hmf>l = 332,52 Pa (115)

Onde:
APy — perda de carga no leito — 2.943 Pa;

D, — didmetro equivalente do leito — 0,32 m;

Hms — altura expandida do leito na condigdo de minima fluidizacéo — 0,22 m.

e) Diametro de entrada do bico injetor (d)

d; = 1,5d,,v/N = 0,0072 m (116)

Onde:

dor — didmetro do orificio do bico injetor — 0,0024 m;



N — namero de orificios por bico injetor — 4.

f) Espessura da parede do bico injetor (tw)

tw = 6 mm (valor assumido)

g) Espessura da placa de distribuicéo (t)

t = 20 mm (valor assumido)

h) Coeficiente de descarga (Cges)

Caes = 0,82 —valor entre 0,73-0,84

i) Velocidade do gas atraves do orificio (Uor)

AP,

= 40,44 m/s

Uor = Cges
g

Onde:
Cq — coeficiente de descarga — 0,82;
APp — queda minima de presséo no distribuidor — 332,52 Pa;

pg — Massa especifica do agente de gaseificacdo — 0,27 kg/ma.

J)  Nuamero de orificios por m2 da placa de distribui¢do (Nor)

4
N, = —. > = 2.139,97 orif./m?
uOT T[dor

124

(117)

(118)

(119)

(120)

(121)
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Onde:
Us — velocidade superficial — 0,3915 m/s;
Uor — velocidade do gas atraves do orificio — 40,44 m/s;

dor — di@metro do orificio do bico injetor — 0,0024 m.

k) Numero de bicos injetores por unidade de area do leito (Nz)

or

N_N
Z7 N

= 534,99 bicos/m? (122)

Onde:

Nor — nimero de orificios por m2 — 2.139,97 orif./m?;

N — namero de orificios por bico injetor — 4.
I) Numero total de bicos injetores (NT)

Ny = N;A, = 43,03 bicos injetores (123)

Onde:
Nz — nimero de bicos injetores por m2 do Leito — 534,99 bicos/mz;

Ay — &rea da secgdo transversal do Leito — 0,0804 m2.

m) Altura dos bicos injetores (h)

2
1 (6(Us = Upr)\®
h = <M) —0,0204m (124)
N,

<l

Onde:

g — aceleracdo da gravidade — 9,81 m/s?;
Us — velocidade superficial — 0,3915 m/s;
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Umt — velocidade de minima fluidizagdo — 0,1829 m/s;

Nor — nUmero de orificios por m2 da placa de distribuicdo — 2.139,97 orif./m2,

e Obs.: Os resultados anteriormente apresentados estdo com valores arredondados para

duas casas decimais, conforme planilha desenvolvida.

3.15.1 Resumo dos resultados e desenhos para as dimensdes da placa de distribuicéo

Na Tabela 42 esta apresentado um resumo das dimens@es da placa de distribui¢do para

a condicdo nominal de projeto.

Tabela 42 — Resultados para a placa de distribuicéo

Parémetros da Placa de Distribui¢do Valor
Diametro dos orificios nos bicos injetores [mm] 2,4
Numero de orificios por bico injetor 4
Espessura da parede do bico injetor [mm] 6
Espessura da placa de distribuicdo [mm] 20
Namero total de bicos injetores 43
Altura minima dos bicos injetores [mm] 20,40
Diametro de entrada do bico injetor [mm] 6
Angulo de inclinagéo do teto do bico injetor [°] 90

A Figura 44 apresenta uma ilustracdo da posicdo dos bicos injetores na placa de
distribuicdo projetada e a Figura 45 a geometria do bico injetor. Apo6s confec¢do, a placa de

distribuicdo de bicos injetores ficou conforme Figura 46.



Figura 44 — llustracdo da placa de distribuicdo projetada e o posicionamento dos bicos injetores
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Figura 46 — Placa de distribui¢do de bicos injetores construida

3.16 Windbox (Plenum)

A funcéo do windbox ou plenum é distribuir o gas abaixo da placa de distribuicdo o mais
uniforme possivel. A analise da camara abaixo da placa de distribuicdo envolve uma
complicada andlise do fluxo e desta maneira, esta situacdo é simplificada fazendo o plenum
grande o suficiente para que os efeitos da aceleracdo do fluido de entrada cessem. Este fluido
pode entrar tanto na posicéo vertical quanto na horizontal (LATIF, 1999).

Para evitar a ma distribuicdo do fluxo de gas dentro do plenum, a altura total desta
camara deve ser de, no minimo, o triplo da altura entre a entrada de gas no plenum e a placa de

distribuicdo (Hw) — calculado ou a partir da equagéo 125 ou da equacdo 126 (LATIF, 1999).

D
H, = 0,2Dp + 0,5D,,, ; para D,,, > Fbo (125)
Dy,

H,, = 18D,,, ;para D,,, < 100 (126)

Onde:
H,, — distancia entre a entrada de géas no plenum e a placa de distribuigdo [mm];
D,, — didmetro do leito [mm];

D, — didmetro da tubulacéo de entrada do gas posicionada na posi¢do horizontal [mm].

Como o didametro do leito (Dp) é 320 mm e o didmetro da tubulagdo de entrada do gas

adotado no projeto foi de 50,80 mm (Dnoz), Hw é obtido a partir da equagdo 125 (D,,,, > 1%).

Desta maneira, tem-se:
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3.H,, =3x(0,2x 320+ 0,5 x 50,80) = 268,20 mm (127)
Logo, o plenum deve possuir uma altura total de, no minimo, 26,82 cm. Vale destacar

também, que neste projeto foi adotado a entrada do agente de gaseificacdo na posicdo

horizontal.
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4 Consideragoes Finais

4.1 Conclusodes

Ap0s a realizacao deste estudo, conclui-se que o processo de gaseificagdo da biomassa
em gaseificadores de leito fluidizado é bastante promissor devido a versatilidade tanto da
biomassa a ser utilizada quanto ao uso do gas produzido. Portanto, depende de alguns estudos
com relacdo a operacdo do processo para atingir a maturidade tecnoldgica necessaria e assim
ganhar uma escala comercial mais ampla.

De acordo com os requisitos do gas de sintese para utilizacdo no processo de Fischer-
Tropsch, foi possivel concluir que o Unico parametro possivel de ajustar na etapa de projeto do
GLFB foi a relagdo Ho/CO. Ou seja, 0 gas produzido pelo equipamento projetado se caracteriza
como gas pobre, pelas caracteristicas do processo, e para ser utilizado no processo FT deve
passar por um sistema de condicionamento.

Devido a metodologia apresentar diferentes nicleos de célculo, é importante que 0 0s
modelos selecionados para cada etapa sejam adequados de acordo com o projeto. Por exemplo,
caso seja escolhido trabalhar com particulas do Grupo A de Geldart, selecionar modelos
matematicos mais adequado para estas particulas.

Com relagdo ao Modelo de Equilibrio Termodindmico utilizado, como se trata de um
modelo ideal que prevé a produtividade méxima do gas produzido, pode ser que a vazdo obtida
na pratica seja menor do que a calculada. Desta forma, ajustes operacionais na fase de testes do
equipamento poderdo ser necessarios.

Devido ao célculo da velocidade minima de fluidizacdo ser realizado em funcdo do
didmetro médio das particulas, o valor obtido experimentalmente na fase de testes do
equipamento pode apresentar leve variacdo. Isto devido ao didmetro médio ser obtido a partir
do processo de peneiramento, ou seja, este parametro é calculado com relagdo ao material
depositado entre duas peneiras adjacentes. Assim, no material podera conter particulas de
diferentes didmetros no espectro das aberturas nominais das peneiras.

Foi possivel observar também que o excesso do agente de fluidizacéo (dado por Us-Un,
e também pode ser mensurado pelo NF) influencia diretamente tanto o diametro quanto a
velocidade da bolha, que por sua vez, definira a altura do reator (baseado no TDH) na maioria
dos modelos apresentados neste trabalho.

No geral, para o dimensionamento do GLFB, os parametros mais significativos foram:
a vazao média (entre a vazdo de gés produzido e a vazao do agente de gaseificacdo) e o didmetro
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meédio das particulas do leito. Portanto, como a vazdo média depende da vazéo de biomassa e 0
didmetro médio das particulas do leito é definido em fung&o da vazdo media (com a finalidade
de manter o NF entre 2 e 4), conclui-se que o parametro principal para o projeto do GLFB é a
vaz&o de biomassa.

Para o dimensionamento do ciclone, como praticamente depende apenas da vazéo do
gés produzido pelo processo de gaseificacdo, quanto maior a vazdo de entrada da biomassa no
processo, maior devera ser o ciclone. Com relacdo ao equipamento projetado neste trabalho,
sua eficiéncia calculada se mostrou proxima dos ciclones de média e alta eficiéncia verificados
na revisdo bibliografica.

Com relacdo a placa de distribuicdo, foi possivel concluir que o nimero de bicos
injetores vai depender das caracteristicas do material do leito e da velocidade superficial, e a
altura destes bicos depende tanto das caracteristicas do leito quanto o excesso de agente de

gaseificacdo (Us-Unmf).

4.2 Recomendacdes para Trabalhos Futuros

Dado ao carater de pesquisa bibliografica, sem a possibilidade de realizacdo de testes
experimentais, surgiram ideias ao longo do desenvolvimento deste trabalho que podem ser
utilizadas em trabalhos futuros, dentre as quais podem ser citadas:

e avaliar o Modelo de Equilibrio Termodindmico utilizado neste trabalho, um modelo
ideal, e adequa-lo de acordo com os resultados praticos do equipamento projetado;

e avaliar os modelos para célculo da velocidade minima de fluidizacéo;

e determinar experimentalmente a altura do leito e investigar o0 modelo que mais se
adequa aos resultados;

e determinar experimentalmente o TDH e investigar o melhor modelo para sua
representacéo;

o analisar as velocidades de transicao de regime de fluidizagéo, relacionando com o NF;

e desenvolver um modelo CFD para que seja possivel avaliar a influéncia da placa de
distribuicdo e da inser¢do da regido conica no reator.

e executar a continuidade deste trabalho, ou seja, projetar o sistema de condicionamento
do gas pobre e da unidade responsavel pelo processo de Fischer-Tropsch.
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APENDICE A — Rotinas Matlab

e Rotinas para calculo da velocidade terminal:

% Velocidade Terminal- Modelo Basu (2006) e Souza-Santos (2004)

clear all

%Dados de entrada:

Tc = 825.46; %Temperatura de Gaseificacao

vazv = [7.46; 11.48; 0]; vaz_gas = 37.43; % Vazdes vol. do ag. de gaseif. na condi¢ao
normal (Nm3/h): [O2;H20;Ar].

gases = {'water','air','oxygen'}; T = Tc+273.15;

MM = 1000*[CoolProp.PropsSI'(MOLARMASS', 'T', T, 'P', 101325,
gases{1});CoolProp.PropsSI'MOLARMASS', 'T', T, 'P*, 101325,
gases{2});CoolProp.PropsSI(MOLARMASS', 'T', T, 'P*, 101325, gases{3})];

FM = [vazv(1)/sum(vazv); vazv(2)/sum(vazv); vazv(3)/sum(vazv)]; % FracGes molares
v_med = mean([vaz_gas; sum(vazv)]); v_med_op =v_med*T/273.15; % Vazdes médias e na
condicao de operacado

rog = sum([FM(1)*CoolProp.PropsSI(‘'D’, 'T', T, 'P', 101325, gases{1});
FM(2)*CoolProp.PropsSI('D’, 'T', T, 'P', 101325, gases{2}); FM(3)*CoolProp.PropsSI('D’,
T', T, 'P", 101325, gases{3})]);

vg = sum( [FM(1)*sqrt(MM(1))*CoolProp.PropsSI('V', 'T', T, 'P', 101325, gases{1});
FM(2)*sqrt(MM(2))*CoolProp.PropsSI('V', 'T', T, 'P', 101325, gases{2});
FM(3)*sqrt(MM(3))*CoolProp.PropsSI(V', 'T', T, 'P", 101325,
gases{31])/sum([FM(1)*sqrt(MM(1));FM(2)*sqrt(MM(2)); FM(3)*sqrt(MM(3))]);

rop = 2660; rop_ap = 1500; esf = 0.75; g = 9.81; dp = 600e-6;

por = 0.586*(esf*-0.72)*(( vg™2/(rog*g*(rop-rog)*(dp”3)) )*0.029)*((rog/rop)"0.021);
umf = (1072)*(dp”2)*g*(rop-rog)*(por"3)*(est*2)/(150*vg*(1-por));

Ar = ((esf*dp)"3)*(rog*(rop-rog)*g)/(vg"2);

% Basu

utl = (Ar/18)*vg/(esf*dp*rog)

Rel = esf*dp*rog*utl/vg

ut2 = ((Ar/7.5)"0.666)*vg/(esf*dp*rog)

Re2 = esf*dp*rog*ut2/vg

ut3 = ((Ar/0.33)"0.5)*vg/(esf*dp*rog)



146

Re3 = esf*dp*rog*ut2/vg

% Souza-Santos

utd = g*((esf*dp)*2)*(rop-rog)/(18*vg)

Re4 = esf*dp*rog*ut4/vg

uts = ((g*((esf*dp)*1.6)*(rop-rog))/(13.9*(rog"0.4)*(vg"0.6)) )*0.71
Re5 = esf*dp*rog*ut5/vg

uté = ( (3.03*g*(esf*dp)*(rop-rog))/(rog) )"0.5

Re6 = (esf*dp)*rog*ut6/vg

% Velocidade Terminal - Modelo de Clift, Grace e Weber (1978) para o coef. de arraste
clear all
g =9.81; rop = 2660; rog = 0.2734; vg = 4.4451*10"-5; esf = 0.75; dp = esf*0.0006;
ut0 =0.18; i=1; erro=1;
while erro >=10"-3
ut = ut0;
Re = ((dp*rog)/vg)*ut; w = log10(Re);
if Re<=0.01
Cd = (3/16) + (24/Re);
elseif Re>0.01 && Re<=20
Cd = (24/Re)*(1+0.1315*Re”(0.82-0.05*w));
elseif Re>20 && Re<=260
Cd = (24/Re)*(1+0.1935*Re”(0.6305));
elseif Re>260 && Re<=1500
Cd = 10"(1.6435-1.1242*w+0.1558*wW"2);
elseif Re>1500 && Re<=1.2*10"4
Cd = 10"(-2.4571+2.5558*w-0.9295*w"2+0.1049*w"3);
elseif Re>1.2*10" && Re<=4.4*10"4
Cd = 10"(-1.9181+0.6370*w-0.0636*w"2);
elseif Re>4.4*10" && Re<=3.38*10"5
Cd = 10"(-4.3390+1.5809*w-0.1546*w"2);
elseif Re>3.38*10"5 && Re<=4*10"5
Cd = 29.78-5.3*w;
elseif Re>4*10"5 && Re<=10"6
Cd = 0.1*w-0.49;
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elseif Re>10"6
Cd = 0.19-(8*10"4)/Re;
end
ut = sgrt( (4*dp*(rop-rog)*g)/(3*rog*Cd) ); erro = abs(ut-ut0);
ut0 = ut0+0.001;
end
ut, Cd, Re

% Vel. Terminal - Modelo de Heider e Levenspiel (1989) para o coef. de arraste

clear all

g =9.81; rop = 2660; rog = 0.2734; vg = 4.4451*10"-5; esf = 0.75; dp = esf*0.0006;
ut0 =0.18; i=1; erro = 1;

while erro >=10"-8

ut = ut0;

Re = ((dp*rog)/vg)*ut;

Cd = (24/Re)*( 1+8.1716*(Re(0.0964+0.5565*esf))*exp(-4.0655*esf) ) + (73.69*Re*exp(-
5.0748*esf))/(Re+5.378*exp(6.2122*esf));

ut = sgrt( (4*dp*(rop-rog)*g)/(3*rog*Cd) ); erro = abs(ut-ut0);

ut0 = ut0+0.001;

end

ut, Re, Cd

% Vel. Terminal - Modelo de Howard (1989) para o coef. de arraste
clear all
g =9.81; rop = 2660; rog = 0.2734; vg = 4.4451*10"-5; esf = 0.75; dp = esf*0.0006;
ut0 = 0.18; i=1; erro = 1;
while erro >=10"-3
ut = ut0;
Re = ((dp*rog)/vg)*ut;
if Re<0.4
Cd=24/Re;
elseif Re>=0.4 && Re<500
Cd=10/sqrt(Re);
elseif Re>=500
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Cd=0.43;
end
ut = sgrt( (4*dp*(rop-rog)*g)/(3*rog*Cd) ); erro = abs(ut-ut0);
ut0 = ut0+0.001;
end
ut, Re, Cd

e Rotinas para calculo do leito expandido:

% Expanséo do Leito 1

clear all

gases = {'water','air','oxygen'}; Tc = 825.46; T = Tc+273.15;

MM = 1000*[CoolProp.PropsSI(MOLARMASS', 'T', T, 'P', 101325,
gases{1});CoolProp.PropsSI'MOLARMASS', 'T', T, 'P*, 101325,
gases{2});CoolProp.PropsSI'MOLARMASS', 'T', T, 'P', 101325, gases{3})];

vazv = [7.46; 11.48; 0]; vaz_gas = 37.43; % Vazdes vol. na condi¢cdo normal.

FM = [vazv(1)/sum(vazv); vazv(2)/sum(vazv); vazv(3)/sum(vazv)]; % FracGes molares
v_med = mean([vaz_gas; sum(vazv)]); v_med _op =v_med*T/273.15; % Vazbes médias e na
condicgao de operagdo

rog = sum([FM(1)*CoolProp.PropsSI(‘'D’, 'T', T, 'P’, 101325, gases{1});
FM(2)*CoolProp.PropsSI('D', 'T', T, 'P', 101325, gases{2}); FM(3)*CoolProp.PropsSI('D’,
T, T, 'P', 101325, gases{3})]);

vg = sum( [FM(1)*sqrt(MM(1))*CoolProp.PropsSI('V', 'T', T, 'P', 101325, gases{1});
FM(2)*sqrt(MM(2))*CoolProp.PropsSI(V', 'T', T, 'P', 101325, gases{2});
FM(3)*sqrt(MM(3))*CoolProp.PropsSI(‘'V', 'T', T, 'P', 101325,
gases{3})])/sum([FM(1)*sqrt(MM(1)); FM(2)*sqrt(MM(2)); FM(3)*sqrt(MM(3))]);

dp = 600e-6; rop = 2660; rop_ap = 1500; esf = 0.75; g = 9.81;

por = 0.586*(esf*-0.72)*(( vg"2/(rog*g*(rop-rog)*(dp”3)) )*0.029)*((rog/rop)"0.021); umf =
(1072)*(dp”2)*g*(rop-rog)*(por"3)*(esf*2)/(150*vg*(1-por));

% Sistema CGS de unidades

rop = rop/1000; rop_ap = rop_ap/1000; g = g*100; vg = vg*10;

Db = 32; Ab = pi*(Db"2)/4; % Diametro [cm] e area do leito [cm?]

us = ((v_med_op*1076)/3600)/Ab; % Vel superficial [cm/s]
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a=0.28; n =43*4; hb_est = 20; % Fracao vol. do efeito esteira, nim. de orificios da placa e
altura do leiro estatico [cm]

W = rop_ap*hb_est*Ab; % massa do material do leito [g]

hmf = W/(rop*Ab*(1-por));

hO = hmf; erro = 1;

while erro>=10"-3

h = hO;

db0 = 0.347*((Ab/n)*(us-umf))"0.4;

dbm = 0.652*(Ab*(us-umf))"(2/5);

dv = dbm-(dbm-db0)*exp(-0.3*(h/Db)); % Diametro do vol. eq. médio: Mori e Wen (1975)
ub = (us-umf)+0.71*sgrt(g*dv); % Velocidade da bolha: Davidson e Harrison (1963)

h = hmf*(1+( (us-umf)/ub )); erro = abs(h-h0); % Altura do leito expandido: Davidson e
Harrison (1963)

hO = h0 + 0.001;

end

h

% Expanséo do Leito 2

clear all

gases = {'water",'air','oxygen'}; Tc = 825.46; T = Tc+273.15;

MM = 1000*[CoolProp.PropsSI(MOLARMASS', 'T', T, 'P', 101325,
gases{1});CoolProp.PropsSI(MOLARMASS', 'T', T, 'P', 101325,
gases{2});CoolProp.PropsSI(MOLARMASS', 'T', T, 'P', 101325, gases{3})];

vazv = [7.46; 11.48; 0]; vaz_gas = 37.43; % Vazdes vol. na condi¢cdo normal.

FM = [vazv(1)/sum(vazv); vazv(2)/sum(vazv); vazv(3)/sum(vazv)]; % Fracdes molares
v_med = mean([vaz_gas; sum(vazv)]); v_med_op =v_med*T/273.15; % Vazbes médias e na
condicgao de operacgao

rog = sum([FM(2)*CoolProp.PropsSI(‘'D', 'T', T, 'P', 101325, gases{1});
FM(2)*CoolProp.PropsSI(‘D', 'T', T, 'P', 101325, gases{2}); FM(3)*CoolProp.PropsSI('D’,
T', T, 'P", 101325, gases{3})]);

vg = sum( [FM(21)*sqrt(MM(1))*CoolProp.PropsSI('V', 'T', T, 'P', 101325, gases{1});
FM(2)*sqrt(MM(2))*CoolProp.PropsSI('V', 'T', T, 'P', 101325, gases{2});
FM(3)*sqrt(MM(3))*CoolProp.PropsSI(‘'V', 'T', T, 'P', 101325,
gases{3})])/sum([FM(1)*sqrt(MM(1)); FM(2)*sqrt(MM(2)); FM(3)*sqrt(MM(3))]);
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dp = 600e-6; rop = 2660; rop_ap = 1500; esf = 0.75; g = 9.81;

por = 0.586*(esf"-0.72)*(( vg"2/(rog*g*(rop-rog)*(dp”3)) )*0.029)*((rog/rop)*0.021); umf =
(1072)*(dp”2)*g*(rop-rog)*(por"3)*(esf"2)/(150*vg*(1-por));

% Sistema CGS de unidades

rop = rop/1000; rop_ap = rop_ap/1000; g = g*100; vg = vg*10;

Db = 32; Ab = pi*(Db"2)/4; % Diametro [cm] e area do leito [cm?]

us = ((v_med_op*1076)/3600)/Ab; % Vel superficial [cm/s]

a=0.28; n =43*4; hb_est = 20; % Fracéo vol. do efeito esteira, nim. de orificios da placa e
altura do leiro estéatico [cm]

W = rop_ap*hb_est*Ab; % massa do material do leito [g]

hO = W/(rop*Ab*(1-por)); erro = 1;

while erro>=10"-3

h = ho;

db0 = 0.347*((Ab/n)*(us-umf))"0.4;

dbm = 0.652*(Ab*(us-umf))*(2/5);

dv = dbm-(dbm-db0)*exp(-0.3*(h/Db)); % Diametro do vol. eq. médio: Mori e Wen (1975)
ub = 1.5*(us-umf)+0.71*sqrt(g*dv); % Velocidade da bolha: Xie (1997)

delta = (us-umf)/(ub-umf*(1+a));

h = W/(rop*Ab*(1-por)*(1-delta)); erro = abs(h-h0);

hO = hO + 0.001;

end

h

e Rotinas para calculo do TDH (necessita executar a rotina para calculo da expansdo do

leito previamente):

% Unidades SI:

rop = rop*1000; rop_ap = rop_ap*1000; g = g/100; ut = 3.04; us = us/100; umf = umf/100;
db = dv/100; ub = ub/100;

TDH1 = 18.2*db % George e Grace (1978)

TDH2 = 112*(0.565/4.5)*sqrt(db/g) % Horio et al. (1980)

TDH3 = 0.85*(us"1.2)*(7.33-1.2*log10(us)) % Chan e Knowlton (1984)

TDH4 = 4.605/(1/(3*db)) % Pemberton e Davidson (1986)

TDH5 = -3*db*log(0.01) % Fung e Hamdullahpur (1993)



APENDICE B - Fluxograma do Modelo de Equilibrio Termodinamico

Dados de entrada: Vazao de biomassa seca;
Andlise Elementar da biomass; Umidade; Teor

de Cinzas: Relacdo 5/B

Poder Caborifico do Combustivel:
PCS = 0,3491C + 1,1TE3H + 0,10055 = 0,10340 = 0,0151N = 0,02114 (M] /X Gsinmassa )
Entalpla de Formacgio da Biormassa:
kj

i) i)
- uhfmz + thﬂa{kma{ )]

higmassm

— }F_
by = MgoPCI+ Ih?coz + Eh}‘

Many,

Equacdo Geral da Gaseificacdo:

E:HYGIHWS, + aH20 + rﬁzﬂumr - ﬁ[ﬂg + ENEJI —*
= @007 + az 00 + azHy + ayH: 0 + asCHy + aghNy + az 505

I

Assume-se um Valor de Temperatura na primeira iteracdo; para as demais

&

iteracdes, este valor & incrementado

Calculo do Coeficiente a:
MC My,
* = My, (100 — MC)
Cilculo do Coeficientef: ~ ER =16 = £
[
Calculo do Coeficiente Y:

B SB(My, +aMy,,)

4
My,0

Calculo das Propriedades Termodinamicas:

cp = R + 2T + c3T2 + ey T2 + g TV &f Jhmol K)

T2 T T TS k
S (I:1T Lo 3 C4 e L r:;,) i

7 Y3ttt Gl

% R R Ef
s=R/ cllnT+r.'2T+T+ 3 +T+c1- {—H]

Constantes de Equilibrio:

aqa
L= 1P _ oy ey —Frco—8r w e e
iy

g

ky = —— = g~ oy~
(az)?

Continua... ‘
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...Continuacgdo

Balanco de Massa:
Carbona: x=0, +0, +iog
Hidrogénio: ¥4 2a+ 2y = 2ag + 2ag + das
Oxigénio: tat+y+2f=2m +ax+ay + 2ay
Mitrogénio: w+ 28F = 2a,
Enxofre: V= das
Soma: iy = @y +dy + gy +dy b *ag + g

Balango de Energia:

ZH;H&--ZH}E:F =10

k4

Resolucdo de Sisterna Mdo Linear| Balango de Massa) e Equacdo Polinomial de
Temperatura { Balango de Energia)

Critério de
Convergéncia
Temperatura
converge?

Mo

Calculo al, a2, ....a7, T, PCl, Efrio, etc.




