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Resumo

SALES, C.A.V.B. (2014). Estudo experimental da gaseificacdo de eucalipto em
gaseificador co-corrente de duplo estagio com ar, vapor e oxigénio para producdo
de gas de sintese, Itajuba, 159p. Tese de Doutorado em Engenharia Mecanica-

Instituto de Engenharia Mecanica, Universidade Federal de Itajubé.

O objetivo deste estudo foi avaliar o processo de gaseificagdo de biomassa por
meio de diferentes fluidos de gaseificacdo. Foi utilizada uma planta piloto de
gaseificacdo de biomassa alimentada por eucalipto existente nos laboratorios do
NEST/UNIFEI. Foram considerados dois fluidos de gaseificagdo, misturas de ar +
vapor e vapor + oxigénio.

A planta de gaseificacdo foi equipada com uma unidade de caldeira a vapor e
cilindros de oxigénio. Para a avaliacdo do processo de gaseificacdo do ponto de
vista da melhoria da qualidade do gas de sintese foram utilizadas diferentes
concentracdes de vapor e oxigénio. A operacdo do gaseificador usando misturas
de ar + vapor e vapor + oxigénio como fluidos de fluidizagcdo foram realizados
para um intervalo de ER de 0,30 a 0,40 e uma SBR de 0,4 a 1,0. Para cada caso,
foi analisada a composicao, o poder calorifico e o teor de alcatréo e particulado do
gés. A condigdo operacional que apresentou melhor resultado para ambos agentes
de gaseificacdo foi para uma ER de 0,35 e SBR de 0,4, a mesma condigdo onde se
obteve a maxima eficiéncia do reator utilizando ar como fluido de gaseificacdo. O
poder calorifico do gas quando se utilizou misturas de ar + vapor foi de 3,50 -
5,11 MJ/Nm®, e para misturas de vapor + oxigénio foi de 6,91-8,48 MJ/Nm®. O
teor de hidrogénio quando se utiliza vapor + ar misturas variou entre 16,0% -
21,63% e com a utilizagdo da mistura de vapor + oxigénio foi de 27,43% -
35,94%. A razdo H,/CO utilizando ar + vapor e vapor+ 0Xxigénio variou entre
1,50-2,49, e 1,12-1,88, respectivamente. Foram calculados os balangos de massa e

energia para as condi¢des operacionais consideradas, utilizando misturas ar +



vapor e vapor + oxigénio. Os resultados do balanco de massa utilizando mistura
ar+ vapor apresenta um rendimento entre 1,95 e 2,58kg ¢ss/KQ biomassa, € para a
mistura vapor+ oxigénio entre 1,17 e 1,32 Kg gs/KQ biomassa. A gaseificacéo
utilizando mistura ar + vapor apresentou uma eficiéncia média 44,8% e para vapor

+ oxigénio uma eficiéncia média de 73%.

Palavras-chave: Biomassa, Gaseificagdo, Vapor, Oxigénio, Poder calorifico



Abstract

SALES, C.A.V.B. (2014). Experimental study of eucalyptus gasification in two-stage
co-current gasifier using air, steam and oxygen to the synthesis gas production,
Itajubd, 159p. Thesis in Mechanical Engineer - Institute of Mechanical

Engineering, Federal University of Itajubé.

The goal of this study is to carried out a comparative evaluation the biomass
gasification process using different gasification fluids. A biomass gasification
pilot plant feeded by eucalypt existing at NEST/UNIFEI laboratories was used.
Two gasification fluids were considered, air + steam and steam+ oxygen pure

mixtures.

The gasification plant was equipped with a steam boiler unit and oxygen
cylinders. For the evaluation of the gasification process from the point of view of
the synthesis gas quality improvement, there were used different concentrations of
steam and oxygen. The gasifier operation using air + steam and steam + oxygen
pure mixtures as fluidization fluids were carried out with an ER in the range 0,30
to 0,40 and SBR from 0,4 to 1,0. For each case, it was analyzed the gas
composition, the syngas heating value and tar and particulate content.

The optimum operating conditions for both cases corresponded to an ER of 0,35,
the same point of highest efficiency for gasifier tested with air and SBR of 0,4.
The syngas low heating value when using air+ steam mixtures varied between
3,50 - 5,11 MJ/Nm?®, and for steam + oxygen mixtures it was 6,91-8,48 MJ/Nm®.
The hydrogen content when using steam+ air mixtures varied between 16,0% -
21,63% and when using steam+ oxygen mixture was 27,43% - 35,94%. The
H,/CO ratio obtained when using air+ steam and steam+ oxygen varied between
1,50-2,49 e 1,12-1,88. The mass and energy balance showed the yield between



1,95 and 2,58Kg gss/Kg biomass 10 air+ steam mixtures and 1,17 and 1,32 kg gs/kg

biomassa tO Steam+ oxygen mixtures.

Keywords: Biomass, Gasification, Steam, Oxygen, Hydrogen
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Capitulo 1

INTRODUCAO

A busca por alternativas eficientes de producgdo e distribuicdo de energia € um
elemento essencial para o desenvolvimento econdmico, principalmente nos dias atuais
em que se busca a sustentabilidade, frente a dependéncia de combustiveis fosseis como
petréleo, gas natural e carvado. O desenvolvimento econdmico sustentavel e o padréo de
vida que a populacédo requer, deve garantir a disponibilidade de abastecimento adequado
de energia. Diante dessa dependéncia de recursos energéticos, surge a necessidade de
diversificar a utilizacdo das fontes energeticas.

Atualmente, o petroleo € a principal fonte utilizada na geragdo de energia,
entretanto, a biomassa é empregada muito antes da descoberta do “ouro negro”. A
utilizacdo da lenha como fonte energética se da desde o inicio da civilizagéo.

Considera-se biomassa todo material de origem organica resultado direto ou
indireto da fotossintese, como madeira, detritos animais e residuos organicos. De acordo
com a Convencdo Quadro das Nagdes Unidas sobre Mudanca do Clima, biomassa € o
material ndo fossilizado e biodegradavel de matéria organica proveniente de plantas,
animais e micro-organismos, o que inclui também os produtos, subprodutos, residuos de
agricultura, silvicultura, inddstria e afins, bem como, a fracdo ndo fossil e biodegradavel
de residuos industriais e municipais (UNFCC, 2005).

Entre as principais vantagens da biomassa pode-se destacar o baixo custo de
operagao, proporciona o reaproveitamento dos residuos, tem alta conversao de carbono,
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além de ser uma fonte renovavel e emitir gases menos poluentes. Outra vantagem, é que
se trata de uma fonte de energia distribuida em todo o mundo, ndo apenas concentrada
por regides como acontece com 0s combustiveis fosseis, diminuindo assim a
dependéncia energética dos paises.

Segundo dados do Balan¢o Energético Nacional - BEN (MME, 2014), no Brasil
cerca de 41,0% da oferta interna de energia tem origem em fontes renovaveis e 59,0%
em fontes ndo- renovéveis. De acordo com dados no BEN a producdo de eletricidade
registrou um acréscimo de 3,6% superior ao ano de 2013, totalizando cerca de 601 TWh.

A matriz energética brasileira esta distribuida da seguinte forma: 70,6% de
energia hidréulica (incluindo a importagdo de eletricidade de fontes renovaveis), 2,6%
de carvéo e derivados, 2,4% em energia nuclear, 4,4% de derivados de petrdleo, 11,3%
de géas natural, 1,1% edlica e finalmente 7,6% de biomassa (inclui lenha, bagaco de
cana, lixivia). (MME, 2014).

A producdo de energia primaria no Brasil no ano de 2013 apresentou uma
participacdo da biomassa (biomassa da cana, lenha e carvdo vegetal) da ordem de
24,4%, sendo a segunda fonte energética com maior representatividade, superada
apenas pela participacdo do petroleo e derivados que representam 39,3%.

Embora a matriz energética brasileira apresente bastante diversidade, a
importancia do uso da biomassa se deve principalmente a possivel utilizacdo em
comunidades isoladas, reducdo na dependéncia de combustiveis fosseis, baixa emissdo
de gases causadores do efeito estufa (GEE) se comparada aos combustiveis fosseis bem
como a variedade de tecnologia que se beneficia com seu aproveitamento.

O aproveitamento da biomassa na geracdo de eletricidade é possivel atraves de
duas rotas, a conversdao termoquimica ou a biol6gica. Os processos termoquimicos se
dividem em combustédo, gaseificagdo, pirolise, e 0s processos bioldgicos se dividem em
fermentacgdo e digestdo. Dentre as tecnologias de conversdo termoquimica da biomassa
em energia destaca-se a gaseificagdo de biomassa, visando a producéo de H, e CO e
aplicacdo em células a combustivel, turbinas a gas e motores de combust&o interna além
de ser aplicado na sintese de produtos quimicos.

A gaseificacdo é um processo termoquimico no qual um material com alto teor de
carbono € convertido em um gas combustivel através de reacbes quimicas que ocorrem
na presenga de um agente oxidante (ar, oxigénio ou vapor d’agua) em condicGes sub-

estequiométricas, a uma determinada temperatura.



A gaseificagdo ocorre em reatores chamados gaseificador que sdo classificados
em leito fixo, leito fluidizado e leito arrastado. O tipo de combustivel utilizado, a
tecnologia (reator), o agente de gaseificagdo bem como as condi¢Ges operacionais séo
0s parametros que determinam o teor energético do gas (poder calorifico) e sua
COMPOsIcao.

A principal vantagem da gaseificacdo para a geracdo de energia elétrica é a
aplicacdo direta do g&s em motores, apds um sistema de limpeza, ndo havendo a
necessidade do uso de um ciclo a vapor e grande consumo de agua. De acordo com
LORA (2006) esta tecnologia encontra-se em escala comercial para pequenas
capacidades, possui alta eficiéncia térmica, a queima dos gases produzidos é feita de
forma relativamente limpa, livre de odores e fumacgas ndo requisitando equipamentos
para troca de calor. E uma alternativa a dependéncia dos combustiveis fosseis, além de
ser possivel a combustdo do gas em fornos e fornalhas de geradores de vapor sem
maiores modifica¢Ges nos equipamentos.

Apesar da gaseificagdo ser uma tecnologia promissora ela apresenta algumas
desvantagens a serem consideradas, entre elas: requer a instalacdo de dispositivos de
seguranga pois 0 gas produzido é toxico, a instalacdo dos gaseificadores deve ser feita
em locais bem ventilados caso ocorra vazamentos, ha uma reducdo na eficiéncia
energética global do sistema devido a perda de calor no reator e consumo de energia por
parte dos sopradores e geradores de vapor (para o caso da utilizagdo do vapor como
fluido de gaseificagéo).

O grupo de pesquisa NEST/UNIFEI, vem desenvolvendo varios trabalhos na area
de gaseificacdo de biomassa, motores de combustdo interna e célula a combustivel tipo
SOFC, os quais incluem estudos experimentais realizados por pesquisadores do grupo,
entre eles: Restrepo, 2013, Noguera, 2012, Martinéz et al 2011, Martinéz, 2009;
Andrade, 2007. O NEST também desenvolveu estudos tedricos, dentre 0s quais
podemos citar os trabalhos realizados por Centeno, 2010; Gualdrén, 2009 nos quais
foram avaliados o desempenho de gaseificadores de leito fixo e fluidizado e dos
conjuntos gaseificador/motor, além de estudos tedricos de desempenho da célula a
combustivel SOFC (Gonzélez, 2007; Cobas, 2006;).

Os objetivos dos trabalhos e/ou projetos citados acima foram determinar as
melhores condicGes operacionais no processo de gaseificagdo com ar em um

gaseificador co-corrente (downdraft) de duplo estagio bem como avaliar o teor de



alcatréo e particulados visando cumprir os requerimentos da aplicacdo em motores de
combustdo interna e célula a combustivel.

No Brasil e no mundo esta tecnologia esta em processo de desenvolvimento,
sendo necesséria a obtencdo de um gas de melhor qualidade e menor teor de impurezas
para ser aproveitada na geracdo de eletricidade ou sintese de produtos quimicos e
combustiveis. Isto é possivel através da utilizacdo de misturas ar + vapor e vapor +
oxigénio.

Estima-se, dependendo das condigOes operacionais consideradas, que a utilizagao
de misturas ar, vapor e oxigénio no processo de gaseificagcdo produz um gas com maior
poder calorifico, maior teor de hidrogénio (H,) e monodxido de carbono (CO). A
utilizacdo destes fluidos de gaseificagdo aumenta a temperatura nas zonas de reacdo do
gaseificador e, portanto, produz um gas com menor teor de alcatréo.

Até 0 momento as pesquisas desenvolvidas utilizando mistura ar+ vapor e vapor+
oxigénio se limitaram ao gaseificador do tipo fluidizado, e para os poucos trabalhos
com leito fixo, a proposta da pesquisa se limitava a avaliar o teor de alcatréo,
monitoramento de temperatura, caracterizagdo de cinzas e carvao. Os poucos trabalham
que apresentam uma analise da composicéo do gas, do comportamento do processo, do
teor de alcatrdo e a utilizacdo de duplo estdgio de fornecimento de agente de
gaseificacao.

A proposta da pesquisa é avaliar o desempenho do gaseificador co-corrente de
duplo estdgio do NEST/UNIFEI utilizando as diferentes misturas de fluidos de
gaseificacao.

O gaseificador foi anteriormente testado com ar e avaliado a composicdo do gas,
contedo de alcatrdo e material particulado. Nesta tese propbe-se um estudo
experimental da gaseificacdo de eucalipto para avaliar a influéncia de diferentes fluidos
de gaseificacdo na composi¢do do gas (H,, CO e CHy), teor de alcatrdo e particulado.
Propde-se ainda a realizacdo do balan¢o de massa e energia para avaliar o desempenho
do gaseificador.

Os resultados deste estudo permitira fazer comparagdes em relacdo & composigdo
do gés de acordo com os diferentes tipos de fluido de gaseificagdo, possibilitando
aperfeicoar o processo para maximizar a produgdo de hidrogénio, de interesse para o
NEST pela possibilidade de conectar o gaseificador com a célula a combustivel e gerar

eletricidade, tecnologia em desenvolvimento no mundo, bem como aumentar o teor de



monoxido de carbono e o poder calorifico do gas para o aproveitamento em motores de

combustdo e microturbinas.



OBJETIVOS

1.1 OBJETIVO GERAL

Avaliacdo experimental da gaseificacdo de eucalipto em um gaseificador co-
corrente de duplo estdgio utilizando misturas do ar + vapor e vapor+ oxigénio
para obter as condigdes de operagdo que maximizam a qualidade do gés de
sintese (% H; e % CO, teor de alcatrdo e material particulado).

1.1.1 Objetivos Especificos

Estudar o estado da arte da gaseificacdo de biomassa com misturas ar + vapor e
vapor + oxigénio.

Realizar uma avaliagdo experimental da gaseificacdo da biomassa com
diferentes misturas de agentes de gaseificagdo: mistura ar + vapor, mistura vapor
+ oxigénio no gaseificador do tipo co-corrente de duplo estagio do
NEST/UNIFEI.

Determinar a composicdo do gés (teor de H,, CO e PCI) para as diferentes
misturas de agentes de gaseificagéo.



Obter a melhor condicdo operacional para os diferentes fluidos de gaseificagéo
nos dois estdgios de fornecimento do gaseificador a fim de maximizar a
producédo de hidrogénio, mondxido de carbono e poder calorifico do gés.

Fazer réplica de duas das melhores condi¢6es operacionais utilizando misturas
ar+ vapor e vapor+ oxigénio.

Fazer uma analise experimental do teor de alcatrdo e particulado para as
melhores condigOes obtidas.

Realizar o balango de massa e energia do processo para as condi¢Oes analisadas
visando determinar os parametros de desempenho do gaseificador com o0s

diferentes fluidos de trabalho.



ESTRUTURA DA TESE.

No capitulo 1 é apresentada uma introdugdo ao tema da gaseificacdo de biomassa.

No capitulo 2 apresenta-se a fundamentacdo tedrica relacionada com a gaseificacdo de
biomassa e a qualidade do gés, tendo em conta trabalhos disponiveis na literatura cientifica
internacional. Inclui-se o estado da arte da gaseificagdo com misturas ar + vapor, vapor +
oxigénio. Qualidade do gas e aplicacdo com énfase na maximizacdo de Hidrogénio e
Mondxido de Carbono. Este capitulo apresenta a caracterizagdo da biomassa utilizada.

No capitulo 3 sdo apresentados os materiais e métodos utilizados no desenvolvimento
da tese. O capitulo inclui a descricdo dos equipamentos usados nos experimentos, na
caracterizacdo e analise do gés, tais como o gaseificador, os analisadores de gases, 0 sistema
de amostragem de alcatrdo e particulado. Inclui também a descri¢do das caracteristicas da
biomassa e dos equipamentos de caracterizacdo da mesma. Apresenta-se 0 planejamento
experimental para a realizacdo dos testes.

No capitulo 4 apresentam-se 0s resultados dos testes experimentais, a composi¢cdo do
gés, o balanco de massa e energia para determinar a eficiéncia do processo utilizando as
diferentes misturas, os resultados da composicéo de alcatréo e particulado.

O capitulo 5 apresenta as conclusdes do trabalho, seguida de recomendacdes e propostas
de pesquisas futuras.

Os anexos A e B apresentam os perfis de temperatura e composicdo do gas para duas
misturas utilizadas no processo, ar+ vapor e vapor+ oxigénio.

O anexo C apresenta a metodologia de operacdo do gaseificador utilizando as duas
misturas de agente de gaseificagéo.



Capitulo 2

REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 ENERGIA DA BIOMASSA

De acordo com a Agéncia Nacional de Energia Elétrica - ANEEL, o termo biomassa se
refere a qualquer matéria orgéanica decorrente direta e indiretamente do processo de
fotossintese, que possa ser transformada em energia mecanica, térmica ou elétrica. A
biomassa pode ser classificada de acordo com a sua origem: florestal (madeira,
principalmente), agricola (soja, arroz e cana-de-acgUcar, entre outras) e rejeitos urbanos e
industriais (s6lidos ou liquidos, como o lixo). (ANEEL, 2008).

A biomassa é sintetizada por fotossintese através da conversao do didéxido de carbono
(CO,) presente na atmosfera em compostos organicos por meio da energia solar na presenca
de clorofila e &gua. As plantas absorvem a energia solar num processo denominado
fotossintese. Na presenca de luz solar as plantas verdes quebram moléculas de agua para obter
elétrons e proétons e utilizam para transformar CO, em glicose (CHOp), liberando O, para a
atmosfera. (Basu, 2010)

Os principais fatores que influenciam a fotossintese séo a radiagdo solar, temperatura e
disponibilidade hidrica, e esta varia com a latitude e com as esta¢6es do ano.

A reacdo quimica simplificada da fotossintese é representada pela equacao 1.

CO, +2H,0 —&ldrfla_, (CH,0)+H,0+0, 1



O dibxido de carbono (CO,) fixado pelas plantas através da fotossintese, disponivel no
ar atmosférico, forma os carboidratos dos tecidos vegetais e libera oxigénio. Os carboidratos
sdo degradados pela respiracdo e o carbono € devolvido ao ambiente na forma de CO,. Uma
parte do CO, emitido para atmosfera combina-se com a chuva formando o acido carb6nico
(H2COs3) que no solo se transforma em bicarbonato (HCO3) e carbonato (COs3) reagindo com
acidos presentes no solo e liberando mais CO, para a atmosfera. Este fenémeno é conhecido
como ciclo do carbono, principal constituinte de qualquer matéria orgénica e, portanto,
essencial ao equilibrio da vida na terra.

A queima dos combustiveis fésseis, além das queimadas, desmatamento e atividades
industriais interferem diretamente no ciclo do carbono, pois transferem o carbono a atmosfera
na forma de monoxido e dioxido de carbono.

De acordo com o relatério do Programa das Nacfes Unidas para o Meio Ambiente
(PNUMA) as emissdes de carbono sdo cada vez maiores, e para evitar que a temperatura
média do planeta ultrapasse 2°C, limite a partir do qual se agravam as consequéncias de
aquecimento global, as emissdes ndo deveriam ultrapassar os 44 Gt até 2020. Entretanto os
niveis de emissdes estdo acima deste valor em 14%, o que exige medidas mitigadoras no
sentido de reduzir os efeitos negativos no clima (Unep, 2012).

Dentre o0s setores que mais contribuem para a emissdo de Gases de Efeito Estufa (GEE)
é o setor de energia seguido pelo setor industrial e transporte. As emissdes do setor de energia
sdo resultantes da utilizacdo de petrdleo e gas natural, mineracdo e uso de carvdo mineral,
fontes moveis e pontuais. Em consequéncia disso pesquisas tém sido desenvolvidas com o
objetivo de encontrar alternativas energéticas para a reducdo das emissdes de GEE em paises
em desenvolvimento.

As fontes alternativas de energia, entre elas a biomassa, sdo possibilidades estratégicas
para aumentar a seguranca de fornecimento de eletricidade além de contribuir

significativamente na tematica das mudancas climaticas.

2.2 CARACTERIZACAO ENERGETICA DA BIOMASSA

Segundo Basu, (2010), a biomassa é formada por uma grande quantidade de compostos
organicos constituidos por quatro principais elementos (Carbono, Hidrogénio, Oxigénio e
Nitrogénio), umidade, e compostos inorganicos como, por exemplo, as cinzas. E necessario

conhecer a composicdo de combustivel, bem como seu contelido energético para 0 processo
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de pirélise, combustdo e ou gaseificacdo. As caracteristicas mais importantes da biomassa séo

determinadas através da analise elementar, analise imediata, poder calorifico.

2.1.1 Analise Elementar da Biomassa

A anélise elementar ¢ uma técnica que consiste na determinacdo dos elementos
constituintes de uma amostra organica, permitindo a definicdo da formula empirica dos
mesmos. O método baseia-se na combustdo completa de uma amostra que contenha
principalmente carbono (C), hidrogénio (H), nitrogénio (N), enxofre (S) e oxigénio (O) e da
subsequente analise dos gases resultantes do processo de combustdo, essencialmente didxido
de carbono (CO,), agua (H20), éxidos de nitrogénio (NOy) e didxido de enxofre (SO,).

Esta analise permite quantificar a relacdo ar-combustivel necesséria para o0 processo e
estimar a composicdo dos gases na saida do processo de combustdo ou gaseificacao.

A analise elementar para carbono, hidrogénio, nitrogénio e enxofre € realizada segundo
Norma ASTM D-3.176 e ASTM E777, E775 e E778. A porcentagem de oxigénio é
determinada pela diferenca. (Sanchez, 2010)

O resultado da analise elementar gera uma parcela de residuo que é considerada cinzas,
valor que difere da analise imediata devido aos erros de cada tipo de técnica utilizada.

Uma andlise elementar tipica é representada pela equacéo 2.

C+H+O+N+S+A+w=100% 2

O teor de enxofre na biomassa lignoceluldsica é relativamente baixo, o que torna uma
grande vantagem a utilizacdo deste combustivel para a geracdo de energia, pois a emisséo de
SO, é baixa. (Basu, 2010)

A composicdo elementar é apresentada em base Umida ou base seca, esta informacéao

deve ser declarada para a utilizacdo correta dos valores nos calculos estequiométricos.

2.1.2 Analise Imediata da Biomassa

A analise imediata corresponde a parcela de umidade, volateis, cinzas e carbono fixo em
peso de uma amostra. S&o utilizadas a norma ASTM D-3172 para coque e carvao e a horma
ASTM D 1.102, ASTM E 870 a E872 para residuos e biomassas.
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A fracdo de umidade (o) é determinada de acordo com a norma ASTM D-3173 através
de um forno com circulagdo natural de ar a uma temperatura de 100 a 110°C até que a
variacdo de peso das amostras estabilize.

O teor de volateis de uma amostra é quantificado de acordo com a norma ASTM E872
medindo-se a fracdo de massa da biomassa que volatiliza durante o aquecimento em
atmosfera inerte, até temperaturas de aproximadamente 950 °C num forno por
aproximadamente 7 minutos. Ap0s a extracdo dos volateis o material restante é o carbono fixo
e as cinzas. A fracdo em massa inicial de combustivel é volatilizada, ou seja, convertida em
gas durante seu aquecimento. A quantidade de volateis define a reatividade do combustivel e
alguns pardmetros dos processos de combustdo e gaseificacdo. Os volateis tém um papel
importante durante a igni¢do e as etapas iniciais de combustao.

De acordo com a norma ASTM D- 3.174 a fracdo de cinzas € determinada aquecendo a
amostra a 750°C por duas horas ou para amostras mais sensiveis a 600°C em um forno mufla
fazendo o controle de massa, temperatura, tempo e atmosfera. Uma quantidade de biomassa,
sem umidade e volateis, é colocada num cadinho e levada ao interior do forno mufla por cerca
de 750 °C por aproximadamente duas horas. No final do processo restam apenas as cinzas.

O teor de Carbono Fixo (CF) é um parametro importante porque na maioria dos
gaseificadores a taxa de conversdo do carbono em gas, determina a taxa de gaseificacdo e o
seu rendimento. Esta reacdo de conversao é usada para determinar o tamanho do gaseificador.
(Basu, 2010; Sanchéz, 2010)

O carbono fixo (CF) é calculado pela diferenca, como representado pela Equagéo 3.

CF =100-w -V — A(%) 3

2.1.3 Poder Calorifico da Biomassa

Poder calorifico € a quantidade de calor (energia térmica) liberada através da combustéo
de uma unidade de massa ou volume de combustivel (kJ/kg ou ki/m®).

O poder calorifico é considerado superior (PCS) quando leva em consideragdo o calor
latente de vaporizacdo e o poder calorifico inferior (PCI) quando esse valor ndo €
considerado. O valor do PCS é 10 a 20 % maior que o do PCI. Para determinacdo do PCS ha
dois métodos disponiveis: utilizando uma bomba calorimétrica ou calculando a partir da

anéalise elementar.
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O poder calorifico é determinado através da combustdo de uma amostra em uma bomba
calorimétrica onde é feito num ambiente com oxigénio puro a uma pressao de 3.000 kPa
segundo a norma ASTM D-2015.

A analise consiste em queimar uma quantidade de biomassa seca num volume fechado
imerso numa massa de agua que possui temperatura monitorada. A quantidade de calor
liberado pela reacdo de combustdo é absorvida pela dgua onde sua temperatura é elevada.
Quando a temperatura atinge a estabilidade a quantidade de calor absorvida é determinada
através da Equacdo 4, na qual my20.6 @ massa de agua, ¢ é o calor especifico da agua e Trinal €

Tinicial SA0 as temperaturas iniciais e finais da agua.

Q =My20 %Py 20 (Tinar = Tiniciar ) 4

Assumindo que o calor absorvido pela dgua é igual ao calor de reacéo e dividindo este
valor pela massa de biomassa tem-se 0 PCS do combustivel.

PCS = Q [kJ /kg] 5

comb

Caso ndo seja possivel realizar a andlise de poder calorifico através da bomba
calorimétrica, existe uma relacdo matematica que pode ser utilizada para seu célculo, tendo
como referéncia a composigdo elementar do combustivel. (Basu, 2010)

Existem algumas equagfes que permitem calcular o poder calorifico do combustivel a
partir da sua composicéo elementar, como mostra a Equacao 6, que apresenta uma correlacéo
para o célculo do PCS da biomassa, onde C, H, S, O refere-se a porcentagem de carbono,
hidrogénio, enxofre, oxigénio, respectivamente, através da analise elementar da biomassa.
(Mendeliev, 1949 apud Suris, 2011).

PCS = (339xC) + (1030 x H) — (109 x (O — S)[kJ / kg] 6

A relacéo entre PCS e PCI é dada pela Equacédo 7 (Basu, 2010).

PCl:PCS-hgx(g—H+i) 7
100 ' 100
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Em que:

PCS= poder calorifico superior (kJ/kg)

PCIl= poder calorifico inferior (kJ/kg)

H= porcentagem maéssica de hidrogénio da biomassa
o= porcentagem massica de umidade da biomassa

hg= calor latente de vaporizagéo a 25°C e 1 atm. (2520 kJ/kg)

A diferenca entre os dois valores, o de PCS e PCI, é exatamente a entalpia de
vaporizacdo da &gua formada na combustdo do elemento hidrogénio e da &gua presente no

combustivel na forma de umidade.

2.1.4 Umidade

Corresponde a quantidade de agua presente numa amostra de biomassa, sendo expressa
tanto em base Umida (bu) quanto em base seca (bs).
O teor de umidade (®) na base umida (bu) é calculado segundo a Equagéo 8, sendo m

H20 @ Massa de gua contida na amostra e Myjeseca COrresponde a massa de biomassa seca.

0, — 20 *100(9bu) g
(mH 20 + mbioseca)

O teor de umidade (®) na base seca (bs) ¢ calculado segundo a Equagéo 9.
0, 20 _*100(9%bs) 9

(mbioseca

Na Tabela 1 sdo apresentados os valores correspondentes a composi¢do imediata e
elementar e poder calorifico de diferentes tipos de biomassas utilizadas na geracao de energia.
(Alauddin, 2010).
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Tabela 1. Analise elementar, imediata e PCI de diferentes tipos de biomassa.

Analise Elementar

(base seca %)

Andlise Imediata (%)

PCI

(base seca)

Tipo de Biomassa (MJ/kg)
C H O N S | Cinzas | Volateis Car.bono Umidade
Fixo

Madeira de cedro 51,10| 5,90 | 42,50| 0,12 | 0,02 0,3 80-82 18-20 - 19,26
Serragem de madeira 46,2 | 51 | 354 | 1,5 | 0,06 1,3 70,4 17,9 10,4 18,81
Residuo de 6leo de oliva 50,7 | 5,89 | 36,97 | 1,36 | 0,3 4,6 76 19,4 9,5 21,2
Casca de arroz 458 | 6,0 | 479 | 0,3 - 0,8 73,8 13,1 12,3 13,36
Palha de arroz 38,61 4,28 | 37,16 | 1,08 | 0,65 | 12,64 | 65,23 16,55 5,58 14,40
Serragem de pinho 50,54 7,08 | 41,11| 0,15 | 0,57 | 0,55 82,29 17,16 - 20,54
Pellets de madeira 493 | 59 | 444 0.1 - 0,3 74,2 17,1 8,4 18,5
Casca de café 468 | 49 | 471 | 0,6 | 0,6 1,0 74,3 14,3 10,4 16,54
Café em p6 52,97 | 6,51 |36,62| 2,8 | 0,05| 1,0 71,8 16,7 10,5 22

Residuos de poda da videira | 46,97 | 5,8 |44,49| 0,67 | 0,01 | 2,06 78,16 19,78 - 17,91
Bagaco de cana 48,58 | 5,97 |38,94| 0,2 | 0,05 | 1,26 67-70 | 28,74-30,74 - 19,05
Sabugo de milho 40,22 | 4,11 | 42,56 | 0,39 | 0,04 | 2,97 71,21 16,11 9,71 16,65
Palha de trigo 46,1 | 5,6 | 41,7 | 0,5 | 0,08 6,1 75,8 18,1 - 17,2
Haste de algodao 428 | 53 [ 385 | 1,0 | 0,2 43 72,3 15,5 7.9 15,2
Grama 36,57 | 4,91 | 40,70 | 0,57 | 0,24 | 8,61 64,98 17,91 8,5 14,6

15




2.3 TECNOLOGIAS DE APROVEITAMENTO ENERGETICO DA
BIOMASSA

O aproveitamento energético da biomassa é realizado através de determinados processos
de conversdo sendo uma alternativa capaz de reduzir o impacto ambiental na geracdo de
energia. O tipo de biomassa, a forma de energia requerida, a utilizacdo final além de aspectos
econdmicos e ambientais sdo fatores determinantes na escolha do processo de converséo a ser
empregado.

Os processos de conversdo sdo classificados em trés grupos: processos fisicos,
termoquimicos e bioldgicos. Os processos fisicos sdo a densificagdo, secagem, reducdo
granulométrica e prensagem mecanica.

A rota termoquimica inclui a combustdo; gaseificacdo; pirGlise, enquanto que a
bioldgica inclui a digestdo (producédo de biogas) e fermentacdo (producédo de etanol).

A combustdo é um processo de oxidagdo exotérmica que ocorre a alta temperatura. E
um método de conversdo de biomassa em um gas que pode ser utilizado diretamente para
fornecer calor ou alimentar uma caldeira para gerar vapor. (McKendry, 2002).

A pir6lise é a conversdo da biomassa em produtos liquidos, sélidos e gasosos pelo
aquecimento da biomassa em auséncia de oxigénio numa temperatura em torno de 500°C. A
pirélise é empregada na producdo de bio-6leo com aplicagbes em motores, turbinas, caldeiras,
entre outros.

A gaseificagdo é a conversdo térmica da biomassa em gas combustivel através da
oxidacdo parcial a alta temperatura. O gas produzido no gaseificador pode ser queimado
diretamente ou através de um processo de limpeza ser utilizado como combustivel em
motores, turbinas a gas e célula a combustivel. O gas pode ainda ser utilizado como gas de
sintese na producéo do metanol e outros produtos quimicos.

Tanto a gaseificacdo quanto a combustdo convertem o material carbondceo em gases,
sendo que o processo de gaseificagdo ocorre em ambiente com pouco oxigénio (condicGes
subestequiométricas) e a combustdo com excesso de oxigénio. O objetivo da combustdo é
fazer a destruicdo térmica do material e gerar calor, a gaseificacdo produzir um gas
combustivel. A gaseificacdo oferece inimeras vantagens em relagcdo & combustdo sob o ponto
de vista ambiental. Por exemplo, as emissGes de Oxidos de enxofre e nitrogénio, o0s

precursores da chuva acida, sdo significativamente reduzidas.
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2.4 GASEIFICACAO DA BIOMASSA

O processo de gaseificacdo é resultado de interacGes fisico-quimicas que ocorrem no
interior de um gaseificador que produz um gas composto principalmente por monéxido de
carbono e hidrogénio.

O teor energético do gas produzido no processo de gaseificagdo depende do tipo de
fluido de gaseificacdo utilizado, da tecnologia, do tipo de biomassa e das condicGes
operacionais. Os tipos mais comuns de agente oxidante sdo: ar, vapor e oxigénio e a misturas
deles. A oxidagdo parcial realizada com ar gera um géas diluido em nitrogénio atmosférico
cujo poder calorifico pode variar entre 3 e 5 MJ/Nm®. Este valor é considerado muito baixo
para ser aplicado em turbinas a gas, por exemplo, que utilizam o gas natural o qual tem um
poder calorifico em torno de 38 MJ/Nm?®. Uma alternativa possivel seria a utilizacdo do gés
produzido no processo de gaseificagdo em conjunto com outro combustivel de melhor
qualidade. A principal vantagem da utilizacdo do ar é a disponibilidade do mesmo, o fator
econdmico e a possibilidade de um processo autossustentavel.

Alguns processos séo realizados com ar enriquecido com oxigénio puro com o objetivo
de produzir um gas com maior poder calorifico como consequéncia da reducdo do teor de
nitrogénio no gas. (Mastellone et al., 2010).

A oxidacdo parcial com oxigénio puro produz um gas de sintese livre de nitrogénio
atmosférico e com um poder calorifico entre 12-28 MJ/Nm®. Os custos de investimentos e
operacao para produgdo de gas de sintese com oxigénio se justificam apenas para grande
escala. (Basu, 2010). H& estudos envolvendo misturas vapor+ oxigénio que apresentam
valores de poder calorifico variando entre 4,0 — 13,0 MJ/Nm?® (Thanapal et al , 2012, Campoy
et al, 2009, Lv et al, 2007). O poder calorifico depende das condic6es operacionais utilizadas.

A gaseificagdo utilizando vapor puro, dependendo das condi¢bes operacionais
consideradas, produz um gas com elevada concentracdo de hidrogénio e um poder calorifico
da ordem de 10 a 18 MJ/Nm?, e trata-se de um processo que no inclui reacdes exotérmicas o
qual requer fonte externa de energia para as reac0es de gaseificacdo (Basu, 2010). Uma
alternativa encontrada para a utilizagdo do vapor, seria a mistura deste com ar. Estudos
apresentam valores para o poder calorifico do géas utilizando vapor + ar variando de 3,0-13,0
MJ/Nm? dependendo das condicBes operacionais (Ran et al, 2012; Chen et al , 2013; Sreejith,
et al, 2013)

O vapor é menos reativo que o oxigénio e as reaces de reforma sdo endotérmicas e
mais lentas que as reacdes de combustdo, exigindo como mencionado acima o fornecimento

de energia de uma fonte externa, aumentando os custos de investimento. (Hernandez, 2012).
17



Uma alternativa seria a utilizacdo de uma mistura de ar e vapor de modo a aumentar a
eficiéncia do processo e a reducdo dos custos com o fornecimento externo de energia para a
realizagdo das reagdes exotérmicas.

As reacOes de combustdo associadas a injecdo de ar no processo fornecem o calor
necessario para as reacfes de reforma a vapor. Como consequéncia, aumenta a eficiéncia
global do processo termodinamico devido a complementacdo entre as reacdes endotérmicas e
exotérmicas. (Herndndez, 2012)

O processo de gaseificagdo segue uma sequéncia de etapas, primeiramente a biomassa €
aquecida para remocdo da umidade e submetida uma degradacdo térmica chamada de pirdlise.
Os produtos da pirdlise reagem entre si para formar os produtos da gaseificacdo. As reacoes
quimicas do processo sdo apresentadas na Tabela 2 (Basu, 2010).

De acordo com Basu, 2010 e Rezaiyan, 2005, a maior parte do oxigénio injetado no
reator é consumida nas reacfes R4, R5 e R8 para fornecer o calor necesséario a etapa de
secagem e pirdlise do combustivel, quebra de ligagcdes quimicas e aumentar a temperatura do
reator para conduzir as reagdes de gaseificacao.

A reacdo R2 conhecida como reacdo de gés d’agua é a principal reacdo de gaseificacao,

é endotérmica e favorece altas temperaturas e baixas pressoes.

Tabela 2. Reagfes do processo de gaseificacéo

Tipos de reacdes Reacdes
Reacdes do Carbono
R1 (Boudouard) C+ CO, 22CO + 172 kJ/mol
R2 (reacdo gas d’agua) C+H,O0>CO+H, + 131 kJ/mol
R3 C+2H,> CH, -74,8 kJ/mol
R4 C+0,50,~> CO -111 kJ/mol
Reacdes de Oxidacéo
R5 C+0,~> CO, -394 kJ/mol
R6 CO+ 0,5 0,2 CO; -284 kJ/mol
R7 CH4+20, > CO, + 2H,0 -803 kJ/mol
R8 H, + 0,50, > H,0 -242 kd/mol
Reacdes de Shift
R9
(reacdo de deslocamento de dgua-gas) CO +H,0 > CO,+ H; -41,2 kd/mol
Reacdes de Metanizacéo
R10 2 CO+2H, > CH,+CO, -247 kd/mol
R11 CO +3H, > CH, + H,0O -206 kJ/mol
R14 CO; +4H, > 2H,0+ CH, -165 kJ/mol
Reacdes de reforma a vapor
R12 CH,+2H,0> CO+3H;, + 206 kJ/mol
R13 CH;+050,>CO+2H;, - 36 kJ/mol
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A R1, conhecida por reacdo de Boudouard, € endotérmica e mais lenta que a reacéo de
combustdo R5 na mesma temperatura e na auséncia de um catalisador. A R3 é uma reacéo
ainda mais lenta exceto a altas pressoes.

A R9 conhecida como reacdo de deslocamento agua-gas é a reacdo mais importante
quando o objetivo ¢ a producédo de hidrogénio. A reacdo de metanagdo (R11) prossegue muito
lentamente em baixas temperaturas na auséncia de catalisador.

O processo de gaseificagdo ocorre em Vvérias etapas, em fungdo das reacbes quimicas

descritas acima.

e Agquecimento e secagem da biomassa:

A umidade da biomassa in natura varia entre 30 e 60%. E para cada quilo de umidade da
biomassa sdo necessarios 2.260 kJ de energia extra do gaseificador para vaporizar a agua, e
esta energia ndo é recuperavel. Para solucionar o problema da umidade, é necesséria a
remocao deste excesso através de uma etapa de pré-secagem da biomassa antes de alimenta-la
ao gaseificador. A umidade aceitavel para garantir a produgdo de um gés de boa qualidade é
entre 10-20%. (Basu, 2010)

A secagem final da biomassa ocorre dentro do reator quando recebe o calor decorrente
das demais reacBes do processo. O calor das reagdes remove a umidade da biomassa. A
medida que a temperatura aumenta os produtos de baixo peso molecular comegam a
volatilizar. Este processo prossegue até que uma temperatura de 200°C seja atingida (Ruiz,
2013; Basu, 2010).

e Pirdlise

A etapa de pirdlise, que precede a etapa de gaseificacdo, ocorre em temperatura até
700°C e envolvem reacbes de craqueamento térmico, transferéncia de calor e massa e a
producdo de gases permanentes (H,, CO, CO,, CH,), alcatrdo e carvdo (residuos sélidos
devolatilizados).

A quebra das moléculas de hidrocarbonetos é influenciada pelo tamanho da particula,
temperatura, pressao e tempo de residéncia do processo.

As reagdes de devolatilizacdo liberam muitos componentes e o hidrogénio é utilizado
para as ligacbes moleculares, com isso o nivel de H; é reduzido nesta etapa. Um produto da
pirélise é o alcatrdo formado através de condensagdo do vapor condensdvel produzido no
processo. (Arena, 2012, Basu, 2010, Ruiz, 2013).
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e Oxidacéo

Nesta etapa o carbono da biomassa reage com O, do ar produzindo CO,, CO e vapor de
H,O. A temperatura da combustdo varia de 700 a 1.200°C, e a reacdo libera a energia
necessaria para as reacoes de secagem, pirdlise e gaseificacdo. Como parte das reacdes da
gaseificacdo é endotérmica, a energia para as outras fases € proveniente desta etapa. A reagdo
R5 (C + O, — COy) é a que libera maior quantidade de calor 394 kJ/kmol de carbono
queimado. A reagdo R4 (C + 1/20, — CO) produz CO e libera aproximadamente 111 kJ/mol
de calor.

e Reducéo ou Gaseificagéo
A fase de reducgdo ou gaseificagcdo € uma reacdo endotérmica que ocorre a temperatura
de 500 a 800°C. Nesta fase o carvéo é convertido principalmente em CO e CH,.

Os fatores que influenciam o processo de gaseificagdo sdo (Lora e Venturini, 2012):
e A razdo de equivaléncia ou fator de ar: € a razdo entre a relagdo ar/combustivel real
utilizada no processo e a relacdo ar/combustivel tedrica ou estequiométrica.
e O tipo de agente de gaseificacéo.
e O tempo de residéncia, para gaseificadores de leito fluidizado é influenciado pela
velocidade de fluidizacéo e para os de leito fixo, pelo tipo de grelha utilizada.
e As caracteristicas do combustivel.

e A utilizagdo ou ndo de catalisadores.
As pesquisas demonstram que o tipo de biomassa influencia na composicéo do gas. A

Figura 1 mostra contedo de hidrogénio do gas produzido para diferentes tipos de biomassas
(Udomsirichakorn, 2014).
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Figura 1. Concentracao de hidrogénio do gas da gaseificagcdo com vapor para diferentes espécies de
biomassa.

Um aumento no teor de umidade da biomassa provoca um efeito negativo sobre a
qualidade do gés produzido, causa uma reducdo na temperatura do processo, reduzindo a
concentracdo de hidrogénio e poder calorifico do gas como mostra a Figura 2 (Kaushal et al,
2011)

04+ 590
—#—CHa =8=C0
885
o ——C02 2
03+ E a = = = Avg. lemperature

Fragao Molar (mol/mol)
(9,) exmeradway

i} 0.1 0.2 03 04 0.5 0.6

Teor de umidade (kg/kg)

Figura 2. Efeito do teor de umidade da biomassa na qualidade do gas.
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2.4.1 Tipos de Gaseificadores

O tipo de gaseificador depende do tipo de combustivel utilizado e da forma de injecdo
de fluido de gaseificagdo. Os gaseificadores sdo classificados segundo a pressdo em
atmosféricos ou pressurizados, e segundo o tipo de leito como em movimento (fixo) ou
fluidizado. Os gaseificadores de leito em movimento se dividem em co-corrente, contra-
corrente e fluxo cruzado, os de leito fluidizado se dividem em borbulhante e circulante
(Panwar et al, 2011).

2.4.1.1 Gaseificador de Leito Fixo

Os gaseificadores do tipo leito fixo consistem de um reator cilindrico no qual o
combustivel segue fluxo descendente e o gas produzido tem fluxo descendente ou ascendente
dependendo da configuracdo do gaseificador. S&o equipamentos de construcdo simples e
geralmente operam com alta conversdo de carbono, tem longo tempo de residéncia, baixa
velocidade do gas e reduzido arraste de cinzas.

Dependendo da direcdo relativa do fluxo do ar e de biomassa, os gaseificadores de leito
em movimento (fixo) sdo classificados em: contra-corrente (“updraft”), co-corrente
(“downdraft) ou fluxo cruzado (“cross-flow”). Sdo sistemas eficientes recomendados para
trabalhar com combustiveis de alta densidade e granulometria entre 10-100 mm.

A temperatura na zona de combustdo pode alcancar valores até de 1.200 °C (Belgiorno,
et al.,, 2003). A vantagem desse tipo de gaseificador é sua alta eficiéncia na conversdo de
carbono, e a producdo de um gas com baixo teor de alcatrdo (co-corrente) e cinzas (contra-
corrente) (Midilli, et al., 2001; Zuberbdihler, 2007).

2.4.1.2 Gaseificador de Leito Fluidizado

Esta configuracdo possibilita um bom contato entre os sélidos e o gds e uma boa
circulacdo das particulas de biomassa além de alta velocidade de reagdo. As zonas de reacao
ndo estdo bem definidas como acontece nos reatores de leito fixo.

Esse tipo de gaseificador normalmente utiliza um leito de material inerte, normalmente
areia, que intensifica a troca de calor entre as fases gas/solido e aumenta a eficiéncia do

processo.
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Os gaseificadores de leito fluidizado tem boa transferéncia de calor entre o gas e o
solido devido a boa distribuicdo de temperatura. Esses gaseificadores sdo recomendados para
plantas com maior capacidade, pois tem melhores caracteristicas de escalonamento se
comparados aos gaseificadores de leito fixo. A desvantagem dessa configuracdo é que 0s
gases produzidos contem grande concentragdo de material particulado e alcatrdo devido ao

processo de fluidizagdo que arrasta este material junto ao gas.
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Figura 3. Tipos de gaseificadores

Algumas caracteristicas dos gaseificadores de leito fixo e fluidizado sdo apresentadas na
Tabela 3 (McKendry, 2002; Van der Drift, et al., 2004; Olofsson, et al., 2005; Abdul Salam,
et al., 2010; GoOmez-Barea, et al., 2010; Higman, et al., 2008; Rensfelt, 2005)

A aplicagdo do gés, as condicbes operacionais, qualidade do gas sdo fatores que
determinam o tipo de gaseificador que deve ser empregado.
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Tabela 3. Caracteristicas dos gaseificadores

Co- Contracorrente Fluxa Circulante | Borbulhante | Arrastado

corrente cruzado
Temperatura no 1100 -
reator, °C 900 - 1000 300-1000 300- 900 600 - 1000 650 - 950 1600 °C
Pressdo Atmosférica Atmosférica Atmosférica | 1 -19 bar 1-35 bar 20- 50 bar
Tempo de 10-30 15 - 60 10-20 - - -
partida (min)
Granulometria 20 - 100 5-100 40 - 80 13-20 50 <100 pm
biomassa (mm)
Vazao
biomassa
(ton./dia) base <10 <15 <1 5-180 10-110 -
seca
Velom_dgde - - - >5m/s 1-2m/s -
superficial
Umidade (% w) <15-20 <50 <7 - <15 -
Temperatura 700 200 - 400 - - 300:800 900
gas, °C
Eficiéncia a frio
(%) 70 - - > 80 75 -80 -
Escala de 1 kW -1 1-10 MW. i 20-100 10 - 100 > 100
aplicacio MW, i MW, MW, MWth

Referéncia: (McKendry, 2002; Van der Drift, et al., 2004; Olofsson, et al., 2005; Abdul Salam, et al.,
2010; Gomez-Barea, et al., 2010; Higman, et al., 2008; Rensfelt, 2005)
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2.4.2 Parametros operacionais do gaseificador

As condicdes operacionais do processo de gaseificacdo sdo importantes na composicéo
e qualidade do gas gerado. Um dos principais parametros que influenciam a mesma é a
guantidade de agente oxidante utilizado.

Agente de gaseificacdo: Os agentes ou fluidos de gaseificacdo mais utilizados no
processo de gaseificacdo sdo ar, vapor, oxigénio e misturas deles. O agente oxidante é um dos
principais parametros que influenciam o processo de gaseificacdo. Para o processo de
gaseificagcdo com ar o indicador utilizado € o Fator de ar (FA), ou Razdo de equivaléncia ou
Equivalence Ratio (ER). Para a utilizagdo do oxigénio puro, o termo utilizado é razdo de
gaseificacdo ou em inglés Gasifying Ratio (GR) que é similar ao fator de ar ou razdo de
equivaléncia. No processo de gaseificacdo com vapor o indicador utilizado é a relacdo vapor-

biomassa, também conhecido como steam-to-biomass ratio (SBR).

» Razdo de Equivaléncia (ER) ou Fator de Ar (FA) — é a relagdo entre a razéo
ar/combustivel real pela razdo ar/combustivel estequiométrica como apresenta a Equacgéo 10.
O Fator de Ar define a fracdo de combustivel gaseificado (oxidagdo parcial) em relacdo a
propor¢do de combustivel queimado (combustdo completa) (Tinaut et al, 2006, Hernandez et
al, 2006).

ER = (R %)real

(RAL) e

10

O volume tedrico de oxigénio necessario para queimar completamente 1kg de

combustivel é dado pela Equacgdo 11. (Basu, 2000)

VO, = (1866 % - +556% 1 +0,7x -~ 0,7x -2 JNm /K,y 11
100 100 100 100

Como o ar contem cerca de 21% de O, por volume, quando 1 kg de combustivel sélido,

liquido ou gasoso € queimado completamente, este requer uma quantidade de ar em volume

dada pela Equacéo 12.
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1 C H S 0
RA —Var =—— (1,866 x —— +556x —— + 0,7 x —— — 0,7 x —)Nm* / k
( %3)8“6‘* 0,21( 100 100 100 100) ooy 12

A relacdo ar/combustivel estequiométrico é portando, determinada em m®kg nas
condic¢des normais de temperatura e pressao (1latm e 0°C) de acordo com a Equacdo 10.

(R %)esteq =0,0889 x (C +0,375S) + 0,265 x H —0,0330Nm* / kg, ., 13

A relacdo ar/combustivel real é calculada considerando a quantidade de biomassa
consumida na operagdo do reator (my) , a vazdo volumétrica de ar (Var) € 0 tempo de operagao
(t) como mostra a Equacgéo 14 (Makray, 1984).

t)
R A — (Var X
( %:)real m 14

b

Neste trabalho, serd definido o intervalo para o ER e a partir desta considerag&o,
calculado a vazdo real de ar a ser utilizada no processo como mostra a Equagéo 10.

De acordo com Narvaez (1996) a razdo de equivaléncia adequada ao processo de
gaseificacdo varia entre 0,2 e 0, 4, ou seja, para cada kg de combustivel sdo necessarios de 20
a 40% da quantidade estequiométrica requerida na combustdo. Valores inferiores a 0,2
ocasionam problemas decorrentes da gaseificagdo incompleta como a formagéo excessiva de
carbono fixo e um gas de baixo poder calorifico. Um fator de ar superior a 0,4 provoca
formacdo de produtos decorrentes da combustdo, por exemplo, CO, e H,O ao invés de CO e
H>, reduzindo o poder calorifico do gas, (Basu, 2010).

e ER¢q 0u GR- (REnz0:+02)- A razdo de gaseificacdo GR (Gasifying Ratio,
[(kgH20+02/h)/(kg biomassa/h)]) é o equivalente a razdo de equivaléncia (ER) ou fator de
ar, desconsiderando a parcela de nitrogénio presente no ar, como apresenta a Equacdo 11.
Para efeito de simplificagdo, neste trabalho o gasifying ratio serd chamado de EReq (Fator de
ar equivalente) ou apenas ER. E a mistura vapor+ oxigénio sera composta do somatério da

guantidade de oxigénio puro e o vapor.

e Razdo vapor/biomassa injetada — A utilizacdo de vapor no processo de
gaseificagdo tem por objetivo aumentar os teores de hidrogénio no gas produzido, O vapor

favorece a reacdo de water-gas-shift que ocorrem no interior do reator e sdo as responsaveis
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pela formagéo de H, e CO. O intervalo mais estudado da razdo SBR (Steam to biomass fed
ratio), [(kg H.O)/(kg biomassa)]) esta entre 0,2 a 2,0 (Corella, 2008). No estudo realizado por
Lv et al (2007) para gaseificador do tipo co-corrente foram considerados valores entre 0,32 e

0,69.

A relagdo Steam-to-biomass (SBR) é calculada Segundo a Equacéo 15 (Siedlecki, 2011).

Neste trabalho a faixa de valores para SBR sera de 0,4- 1,5.

SBR =

Fluxo massa dovapor + fluxo massa de umidade do combustivel

Fluxo de combustivel fornecidolivredecinza

15

Na Tabela 4 sdo apresentados os resultados de alguns estudos realizados por

pesquisadores com misturas de ar + vapor e o teor de hidrogénio no gas obtido. (Adaptado de

Corella, 2008).

Tabela 4. Estudos realizados com misturas ar + vapor

~ Teor de
Reéa;g?:])a\;zsor Referéncia Teo(r(;jl) ; H Alcatrao (ME/CI:VIm3)
(g/Nm°)
0,40 - 2,6 Corella et al (1991) 50-60 70 -
0,40-15 Corella et al (1994) 45-60 40 -
0,20-1,2 Wei et al (2006 e 2007) 36-45 1,5 -
0,40 - 2,6 Herguido et al (1992) 50-60 10-60 10-14
0,45-0,80 Franco et al (2003) 21-35 - -
Pfeifer et al (2004 e
0,28 - 0,90 2006) 41-45 - -
0,40-1,2 Wang et al 2007 20-54 - 11-14,7
0,85-1,5 Siedlick (2010) 19,4-35,9 5,9-7,5 i
0,32 - 0,69 PengT;SO';‘;’ etal | 2642.3051 | 2,77-7.86 | 9,04-9,92
05-15 Chang et al (2011) 13,5-18,56 - 6,5-7,6
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2.4.3. Gaseificacdo em duplo estagio

Um dos grandes problemas da tecnologia de gaseificacdo da biomassa é a formacéo de
alcatrdo devido ao alto teor de substancias volateis. Outro problema encontrado nesta
tecnologia é a formacdo de material particulado, enxofre e nitrogénio, ambos contaminantes
que necessitam ser removidos do gas para determinadas aplicagcfes. (Cui et al, 2010).

Uma alternativa ao problema descrito anteriormente, é a utilizacdo da gaseificagdo com
duplo estégio de fornecimento de agente oxidante para reduzir o teor de alcatréao.

A gaseificacdo em duplo estagio consiste no fornecimento de agente de gaseificacdo na
regido de pirolise e reducdo. O processo de gaseificacdo em duplo estagio é realizado em dois
estagios sendo que no primeiro sdo liberados os volateis presentes na biomassa, € no segundo
estagio os produtos formados na etapa de pirdlise sdo gaseificados em alta temperatura. O
fornecimento do ar no segundo estagio aumenta a temperatura na regido de reducéo, obtendo-
se teores de alcatrdo em torno de 40 vezes menores aos produzidos num gaseificador de
simples estagio sob as mesmas condi¢des (Devi, et al., 2003).

A Figura 4 apresenta um esquema do processo de gaseificagdo em duplo estagio.

Gaseificador

. Pirdlise .
1% Estagio Cés 2° Estagio
Combustivel Secagem e AlcatrGo e carvdo GGs bruto
pirdlise gaseificag¢do
Carvdo
Agente de Calor Agente de Cinzas
gaseificacdo gaseificagdo

Figura 4. Gaseificacdo em duplo estagio

Existem algumas configuracdes para esta tecnologia, por exemplo, a existéncia de duas
camaras de reacdo separadas fisicamente (Figura 5). (Henriksen, 2006)

O projeto de gaseificacdo em duplo estagio desenvolvido pela Universidade da
Dinamarca consiste de uma unidade de pir6lise onde os volateis sdo liberados, aquecida
externamente pelos gases de exaustdo de um motor conectado ao sistema. Ha uma segunda

camara, o gaseificador propriamente dito, onde ocorre a gaseificacdo e o craqueamento do
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alcatrdo formado na etapa anterior. O gés produzido neste equipamento tem uma concentracao
média de alcatrdo em torno de 35mg/Nm?®. (Bhattacharya, 2002)

O sistema conta com um sistema de limpeza de gases e um motor de combustéo interna
para geracdo de eletricidade. A Figura 5 apresenta um esquema desta configuracéo
(Henriksen, 2006).

Combustivel
EGGS de exaustdo

Secagem e pirblise

[
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|
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I
| [ Oxidagdo
: parcial
Resfriamento e :
limpeza do gas :
Motor z@% % /
m
; | \ ﬁ
ol l Pré—aquecedor
I Condensado pyticulas

Saida de cinzas

Figura 5. Esquema de gaseificacéo de duplo estagio

Outra configuracdo de gaseificador de duplo estagio, desenvolvido pelo Asian Institute
of Technology (AIT) na Tailandia, consiste na injecdo de agente oxidante em duas regides de
um Unico reator, a de pirdlise e combustdo. Os volateis formados na regido de pirdlise devem
passar pela regido de alta temperatura (oxidacdo) onde ocorre o craqueamento térmico do
alcatrdo propiciando a producdo de um gas mais limpo. A Figura 6 apresenta um esquema

desta tecnologia. (Devi, 2003)

l Biomassa

Zonda de Pirélisel | o s
(1° Estagio) Ar primario

Gas de pirdlise
Aleatrdo

Y

Gaseificador

—
Zona de

oxidacio
(2° Estagia)

l Gis

Figura 6. Gaseificador com duplo estagio de alimentagdo do agente de gaseificagao.

Ar secundario
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Algumas modifica¢des tém sido sugeridas para melhorar a qualidade do gés produzido
em gaseificadores de leito fluidizado. Foi realizado um estudo num gaseificador de leito
fluidizado circulante com o objetivo de produzir um gas com melhor poder calorifico e livre
de nitrogénio.

O gaseificador de leito fluidizado foi dividido em duas zonas, uma zona de gaseificacéo
com vapor como meio de fluidizagdo e uma zona de combustédo utilizando o ar. O material do
leito permite a transferéncia de calor entre as duas regides de reacdo. A biomassa e vapor séo
injetados na regido de gaseificagéo e o ar na zona de combustéo.

As reagdes exotérmicas na zona de combustdo fornecem a energia necessaria para as
reacOes endotérmicas da gaseificacdo com vapor.

Um esquema desta tecnologia é representado na Figura 7 (Devi et al, 2003).

- - - . T 1 » Cas
Cis de combustio Material do leito
L | I -
-
Zona de Zona de Biomassa
combustio " gaseificacdo
Ay - Calor -
I YVapor
Material do leito
Gaseificador

Figura 7. Gaseificador de leito fluidizado de duplo estagio.

Existem alguns estudos que apresentam uma avaliacdo experimental dos sistemas de
gaseificagcdo com duplo estagio utilizando ar como agente de gaseificacdo. Estas pesquisas
mostram uma reducdo do teor de alcatrdo quando se utiliza duplo estagio de fornecimento de
fluido oxidante.

A Tabela 5 apresenta alguns estudos realizados com gaseificadores de duplo estagio.
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Tabela 5. Gaseificagéo de biomassa em gaseificadores de duplo estagio

. ) Temperatura B Injecéo de ar no o
Gaseificadores/Biomassa B Teor de alcatréo . Referéncia
da Operacéo segundo estagio
Acima do ponto de
Leito fluidizado/Madeira | 840-880°C 3,7 g/Nm® fornecimento de | Pan et al 1999
biomassa.
) o ) 0 ) Regido livre do Narvaéz et al,
Leito fluidizado/Madeira 910-950 °C 16-28 g/Nm ) o
leito fluidizado. 1996
Leito fluidizado/Madeira 50 mg/Nm® Milne, 1998
19,0 — 34,0 mg/Nm®
9,24 mg/Nm? (com
to de 04 Bhattacharya et
Co-corrente/Madeira armazenamento e gas e Y
aumento de tempo de al, 1999
retencgdo)
Regido livre
Leito fluidizado/Madeira | 750 - 860 °C <10 mg/Nm® (recirculacdo dos | Cao et al, 2006
gases)
Gaseificador de multiplos 0 s Trés estadgios de | Bhattacharya et
o 700-900 °C 28 mg/Nm )
estagios/Casca de coco. fornecimento de ar al, 2001
Ar primério
Reator de duas etapas/ ) ]
i o aquecido até 800
Residuos de plastico. oc
Utilizagdo de carvéo 739-860 °C 0,2 - 5,75 mg/Nm? . Kim et al, 2011
] ] Ar secundério no
ativado e dolomita no )
o - alimentador (zona
interior do gaseificador. o
de pirolise)
) 0 s Regido de pirdlise | Jaojaruek et al,
Co-corrente /Madeira 800°C 43,2 mg/ Nm i ]
mistura ar - gas. 2011
Apos a zona de
) pirdlise. Susanto et al,
Co-corrente <0,1g/Nm .
/Aquecimento 1996
externo.
Duas etapas do L
- ) Zona de pirdlise.
gaseificador de leito o
o 0 5 Ar primario
fluidizado, craqueamento 820-829 °C 5-25 mg/Nm ) ; Mun et al, 2010
3 3 aquecido até 750
do alcatrdo com carvéo oc
ativado.
Gaseificador de leito
fluidizado borbulhante 650-850 °C 3-17g/Nm® Ar comprimido | Wu et al, 2003

pressurizado
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Gaseificador de leito
fluidizado borbulhante. 0 s Ar (10%) pelo Narvéez et al,
. . 750-850 °C 2-28g/Nm i
Biomassa misturada com segundo nivel. 1996
dolomita calcinada.
Fornecimento de
Gaseificacdo em Reatores 0 ar na area de Haselbacher et
700-1000 "C 5-15 mg/m?3 o
separados. pirdlise e al, 2005
gaseificacao.

Num estudo realizado por Jaojaruek et al (2011) observa-se que o fornecimento de ar

secundario aumenta a temperatura na regido de combustdo e consequentemente uma redugao

do teor de alcatrdo bem como um aumento do poder calorifico do gas. Outro aspecto a se

observar é que o fornecimento de ar misturado com uma parcela do gas produzido no

processo no estagio secundario também reduz o teor de alcatrdo de 1.270 mg/Nm® para 43,2

mg/Nm? e aumenta o PCI do gas de 4,57 MJ/Nm® para 6,47 MJ/Nm?® como mostra a Tabela 6.
(Jaojaruek et al, 2011).

Tabela 6. Influéncia do segundo estagio no teor de alcatrdo do gas.

Temperatura de Poder calorifico do gas . 3
gaseificacio °C MI/Nme Teor de alcatrdo, mg/Nm
SE DE DEM SE DE DEM SE DE DEM
712 760 800 4,57 5,45 6,47 1.270 114,4 43,2

SE. Simples estagio, DE. Duplo estagio, DEM. Duplo estagio com ar-gas previamente misturado.

Outro fator que influencia a composicdo do gas em processos de gaseificagdo € a

utilizacdo de pré-aquecimento do ar que ocasiona uma reducdo no teor de alcatrdo devido ao

aumento da temperatura na regido de gaseificacéo.

Teor de Alcatrio ( mg/MNm3)
2

- T

eor de alcatrdo sem pré-agquecimento

l Teor de alcatrdo com pré-aguecimento

secundario

primario

80
80

.HH];JH,HEFH

100 140 160 160
100 120 140 160 140

Fluxo de ar { V'min)

Figura 8. Comparacéo do teor de alcatrdo com e sem pré-aquecimento do ar

A Figura 8 apresenta o teor de alcatrdo do processo com e sem pré-aquecimento do ar.

32



Uma alternativa para a reducdo dos teores de alcatrdo no gés € a injecdo fixa de ar no
primeiro estagio e um aumento do fluxo de ar no segundo como pode ser observado na Tabela
7 (Battacharya et al, 1999).

Tabela 7. Efeito do fornecimento de ar no segundo estagio sobre o teor de alcatrdo de gas.

Ar primario, I/min Ar secundario, I/min Teor de alcatrdo, mg/Nm?
80 80 250
80 100 165
100 80 110
100 100 70
120 80 110
120 120 50

O NEST/UNIFEI como mencionado anteriormente tem desenvolvido pesquisas com
gaseificacdo de duplo estagio. O gaseificador co-corrente de duplo estdgio foi testado com
lenha de eucalipto utilizando ar como agente de gaseificacdo e na Tabela 8 € apresentada a
composicao do gas e seu poder calorifico para as diferentes condi¢des de operacdo (Martinéz
et al, 2011)

A Figura 9 apresenta o perfil de temperatura do reator desde sua partida até atingir a
condigéo de gaseificagao.

A temperatura da zona de combustdo (regido onde é injetado o ar de segundo estagio)
aumenta mais rapidamente até atingir um regime estavel com temperatura em torno de 700 a
850 °C, aproximadamente. Observa-se uma flutuacdo na temperatura nesta regido do
gaseificador durante toda a operacao.

A temperatura da zona de pirdlise tem uma variacdo maior do que na regido de
combustdo, apresentando flutuagcdes em torno de 400 °C. Esse fenGmeno pode ser explicado
pela queima, em determinados momentos, dos compostos materiais liberados durante a
volatilizacdo criando regides de temperatura elevada e também pela movimentacdo mais
rapida do material.

A regido de reducdo (gaseificacdo) apresenta um comportamento mais estavel, sendo a

regido de menor variagdo na temperatura, ndo se observando picos da mesma.
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Figura 9. Gréfico de partida do gaseificador a partir da temperatura ambiente

A Figura 10 apresenta a composi¢do dos gases produzidos no reator durante o processo.
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Na Tabela 8 sdo apresentados os valores médios da composicdo do gas e o poder
calorifico para as diferentes condicGes de operagéo.

Tabela 8. Concentragdo de CO, CH,, H, e PCI para Ra = 0%, 40% e 80%

N° | Ra | Arl Ar 2 Ar total H; CO | CH, | CO; PCI
teste | (%) | (Nm¥h) | (Nm¥h) | (Nm¥h) | (%vol) | (%vol) | (%vol) | (%vol) | (MINmM?)
1 18,00 0,00 18 1462 | 1515 | 1,71 | 1536 | 4,11
2 | 0 [ 20,00 0,00 20 17,71 | 1859 | 1,71 | 1331 | 4,87
3 22,00 0,00 22 1541 | 16,67 | 1,87 | 1353 4.9
4 12,86 5,14 18 14,88 | 18,30 | 2,05 | 1539 | 4,65
5 | 40 [ 14,29 5,71 20 16,61 | 2073 | 1,85 | 1352 5,08
6 15,72 6,28 22 16,91 | 20,90 | 1,82 | 12,08 5,12
7 10,00 8,00 18 1538 | 17,60 | 1,38 | 1513 | 4,38
8 | 80 | 11,12 8,88 20 17,14 | 1920 | 1,30 | 1422 | 4,74
9 12,23 9,77 22 16,15 | 19,08 | 1,35 | 13,47 | 4,64

Nota: Ra, quociente das vazdes de ar entre o primeiro e 0 segundo estégio.

A partir dos testes realizados no gaseificador do NEST/UNIFEI obteve-se um valor
médio para o hidrogénio de 16,09 %v e para mondxido de carbono de 18,47 %v e a relacdo
H,/CO foi de 0,80-0,97.

O maior poder calorifico do gas (5,12 MJ/Nm®) foi obtido para uma vazéo total ar de 22
Nm®/h (R,=40%) e razdo equivalente (ER) de 0,4.

Foram realizadas analises do teor de alcatrdo e material particulado do gas produzido
neste gaseificador e os resultados séo apresentados na Tabela 9.

Tabela 9. Teor de alcatrao e particulas no gas para Ra = 0%, 40% e 80%.

« . T T T T
N° teste | Ra (%) g\\lrr;[](g}ﬁ; (ﬁlc/a’;tlrrz:% FE%“/C,;‘ Irs]g)o secagem | pirolise | oxidagdo | reducdo
d : () | (©) | () | (C
1 18,00 1269,64 216,44 91,58 | 527,25 | 715,81 | 553,97
2 0 20,00 418,95 146,03 88,3 683,4 | 663,71 | 540,95
3 22,00 144,71 141,63 83,51 | 592,64 | 706,39 | 586,12
4 12,86 76,091 142,39 114,42 | 608,06 | 743,99 | 577,16
5 40 14,29 104,99 107,16 112,89 | 633,64 | 727,03 | 587,26
6 15,72 78,57 164,99 138,71 | 689,39 | 793,56 | 696,74
7 10,00 158,49 97,19 43,16 | 644,16 | 772,71 | 552,32
8 80 11,12 54,25 102,4 63,01 | 686,69 | 757,95 | 579,83
9 12,23 90,24 264,2 156,42 | 768,92 | 777,96 | 668,77

O teor de alcatrdo e material particulado diminui com o aumento da vazéo de ar, 0
maior contetido de alcatréo (1.269,64 mg/Nm?®) e particulas (216,44 mg/Nm?) foi obtido para
uma vazdo total de ar de 18 Nm®/h e R,=0. Este resultado é devido & baixa temperatura na
zona de pirolise associado ao fato do gaseificador trabalhar com simples estéagio.
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O menor teor de alcatrdo obtido foi para uma vazdo de ar de 20 Nm*/h e R,=80%,
entretanto este ndo € o resultado que apresenta maior poder calorifico.

Através de um balanco de massa e energia calcula-se a eficiéncia a frio e a poténcia do
gés produzido no gaseificador. Deste trabalho concluiu-se que a condi¢do que apresentou
maior eficiéncia foi para um ER=0,35 e distribui¢do nos estdgios Ra= 80%. Para Ra = 80%, e
uma ER=0,35 a eficiéncia e a poténcia mostram valores de 70,78% e 50,26 kW,
respectivamente. Para esta condicdo ndo se obteve o maior PCI, entretanto obteve-se 0 menor
teor de alcatrdo. (Martinéz et al, 2011).

Na pesquisa de Noguera, 2012, foi realizada uma analise da composi¢do do gés e teor
de alcatrdo e material particulado no gaseificador co-corrente com duplo estagio de
fornecimento de ar. Os testes experimentais foram realizados variando as condicGes
operacionais do gaseificador: a vaz&o de ar entre 18 e 22 Nm®/h e a relagdo de ar entre os dois
estagios (Ra) entre 0% e 80%, com o objetivo de avaliar os efeitos destes no teor de alcatrdo e
material particulado e na composicéo do gas.

Os resultados mostraram que a relacédo de ar entre os dois estagios e a vazao de ar tém
efeito significativo na variagdo da temperatura, permitindo uma reducdo do alcatrdo em 87%
na operacdo com duplo estagio de fornecimento de ar. A concentragdo de alcatrdo no gas
variou entre 54,25 a 1269,0 mg/Nm? para diferentes condicBes operacionais consideradas. E o
teor de material particulado foi de 97,19 a 216,44 mg/Nm°. Para a melhor condicéo
operacional o gas apresentou teores de alcatrdo e material particulado de 54,25 + 0,66
mg/Nm?® e 102,4 + 1,09 mg/Nm?® respectivamente, utilizando uma vazéo total de ar de 20 +
0,45 Nm*/h e uma relagdo de ar entre os dois estagios de 80%. Nesta condicdo o poder
calorifico inferior do gas foi de 4,74 + 0,5 MJ/Nm>.

Restrepo (2013) propds avaliagcdo experimental de um sistema de limpeza de gases do
processo de gaseificagdo de eucalipto no reator co-corrente do NEST/UNIFEI com
fornecimento de ar em duplo estagio para uso do gas combustivel em uma célula de oxido
solido (SOFC). Os teores de alcatrdo e material particulado antes do sistema de limpeza foi de
321,48 mg/Nm®, 178,46 /Nm?® respectivamente. Apds os sistemas de limpeza propostos 0s
teores de alcatréo e particulado reduziram para 18mg/Nm® e 17mg/Nm? respectivamente.
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2.4.4 Gaseificacdo de biomassa com misturas ar + vapor

A gaseificacdo de biomassa utilizando vapor apresenta algumas vantagens, como por
exemplo, o gé&s produzido tem alto teor de H,, CO e poder calorifico dependendo das
condigdes operacionais utilizadas. O gas pode ser usado como combustivel ou gés de sintese
de acordo com sua composicdo. Entretanto esta tecnologia requer o fornecimento externo de
vapor além da necessidade de limpeza catalitica do gas por seu alto teor de alcatrdo. (Li et al,
2012; He, et al, 2012)

A relacdo vapor /biomassa (SBR) é um pardmetro importante assim como a
temperatura, pois ambos tém uma grande influéncia na composicdo do gas com relacdo aos
teores de H, e CO.

Tém sido realizados trabalhos experimentais utilizando diferentes tipos de
gaseificadores e de biomassa com o objetivo de investigar os efeitos da injecdo de vapor na
composicao e poder calorifico do gas. O objetivo desses estudos € estabelecer a relagdo SBR
que maximiza a producédo de hidrogénio. Um resumo dos principais trabalhos realizados nos
Gltimos anos é apresentado na Tabela 10.

Os trabalhos citados tém o objetivo de encontrar as condigdes 6timas de operacdo para
garantir a maior producdo de hidrogénio utilizando vapor. Os gaseificadores de leito
fluidizado & pressdo atmosférica sdo os mais utilizados, observando que os resultados sdo
diferentes considerando as mesmas condigfes operacionais.

Os resultados mostram que parametros operacionais do gaseificador e as caracteristicas

da biomassa influenciam na composicao e na qualidade do gés.
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Tabela 10. Gaseificagdo com misturas de ar + vapor

- H, CcoO .
Reator b-li—(;g?ag; ER SBR ngégq(g I\F;S/I,\?ﬁ;ss Referéncia
%) | () | )
- Pellets de 0,33- 0,22- 8,7- 11,9- Campoy et al,
Fluidizado madeira 038 | 060 | 162 | 159 | 178 [#76-51515009
- 13,50- Chang et al,
Fluidizado Celulose 0,27 0-1,50 18,56 - - 6,55-7,61 2011
Residuos
Fluidizado s6lidos - 0-2,66 34,6 21,1 - - Li et al, 2012
municipais
- Residuos de 57,77- 10,90- Yusup et al,
Fluidizado Palmeira - | 1225 g ) 150,99 ) 2014
Fluidizado Aparas de i 0,75- 34,1- 16,8- i i Pfeifer et al,
madeira 1,60 37,7 24,4 2011
. Pellets de
Fluidizado madeira - 0,8 26-28 | 32-34 13 Saw, 2012
- Madeira de 31,83- Song et al,
Fluidizado Pinho 0,8-2,0 | 56-58 | 16-21 45.23 - 2012
Updraft-

0,23- 3,0- 8,0- 45,05- 8,10- Chen et al,
contra- Algaroba 037 | %0% | 110 | 200 | 1354 | 1340 |[2013
corrente

- 0,277- 10,5- 18,9 - 3,0- Sregjith et al,
Fluidizado Serragem 0,424 0-25 28.3 26.2 59.0 3,15-4,50 2013
. 41,66- | 23,98- Michel et al,
Fluidizado Grama - 1-1,1 45,89 25 64 - - 2011
. 13,3- Andrés et al,
Fluidizado Lodo de esgoto 0,3 0,5-1,0 16.8 7,5-9,1 - 2011
Residuos Xiao et al
Fluidizado derivados de - 0,3-0,9 | 40-45 | jul/13 - 8-10 2010 ’
animais
- 38,80- | 19,98- Boateng, et al,
Fluidizado Casca de arroz - - 42,62 29.26 - 10,8-12,1 1992
- 18,7- 53,2- Detournay et
Fluidizado Serragem - 0,4-1,0 216 553 - - al. 2011
Downdraft- co- . 0,2- 0,03- 14,1- 14,2- Ran et al,
corrente Pinho 025 | 036 | 171 | 21,9 ; 52-54 19012

Legenda: (ER). Equivalence Ratio- Razdo de equivaléncia-Relacdo ar combustivel real/ ar combustivel

estequiométrica

(SBR). Steam-to-biomass Ratio -Rela¢édo vapor/biomassa.

A temperatura € um pardmetro importante para o aumento da concentracdo de H; e CO.

O aumento da temperatura do processo favorece as reacdes de gas-agua e Boudoard o que

contribui para o acréscimo da concentracdo de H, e CO no gés. A diminuicdo no didxido de

carbono e no aumento de mondxido de carbono com o aumento da temperatura foi atribuido a

reacdo de Boudouard. Este comportamento pode ser observado na Figura 11. (Smolinski et al,

2010; Wang et al, 2011, Nipattummakul et al, 2010).
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As Figura 12 a Figura 14 mostram que o aumento da relacdo vapor-biomassa produz um
gas com maior teor de Hp, maior poder calorifico e eficiéncia do processo, (Abaudala, 2010;
Yoon, 2011; Wang et al, 2011; Wang, 1992).

120

110 4
100 4
a0 -
a0 -
7O
G0

50 L) L] L] L) ¥ ¥ L)
013 048 023 028 033 038 042 048 053

H2 (g)/Biomassa (kg)

Vapor(kg)iBiomas=salkg)

Figura 12. Efeito da relagdo vapor/biomassa na producéo de gas hidrogénio.
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Embora o aumento na relacdo vapor - biomassa ocasione um aumento no teor de
hidrogénio, o vapor saturado dependendo da temperatura e da quantidade utilizada, reduz a
temperatura da regido de gaseificagdo (Figura 15) (Yoon, 2011). Neste caso é necessario

determinar as condi¢cBes Otimas para a relacdo SBR para alcancar a maxima produgdo de
hidrogénio.
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De acordo com He (2012), a influéncia de SBR no desempenho da gaseificacdo pode
ser explicada por dois aspectos. Num primeiro momento a presenga de vapor contribui com o
aumento da temperatura do reator e a producdo de um gas com maiores teores de H, e CO.
Numa segunda etapa do processo, o aumento da relacdo SBR reduz a temperatura do reator
ocasionando redugdo nas concentragdes de H, e CO e no poder calorifico do gas.

A gaseificagdo de carvao, residuo da pirolise de biomassa, para uma ER=0,36 e SBR=
0,45 obteve-se 3,72 kggss/h, 0 teor de hidrogénio foi de 19,25 kgn./kggss € poder calorifico de
4,16 MJ/INm®. Deste estudo conclui-se que ha um valor 6timo para SBR que garanta uma
relacdo 6tima de H,/CO. (He, 2012).

O trabalho de Li (2012) confirma o apresentado nas pesquisas anteriores, no sentido de
que hd uma relagdo SBR 6tima que favorece a maior producédo de hidrogénio.

A Figura 16 apresenta o comportamento da producdo do gas e sua composi¢do com a
variacdo do SBR durante a gaseificacdo de residuos sélidos urbanos. Observa- se uma curva
crescente de producdo de hidrogénio e depois de se atingir o pico de producdo hd um
decréscimo da mesma. Isto é devido a grande quantidade de vapor a baixa temperatura
fornecida ao processo. Nota- se que a concentracdo de mondxido de carbono apresenta um
comportamento decrescente, isto se deve ao fato de que ha maior favorecimento a reac6es de
reforma a vapor devido ao aumento da quantidade de vapor.
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Song et al (2012) durante a gaseificacdo de biomassa em reatores de leito fluidizado

duplo obteve valores 6timos de SBR=1.4 para alcangar a maxima producdo de hidrogénio a

820 °C como mostra a Figura 17.
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Figura 17. Efeito do SBR sobre a producgéo de hidrogénio
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2.2

Experimentos foram realizados em um gaseificador co-corrente usando ar e vapor como

agentes oxidantes (Figura 18) (Gai et al, 2012)
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Figura 18. Esquema do gaseificador co-corrente utilizado nos testes com vapor.

O objetivo desta investigacdo foi avaliar a formacéo de enxofre durante a gaseificacao
de biomassa néo lenhosa.

Foram avaliados trés parametros operacionais, a razdo de equivaléncia (ER), relacéo
vapor-biomassa (SBR) e tamanho da particula de biomassa. Foram analisadas faixas de
valores para ER de 0,2 e 0,4; SBR de 0,8 e 1,2 e tamanho das particulas de biomassa de 2,5 e
8,5 mm.

Os resultados indicam que as condigdes operacionais influenciam significativamente a
formacdo de compostos de enxofre, e a relagdo de equivaléncia foi o parametro que mais

influenciou este comportamento.
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2.4.5 Gaseificacdo de biomassa com misturas vapor + oxigénio

O uso de oxigénio (O,) como agente de gaseificacdo apresenta uma série de vantagens
tais como: 0 gés gerado ndo é diluido em nitrogénio e ha um menor teor de particulas e
alcatrdo no g&s como consequéncia das altas temperaturas de operagdo. A principal
desvantagem da utilizagcdo de oxigénio se deve ao alto custo da sua produgdo (Tijmensen,
2000; Wang et al, 2008)

Enquanto a gaseificacdo com ar produz um géas com baixo teor de hidrogénio (8 - 14%
vol) e baixo poder calorifico (4 - 6 MJ/Nm®), a gaseificacdo com vapor estimula a producéo
de hidrogénio e produz um g&s com um poder calorifico moderado. Os custos operacionais
com a utilizagdo de vapor tomam valores entre 0s custos com ar e oxigénio.

A gaseificacdo com misturas de vapor/oxigénio produz um gas com elevado teor de
hidrogénio e monoxido de carbono, alto poder calorifico e menor teor de alcatr&o.

O H; e CO do gés de sintese produzido atraves da gaseificacdo de biomassa com
misturas de vapor e oxigénio podem ser utilizados na producdo de produtos quimicos e
combustiveis de alta qualidade. Esses produtos bem como o0s combustiveis podem ser
produzidos através de processos de sintese de Fischer-Tropsch (F-T) e 0s processos de
metanizacdo com a possibilidade de reduzir as emissfes de gas de efeito estufa (GEE).
(Gardezi, et al, 2013)

Um gas com alta concentracdo de H, e CO resulta num alto rendimento na producdo de
metanol (CH3;OH), éter dimetilico (DME) e na geracdo de energia elétrica. (Lv et al, 2007;
Pino et al, 2009; Stanczyk et al, 2011).

Foram realizados trabalhos com misturas vapor/oxigénio incluindo leito fixo, leito
fluidizado e gaseificadores de fluxo arrastado, os principais resultados sdo apresentados na
Tabela 11.

Tabela 11. Publicagfes de pesquisas em gaseificagdo com misturas de vapor + oxigénio.

Tipo de H, CO H,/ gH./kg LVH,
Reator biomassa | TVOBR | o) | (%) | co | biom. | MuNm® |  T€F
- 0,2-0,3/ 32,02- Wang et al,
Fluidizado - 0,32-0.69 63,27 72,6 0,87 4313 11,11 2011
Fluidizado ; 02/085 | 33 13 | 254 | 42 Gonzalez, et
al, 2011
Leito Casca de arroz, 1 0-2,66 29 38 0,78 12.0 Zhou et al,
arrastado. serragem 2009
L -/ 0,61- 14,0- Siedlecki et
Fluidizado 0.62 296 29,6 0,5 al. 2011
- . 0,36-0,39/ 0,7- Meng et al,
Fluidizado Madeira 1.10-152 25 30 14 2011
- 0,2-0,4/ Siedlecki,
Fluidizado - 0.9-15 20 35 0,56 2011
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- . 0,31-0,46/ Hannula,
Fluidizado Madeira 0.50-0,75 15 12 2012
L Shen et al,
Fluidizado Palha -/ 0,4-0,9 49 10 45 2008
L Lascas de 0,24-0,51/ 10,3- Gil et al,
Fluidizado pinho 048-111 | 38 | 317 13,5 1999
L Pellets de 1,0- Goransson
Fluidizado madeira 10309 | 479 | 386 | 5 etal, 2011
L -/0,60- 1,8- Loha et al
Fluidizado Casca de arroz 1,32 50,5 21,8 3.2 78-90 2011
- -/ 0,17- Abuadala,
Fluidizado Serragem 0.51 58 17 5-6,4 | 97-105 2010
Fluidizado Serragem 0,30-0,42/ | 19,30- | 28,26- | 0,53- i i Li et al,
g 0,41-0,51 | 21,96 36,64 | 0,78 2010
L 0,2-0,4/ 0,45- 11,6-
Fluidizado - 0,47-0.98 25-53 30-55 1.77 - 125 Wang, 1992
- Pellets de 0,24-0,38/ | 16,4- 15,3- | 0,07- | 27,8- Campoy et
Fluidizado madeira 032-060 | 275 | 285 | 244 | 366 | 9228 | a1 2000,
Updraft- | Resiquosde | 0107 | 274- | 464 | 058 5,6- | Thanapal et
corrente compostagem 0-0.33 11,85 22,79 2,55 13,51 al, 2012
Downdraft- madeira 0,22-0,26/ | 26,42 - | 36,85—-| 0,7- 33,11- 9,04 - Lv et al,
Co-corrente 0,32-0,69 | 30,51 42,65 0,90 44,13 11,11 2007
- . 0,22-0,33/ i 0,93- 4,14- Ruoppolo,
Fluidizado madeira 0,47-1,09 21-26 20-28 1,05 - 4.99 etal 2013

Legenda:(ER). Relacéo oxigénio combustivel real/ oxigénio combustivel estequiométrica
(SBR). Relacédo vapor/biomassa.
(LHV). Low heating value - Poder calorifico inferior do gas.

Dos trabalhos realizados concluiu-se que:

e A temperatura, pressdo e tipo de fluido de gaseificacdo s&o pardmetros que
influenciam a qualidade do gas produzido, conversdo de carbono, eficiéncia a frio do
processo. Um aumento na temperatura do reator ocasiona um aumento significativo na
producéo de H, e CO. (Fermoso et al, 2009).

e Quando utilizamos uma mistura oxigénio + vapor no processo de gaseificacdo a
relacdo ER também influencia na producdo de hidrogénio (Tabela 12) (Campoy et al,
2009). Um aumento do ER aumenta a producéo do hidrogénio e o poder calorifico do
gas

Tabela 12. Producéo de hidrogénio

Parametros 1 2 3 4 5 6
ER 0.35 0.25 034 0.26 0.35 0.26
SBR 0.60 031 0.56 063 0.36 0.30
Hz 9/kGbiom, 301 278 326 343 32.2 308
seca
PCI. MI/NIT 6.00 719 6.75 781 783 928

Legenda: ER: relagdo entre a massa de oxigénio real e a estequiométrica.
SBR: relacgdo vapor-biomassa (seca e livre de cinzas)
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Um gaseificador co-corrente (downdraft) foi testado com misturas vapor e oxigénio. Lv
et al, (2007) utilizaram pinheiro de dimensdes 3cm x 3cm x 3cm num gaseificador do tipo co-
corrente. O gaseificador de simples estagio de 1,3 m de altura e 35 cm de diametro interno
operou com ar aquecido e vapor fornecido a pressdo atmosférica numa faixa de temperatura
entre 100-120°C. Um esquema do sistema de gaseificagdo com vapor e oxigénio é
apresentado na Figura 19 (Lv et al, 2007).
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Figura 19. Gaseificador co-corrente de simples estagio.

O sistema de gaseificagcdo conta com um soprador para a entrada do ar, medidores de
vazdo, cinco termopares distribuidos uniformemente ao longo da altura do gaseificador,
limpeza e queimador de gés.

O vapor é fornecido num ponto localizado embaixo da entrada do ar pré-aquecido ndo
se misturando com os demais fluxos antes ser fornecido ao gaseificador. O gerador de vapor
produz o vapor a pressdo atmosférica numa temperatura de 100-120 °C.

O gaseificador foi testado primeiramente com ar e logo com misturas de vapor e

oxigénio, os resultados séo apresentados na Tabela 13 e Tabela 14 (Lv et 2007).
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Tabela 13. Composi¢do do gas de gaseificagdo de biomassa com ar.

NUmero de testes

Parametro
1 2 3 4 5

Mbiom, (Kg/h), base tmida 9,24 9,78 10,33 10,76 11,47
Mar, Nm/h 11,52 12,20 12,90 13,55 14,55
ER 0,27 0,27 0,27 0,27 0,27
Temperatura na garganta do 910 1025 1035 1015 1090
gaseificador, °C

H, (%) 31,88 31,47 31,17 29,16 27,12
0O, (%) 1,14 1,10 1,71 1,05 1,07
CO (%) 28,77 27,52 25,81 25,20 25,07
CH, (%) 5,45 5,70 6,01 8,21 9,02
CO; (%) 31,76 33,39 33,32 34,36 35,62
C,H, (%) 0,94 0,75 1,68 1,63 1,67
C,Hs (%) 0,06 0,07 0,30 0,39 0,42
Myss, Nm°/kg, base umida 0,91 0,88 0,86 0,85 0,78
M2, 9/KAbiom, base tmida 25,51 22,39 21,18 22,13 29,70
Teor alcatréo, g/kgpiom, base imida 7,04 7,84 8,96 1,13 16,52
PClgss MJ/Nm® 4,78 4,60 4,82 5,05 5,26

Tabela 14. Composi¢do do gas de gaseificagdo de biomassa com oxigénio/vapor

Parametro 1 2 3 4 5
Temperatura na garganta do 798 886 850 774 934
gaseificador, °C

0, Nm°h (95%) 1,50 1,70 1,80 1,00 2,00
Mpiom, (Kg/h), base Umida 6,68 6,55 7,22 3,80 7,92
Myapor, (Kg/h) 4,14 4,50 4,40 1,20 3,20
ER 0,22 0,25 0,24 0,26 0,25
Vapor/Biomassa, base Umida. 0,62 0,69 0,61 0,32 0,40
H, (%) 26,42 30,51 28,58 29,91 27,17
0O, (%) 0,97 0,65 1,01 0,94 1,16
CO (%) 36,85 39,21 38,66 42,65 37,65
CH, (%) 3,52 3,29 6,01 3,58 4,78
CO; (%) 31,96 25,75 24,45 22,29 28,89
C,H, (%) 0,22 0,28 1,01 0,43 0,29
C,Hs (%) 0,05 0,31 0,28 0,21 0,06
My, Nm*/kg, base umida 1,50 1,62 1,47 1,24 1,32
M2, 9/KAbiom, base tmida 35,53 44,13 37,51 33,11 32,02
Teor alcatréo, g/kgpiom, base imida 3,06 2,77 7,86 3,14 5,27
PClgss MJ/Nm® 9,04 9,88 11,11 10,37 9,75
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Os resultados experimentais indicam que a gaseificacdo de biomassa com mistura
oxigénio/vapor aumenta PCl do g&s e o rendimento massico de hidrogénio. Para a
gaseificacdo de biomassa com oxigénio + vapor, o teor de H, e CO foi de 30,51 e 39,21%,
enquanto que na gaseificagcdo com ar os valores de H, e CO foram da ordem de 31,88 e
28,77%, respectivamente.

A relacdo H,/CO para a gaseificagcdo de biomassa com oxigénio/vapor foi de 0,70 a
0,78, valor menor do que na gaseificagdo de biomassa com ar que foi de 1,08-1,21, isso se
deve ao fato de que o processo utilizando mistura vapor+ oxigénio produz um gas com maior
teor de CO devido ao favorecimento das reagc6es de boudoard.

A mistura vapor+ oxigénio aumenta a producdo de CO e consequentemente 0 gas tem
maior PCI se comparado ao processo utilizando apenas ar. O PCI do gas com vapor+ oxigénio
foi de 9,04 - 11,1 MJ/Nm® e para gaseificacéo de biomassa com ar foi de 4,60 a 5,26 MJ/Nm°.

A gaseificacdo catalitica com vapor de residuos sélidos urbanos (RSU) para a produgéo
de gases ricos em hidrogénio combustivel foi investigada em um reator de leito fixo usando

trés catalisadores metélicos. (Figura 20) (Li et al, 2012).

Le—s Saida de smua
8 14 =
} Entrada de dgua
| — R T =

1-alimentador de parafuso; 2-gaseificador; 3-fornalha, 4-
termopares; 5- controle de temperatura; 6- leito catalitico;
7- catalizador; 8-resfridor de agua; 9-condensador |, II;
10- ciclone, 11-filtro de particula, 12- desumidificador, 13-
bomba, 14- medidor de fluxo, 15- analisador de gases, 16-
prevencdo de incendio, 17-caldeira, 18- medidor de fluxo
de vapor

Figura 20. Esquema do reator co-corrente utilizado nos testes com vapor e oxigénio

O sistema consistiu hum reator de leito fixo combinado com reator catalitico. O leito do
reator tem 200 mm de didmetro interno e 400 mm de altura, e o reator catalitico fixo tem 88
mm didmetro e 1200 mm de altura, construido de a¢o inoxidavel.

A relacdo vapor/RSU foi de 0 a 2,66, mantendo constante todas as outras condigdes, ou
seja, a temperatura de gaseificador em 800°C e a temperatura do leito catalitico em 900 °C.

Os resultados indicam que o catalisador apresentou alta eficiéncia no cragueamento do
alcatrdo e hidrocarbonetos, elevando a qualidade do gés, bem como a producéo de hidrogénio.
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2.5 APLICACOES DO GAS

O gés produto da gaseificacdo pode ser usado, dependendo da qualidade, tanto na
producdo de energia como na sintese de biocombustiveis. A utilizagdo do gas de sintese é
determinada pela relagdo H,/CO, por exemplo, para aplicacdo do gas em célula
combustivel e para as reagdes de Fischer Tropsch esta relacdo deve ser proxima de 2
(Sattar et al , 2014). Na Figura 21 é apresentado um esquema geral da aplicacdo do gés
produzido no processo de gaseificacdo de biomassa para diferentes tipos de agente de
gaseificagédo. (Irena, 2012)

Agente Biomassa
oxidante

Turbina a gas

Motor stirling
Célula combust.

Alcool
Conversdo Metanol
Reforma Casoling
Fischer Tropsch Amménia

B Comercial Piloto o laboratorio [ Perto da comercializacio
Figura 21. Aplicacdes do processo de gaseificacao.

Sistemas para geracao de calor e poténcia.

A gaseificacdo de biomassa para gerar eletricidade inclui varias etapas: a de pre-
tratamento de biomassa, gaseificacdo de biomassa, limpeza do gas e alimentacdo de uma
mistura de ar e gas combustivel em uma méaquina térmica (Motor de combustdo interna
turbina a gas ou célula a combustivel). O gés produzido também pode ser queimado em
uma caldeira para gerar vapor, que pode ser utilizado em uma turbina a vapor para

fornecimento de poténcia.
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Turbinas a gas

Em instalacGes de geracdo de eletricidade com turbina a gas é possivel a utilizagéo
de um gas de poder calorifico médio (12-18 MJ/Nm®) resultado da gaseificacdo da
biomassa com misturas de vapor e oxigénio.

O principal problema desta tecnologia s&o os pre-requisitos do gas para aplicacdo em
turbinas, que deve ter baixo teor de contaminantes, alta temperatura e pressdo tornando-se
economicamente invidvel para instalagdes de menor escala devido aos altos custos de
limpeza e condicionamento do gés. Entretanto, os ciclos de cogeracdo tém maior eficiéncia
e, portanto apresentam maior viabilidade. A Tabela 15 apresenta 0s requisitos do gas de

sintese para seu uso em turbinas a gas, (Rezaiyan, et al., 2005).

Tabela 15. Qualidade do gas para seu uso em turbinas a gas.

Parametros Requerimentos

Relacdo H,/CO Né&o importante

CO, Diluente

Hidrocarbonetos Alto

N, Baixo poder calorifico do gas
H,O Toleram altos niveis

Particulas < 30mg/Nm°, d< 5 um

mpurezas Metais < 0.24 mg/Nm®
Poder calorifico 12-18MJ/Nm®
Temperatura, °C 500-600

O processo de gaseificagdo com um ciclo combinado conhecido por ciclos IGCC
(Integrated Gasification Combined Cycle) utiliza principalmente gaseificadores do leito
fluidizado e seu principal desafio técnico é a remocgdo das impurezas presentes no gas,
principalmente o alcatréo.

Trata-se de uma tecnologia atualmente em desenvolvimento para biomassa e em
demonstragdo para gaseificacdo de carvdo. Reporta-se uma alta eficiéncia dos sistemas
integrados com gaseificagdo de biomassa apresentando eficiéncia elétrica superior a 30%.
(Judex et al, 2012; Kim et al, 2011; Morris M, 2010; Yun Y et al, 2007, Mondal et al,
2013).

O desafio de hoje dos sistemas IGCC é reduzir os custos de capital, melhorar a
estabilidade operacional e elevar a flexibilidade do combustivel juntamente com o aumento
da eficiéncia do processo e a reducdo das emissdes atmosféricas. A Tabela 16 apresenta

algumas plantas demonstrativas da tecnologia IGCC. (Kwant et al, 2002)
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Tabela 16. Plantas demonstrativas utilizando a tecnologia IGCC

Localizagéo Plantas Capacidade
MWe
Vanamo, Suécia Pressurizado CFB. 7
Chianti, Italia CFB gaseificador. 6,7
Arbre, Yorkshire, UK CFB gaseificador 9
Gussing, Austria Gaseificador do leito circulante 3
Bioelettrica, Italia Pressurizado CFB. 8
Lahti Kymijarvi, Finlandia CFB gaseificador 200
Siebenlhen Plant, Alemanha CFB gaseificador 1,3
Burlinton Plant, USA CFBG gaseificador 15

Células combustiveis

As células a combustivel tém um grande potencial para aplicacbes de geracdo de
eletricidade devido a alta eficiéncia de conversdo. O fato das células a combustivel
converter diretamente o combustivel em energia elétrica e com menores irreversibilidades
faz com que estes dispositivos sejam capazes de produzir maior quantidade de eletricidade
com a mesma quantidade de combustivel e, portanto com maior eficiéncia em relacdo a
combustéo.

Dependendo do tipo de célula, é possivel obter eficiéncias na faixa de 30 a 60%, até
70% para sistemas hibridos e 85% para sistemas de cogeracdo. (Fryda L et al, 2008;
Karellas et al, 2007).

Os combustiveis gasosos contém impurezas que podem ocasionar problemas na
operagdo das células a combustivel. E recomendado um gas com alto teor de hidrogénio e
baixo teor de mondxido para diminuir os custos com sistemas de limpeza (Rezaiyan, et al.,
2005).

A utilizacdo do gés produto da gaseificacdo da biomassa em células a combustivel
estd em desenvolvimento. No Projeto Europeu BioCellus, as células SOFCs tubulares
foram testadas para determinar a influéncia do alcatréo e outras impurezas, tais como H,S,
no desempenho da célula. Outro objetivo do projeto € avaliar a integracdo do gaseificador
com a célula. Foi desenvolvido um estudo que compara os diferentes ciclos combinando
gaseificador acoplado a diferentes células a combustivel. (Saule et al, Pierobon, et al, 2013,
Hofmann et al, 2008, Karl et al, 2008)

51



Motores de combustéo interna

A geracgdo de eletricidade utilizando gas de biomassa como combustivel em motores
de combustdo interna é a tecnologia mais desenvolvida neste momento.

Os motores que trabalnam com gas de biomassa sdo do tipo a diesel convertidos em
motores de ignicdo. Estes motores funcionam com misturas pobres e tém baixo consumo
de combustivel e baixas emissdes de NOx, além de serem recomendados para cogeragdo
devido as altas temperaturas dos gases de escape. Para esta tecnologia sdo obtidas
eficiéncias elétricas de até 30% e térmicas até 55 %. (Lesme et al, 2013, Andrade et al,
2011)

Producéo de combustiveis de segunda geracdo a partir da biomassa

A producdo de combustiveis liquidos a partir de biomassa através do gas de sintese
(Biomass to liquid, BtL) é considerada uma tecnologia promissora em fase de
desenvolvimento. Essa transformacdo ocorre através da sintese Fischer-Tropsch (FT),
processo no qual ocorre a hidrogenagdo catalitica de CO para a producdo de uma ampla
gama de hidrocarbonetos, tais como gasolina, querosene, diesel, cera (Chiesa et al, 2005;
Midilli et al, 2002, Buragohain et al, 2010). O processo de FT apresenta alta taxa de
conversdo de gés de sintese a hidrocarbonetos, cerca de 70%. (Lora, 2012)

Além do FT é possivel a aplicacdo do gas na sintese de metanol, combustivel que
pode ser utilizado para meios de transporte. Possui a vantagem de ter maior teor de
oxigénio na sua composicdo melhorando a combustdo e reduzindo emissdes de gases
poluentes.

Outro produto obtido a partir da gaseificacdo de biomassa é Dimetil Eter (DME), um
combustivel sintético semelhante ao GLP (Gés liquefeito de petrdleo). A obtencdo de
DEM a partir de gas de sintese é mais eficiente, pois depende apenas da sintese do metanol
e desidratacdo do mesmo. E um processo com alta taxa de conversdo (> 50%) (Lora, 2012)

Os experimentos mostram bons rendimentos dos produtos a partir do gas de sintese,
bem como reducdes de emissdes de CO,, enxofre e NOXx, mais € necessario proporgdes
adequadas de H,/CO que variam em torno de + 2.
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Producéo de Hidrogénio e outros produtos da industria quimica

A gaseificacdo de biomassa com vapor é uma tecnologia promissora para a producdo
de hidrogénio. Hidrogénio é considerado como uma alternativa aos combustiveis fosseis
por seus beneficios ambientais, alto poder calorifico, podendo ser utilizado com alta
eficiéncia nas células a combustivel, como combustivel para motores de combustéo interna
além de ser considerada uma importante matéria-prima na inddstria quimica. (Kirtay,
2011; Miiller, 2011).
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Capitulo 3

METODOLOGIA DE EXPERIMENTOS

Nesse capitulo é apresentada a descricdo do sistema de gaseificacdo em leito fixo
detalhando cada um dos elementos que compde a instalacdo. Apresenta a metodologia
utilizada nos experimentos e o procedimento de operacdo do gaseificador, bem como o
planejamento dos experimentos.

O capitulo inclui a caracterizacdo da biomassa utilizada, os calculos de vazédo de
agente de gaseificacdo e a composicao do gas (CO, H,, CH,) e teor de alcatrao.

3.1 PLANEJAMENTO EXPERIMENTAL

Os experimentos sdo comumente realizados por pesquisadores com o intuito de
compreender fenbmenos e processos. De acordo com Montgomery (2009) o objetivo
dos experimentos é obter uma relacdo de causa e efeito entre a varidvel resposta e as
variaveis de entrada do processo.

Muitos experimentos envolvem o estudo de dois ou mais fatores, e a andlise
fatorial é a mais eficaz para a determinagdo da influéncia de fatores sobre a variavel
resposta.

Este tipo de anélise reduz recursos necessario tais como tempo, material e nimero

de experimentos.
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De acordo com Giesbrecht e Gumpertz (2004) a grande vantagem de
planejamento fatorial é a possibilidade de estudar uma série de fatores simultaneamente
inclusive a interacao entre eles.

Os planejamentos fatoriais sdo bastante empregados no desenvolvimento e
melhorias de processos e o tipo mais utilizado é o de K fatores, cada um com dois
niveis, representado por 2¥. Segundo Montgomery (2009) neste tipo de estudo, em cada
repeticdo dos experimentos, sdo analisados todas as possiveis combinac¢Bes dos niveis
dos fatores.

Geralmente os niveis sdo classificados por baixo ou alto, presente ou ausente
indicados pelos simbolos “-“ e “+”, ou “0” e “1” e “-1” e “+1”.

Para o estudo da gaseificacdo de biomassa com diferentes agentes de gaseificagéo,
No Caso ar + vapor e vapor + oxigénio sera utilizada o planejamento fatorial 2°.

A Tabela 17 apresenta a matriz de planejamento para a analise fatorial do tipo 2°
na qual consta o estudo de 3 fatores. A matriz compreende 2X linhas, no caso 2° que
resulta em 8 linhas, e k colunas que corresponde os k fatores a serem analisados neste
estudo.

Tabela 17. Matriz de experimentos para o planejamento fatorial 2°

No X1 X5 X3
1 - - -
2 T i i
3 - + -
4 + + -
5 - - +
6 T i i
7 + +
8 + + +

Os fatores bem como os niveis dos fatores a serem investigados nesta pesquisa
séo apresentados na Tabela 18.

Tabela 18. Fatores e dominio experimental

o Dominio Experimental
n Fatores _ _
Nivel (-) Nivel (+)
1 Agente de gaseificacédo Ar + vapor O, + vapor
2 ER 0,3 04
3 SBR 0,4 15

Para verificar o efeito de um fator sob um processo é recomendado fazer uma

variacdo entre dois niveis, ou seja, variar o dominio experimental entre o nivel -1 e +1,
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ou “-“e “+”. A matriz de experimento para o desenho fatorial 2° para o caso do estudo
da gaseificacdo proposto neste trabalho é apresentado na Tabela 19.

Tabela 19. Matriz de experimento para o planejamento fatorial 2° do processo de gaseificagio com
diferentes agentes de gaseificagio

Ne Agente de ER SBR
gaseificago
1 Ar + vapor 0,3 0,4
2 O, +Vapor 0,3 0,4
3 Ar + vapor 0,4 0,4
4 0O, +Vapor 0,4 0,4
5 Ar + vapor 0,3 1,5
6 O, +Vapor 0,3 1,5
7 Ar + vapor 0,4 1,5
8 O, +Vapor 0,4 1,5

Da matriz de experimentos apresentada acima totalizam oito experimentos que
correspondem a variacdo de 3 fatores em dois niveis de valores para o agente de
gaseificacdo, para a relagcdo de equivaléncia e para a relacdo vapor-biomassa utilizada
NO Processo.

Com o objetivo de avaliar o processo huma condicdo intermediaria propde-se a
realizacdo de testes com valores de ER e SBR como mostra a Tabela 20, resultando num
total de 10 experimentos.

Tabela 20. Experimentos intermediarios para o processo de gaseificagéo

No Agente de ER SBR
gaseificacéo

1 Ar + vapor 0,35 1

2 O, +Vapor 0,35 1

Os resultados experimentais reportados por Lv et al, (2007), em um gaseificador
do tipo co-corrente, mostram que a relacdo ER que apresenta maior quantidade de gas
hidrogénio, ndo corresponde com a relacdo ER que garante o menor teor de alcatréo e
maior poder calorifico do gas. Os valores que correspondem maior producdo de H,
foram para uma ER= 0,25 e SBR=0,7.

O planejamento experimental serd composto por um teste com ar, para verificar as
condi¢des do rendimento maximo do gaseificador e para verificar o efeito da adi¢do do

vapor. Este teste foi feito para ER= 0,35 e Ra= 80%.
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Além dos testes previstos no planejamento acima o estudo contempla a realizacéo
de réplicas das duas melhores condi¢fes operacionais para cada mistura utilizada (ar+

vapor e vapor + oxigénio), totalizando 14 experimentos.
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3.2. DESCRICAO DA BIOMASSA  UTILIZADA  NOS
EXPERIMENTOS

Os testes no gaseificador de leito fixo foram utilizando lenha de eucalipto, a
mesma utilizada para os testes com ar realizados por Noguera (2012), Martinéz (2009) e
Andrade (2007) com dimensdo média de 5 cm como apresenta a Figura 22.

oy

Figura 22. Madeira de Eucalipto utilizada nos testes

3.2.1 Preparacgédo da biomassa

O eucalipto chega ao laboratorio do NEST/UNIFEI em forma de sendo necessario
o0 corte em tamanhos médios de 5 cm. Para isso sdo feitos cortes nas toras em forma de
discos atraves de uma serra elétrica, e em seguida sdo cortados manualmente em

tamanhos médios de 5 cm como apresenta a Figura 23.

Figura 23. Preparagao da Biomassa
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3.2.2 Caracterizacdo da biomassa

3.2.2.1 Analise granulométrica da biomassa utilizada nos testes.

Foram utilizados pedagos de madeira escolhidos de forma aleatéria de uma
amostra de 1.000 kg aproximadamente (Figura 24).

AL

Figura 24. Preparagéo das amostras de eucalipto

Para a realizacdo da analise elementar (CHNS), amostras de eucalipto foram
coletadas aleatoriamente e picadas num moinho de martelo para reducdo de sua
granulometria, em sequéncia num moinho de esfera para obtengdo de uma amostra em

forma de po, (Figura 24).

3.2.2.2 Andlise Elementar e Imediata da biomassa

A determinagdo da composicdo elementar (C, H, N, S, O) foi realizada com o
analisador CHNSO da Perkin Elmer series 11 2400 do laboratorio do NEST/UNIFEI.

A Figura 25 apresenta uma fotografia do analisador CHNSO utilizado para
determinar a composicdo elementar em Carbono, Hidrogénio, Nitrogénio, Enxofre e
Oxigénio da amostra. A Figura 25 apresenta uma foto da balanga acoplada ao analisador
CHNSO que faz a medicdo da massa da amostra que deve ser menor que 3 mg. O
equipamento ndo esta equipado para a determinacdo do valor de O, o qual foi
determinado pela diferenca.

O analisador CHNS permite analisar amostras entre 2-3 mg, portanto a
necessidade da redugdo da granulometria e homogeneizagdo para garantir melhor
representatividade da amostra.

A anélise imediata (cinzas, volateis, carbono fixo) foi realizada utilizando um
analisador termogravimétrico da marca LECO 701. A Figura 26(b) apresenta uma
fotografia deste equipamento. A Figura 26(b) apresenta fotografias das amostras depois
de realizada a anélise termogravimétrica.
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As Tabela 21 e Tabela 22 apresentam o0s resultados das analises elementar e

imediata das amostras de eucalipto respectivamente.

(@) (b)

Figura 26. Analisador Termogravimétrico- TGA e amostras de biomassa depois da analise

Tabela 21. Composicdo elementar do eucalipto (base seca e Umida - valores médios)

Elementos da Fracdo Fracdo
composic¢ao elementar % (base seca) (base umida)
da biomassa (kgelementolkg bs) (kg elemento/kg bt)
C 49,0 0,490 0,43520
H 6,30 0,063 0,05596
N 0,30 0,003 0,00267
) 44,4 0,444 0,39516

Tabela 22. Andlise Imediata do eucalipto (valores médios)

Umidade Volateis Cinzas Carbono Fixo
Amostra Biomassa (%) (%) (%) (%)
Eucalipto 11,17 72,862 0,79 15,178
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3.3 DESCRICAO DO SISTEMA DE GASEIFICACAO

O gaseificador utilizado neste estudo é o do tipo “downdraft” (Co-corrente), de

leito fixo com duplo estagio de fornecimento do fluido de gaseificagdo (Figura 27).

A Figura 28 apresenta um esquema do sistema de gaseificacdo (Noguera, 2012).

Figura 27. Gaseificador de Leito Fixo de Duplo Estagio

Biomassa

Chatminé
para
partida

Cinzas

Cinzas

V1 Vibrador

Tl Indicadores de temperatura
F1 Indicadores de Fluxo

GDE  Gasetficador

Cl Ciclone isolado

QT  Ponto de amostragem

Figura 28. Esquema geral do gaseificador de leito fixo tipo co-corrente com duplo estagio de
fornecimento de fluido de gaseificacéo
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A Tabela 23 apresenta alguns pardmetros de operacdo do gaseificador utilizado
neste estudo.

Tabela 23. Caracteristicas do Gaseificador Utilizado
Caracteristicas do Gaseificador (Termoquip ®)
Poténcia Térmica Maxima 45 kWt
Consumo de Biomassa 12 kg/h

O gaseificador foi projetado e construido pela empresa TERMOQUIP e é
composto por um silo de armazenamento de biomassa na parte superior, 0 reator
propriamente dito e um coletor de cinzas na parte inferior. O mesmo € construido em
mddulos conectados por flanges para facilitar manutengéo, eventuais modificagdes bem
como a limpeza do sistema.

O gaseificador foi construido em ago carbono com revestimento de material
refratario, com uma altura de 2,2 m, considerando o silo de biomassa e a parte destinada
a retirada das cinzas produzidas no processo. O didmetro externo do gaseificador tem
0,5m e o interno 0,3 m.

As medicOes de temperatura foram realizadas a partir de seis termopares do tipo K
(Figura 29) distribuidos ao longo do reator permitindo 0 monitoramento da temperatura
em diferentes pontos do equipamento, sendo este um importante parametro para
adequacéo das condicdes de operacdo. Os termopares sdo instalados no reator de forma
que o cumprimento da haste fiqgue no limite da parede interior do reator para nédo
danificar o termopar. As medidas de temperatura correspondem a regido proxima a

parede interna do reator.
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Figura 29. Termopares para controle de Temperatura

O gaseificador possui dois vibradores, um localizado no silo de armazenamento
de biomassa o qual facilita o escoamento na biomassa e outro localizado sobre o coletor
de cinzas, o qual contribui para a movimentagdo da grelha e a remogéo das cinzas. O
sistema conta com um ciclone com a funcdo de remover particulas do gas.

O equipamento cujo sistema de alimentacdo é por batelada, tem capacidade para
gaseificar 12 kg/h de biomassa.

O reator apresenta a possibilidade de trabalhar com dois estagios de fornecimento
de fluido de gaseificacdo (ar, oxigénio ou vapor). No primeiro estagio, o oxidante é
utilizado para a queima parcial da biomassa e para algumas reaces endotérmicas do
processo. O segundo estagio tem como principal finalidade o craqueamento térmico do
alcatrdo presente no gas produzido. Duas placas de orificio e dois termopares permitem
a leitura da vazéo de ar que entra no reator e a correspondente temperatura. A vazdo de
vapor ¢é controlada por uma valvula e o de oxigénio a partir de um rotametro.

O géas sai do reator pela parte inferior e, em seguida, é direcionado para um
ciclone, onde as particulas grossas sdo separadas e retidas em um cinzeiro. Apés a
passagem pelo ciclone o gas segue para 0 queimador ou para o reservatorio de gas para
ser armazenado (Figura 30).
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Figura 30. Ciclone e queimador de gas

Para determinar a composicdo do gas (teores de hidrogénio, mondxido de
carbono, metano) é feita uma amostragem no fluxo de géas e enviado aos analisadores
continuos de gases apds um sistema de pré-limpeza apresentado na Figura 31. O sistema
de pré-limpeza é constituido de um lavador de gases e filtro para remog¢do de umidade e
material particulado.

Figura 31. Sistema de condicionamento das amostras do gas

3.3.1 Gaseificagcdo com misturas Ar + Vapor, Vapor + Oxigénio.

O sistema de gaseificagdo foi adaptado para trabalhar com misturas ar + vapor e
vapor e oxigénio com o objetivo de aumentar o teor de H, e CO do gés.

O gaseificador inclui um soprador para fornecimento de ar nos dois estagios e foi
conectado a um gerador de vapor para operagdo com mistura ar + vapor e um conjunto

de cilindros de oxigénio para a operagdo com misturas de vapor + oxigénio.
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Foi projetado um dispositivo para receber todos os agentes de gaseificacdo (uma
camara de mistura) e fazer a mistura deles, permitindo a utilizacdo individual e
simultdnea de ambos agentes oxidantes, como mostra a Figura 32.

Testes preliminares com ar e vapor ocasionaram a condensagdo do vapor no
misturador e foi necesséria a injecdo direta do vapor na entrada dos estagios de
fornecimento de ar como mostra a Figura 33. O fornecimento de ar e oxigénio no
processo continuou 0 mesmo projetado anteriormente. O ar do soprador e oxigénio dos

cilindros se misturam na caAmara de mistura e sdo enviados para o reator.

Fornecimento de vapor Fornecimento de Oxigénio

fornecimento de AR

Figura 32. Camara de mistura de gente de gaseificacéo - Situagao atual
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Fornecimento de vapor

Figura 33. Modificagé@o proposta para entrada de vapor no processo

3.3.1.1 Mddulo de Geracéo de vapor

O mobdulo de geracdo de vapor (Figura 34) é composto por uma caldeira elétrica,
um reservatorio de agua posicionado em cima de uma balanca digital, uma bomba
hidraulica e uma vélvula tipo agulha de % de didmetro. A medida que a é&gua é
consumida, a bomba hidraulica é acionada para manter o nivel de 4gua da caldeira, uma
resisténcia elétrica aquece e evapora a agua, e através de um pressostato é feito o

controle e monitoramento da pressao na caldeira.
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" Controle de nivel
de Agua na caldeira

Painel elétrico

W

Figura 34. Modulo de Geragéo de Vapor — Caldeira elétrica, reservatorio de agua, balanca digital,
bomba hidraulica.

A caldeira foi ajustada para uma pressdo de 3 bar que é automaticamente
controlada ao longo do processo como apresenta a Figura 35. O vapor produzido na
caldeira é enviado ao reator através de uma tubulacdo de cobre isolada para evitar
perdas de calor (Figura 36).

Figura 35. Mandmetro e pressostato para controle da pressdo da caldeira
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Tubulagao de
fornecimento de
vapor ao processo

Figura 36. Tubulacéo de fornecimento de vapor ao gaseificador

3.3.1.2 Calibragéo do sistema de fornecimento do vapor.

Para garantir a vazdo de vapor necessaria ao processo foi feita uma calibragdo do
sistema de geracdo de vapor com a ajuda da valvula de regulacdo colocada na saida da
caldeira (Figura 37).

Valvula de
regulagdo da
vazao de vapor

Figura 37. Valvula de regulacéo da vazao de vapor

O procedimento de calibracdo foi realizado seguindo algumas etapas:

. Instalacdo de um reservatorio de dgua conectado a caldeira e localizado
acima de uma balanga digital.

. Preenchimento do reservatorio com agua;

. Instalacdo de tubulagdo de cobre no interior do reservatorio de agua
conectada a valvula de regulagédo (da caldeira);

o Ajuste da presséo da caldeira para 3 bar;

o Abertura da valvula de regulacdo (aberturas fixadas em 25%, 33%, 75%
e 100%);
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. O vapor produzido na caldeira é enviado ao reservatorio de dgua através
da tubulacio de cobre. E cronometrado o tempo de envio do vapor e
anotado peso do reservatorio depois do fechamento da valvula de
regulacdo. Com esses dados é possivel calcular a vazdo de vapor para

cada abertura da valvula.

A Figura 38 apresenta as instalacbes necessédrias a calibracdo da valvula de
regulacéo.

Figura 38. Calibragdo da valvula de regulacéo da vazao de vapor

A valvula foi ajustada para aberturas de 25%, 33% 50% e 100%. Os resultados da
calibragéo da vazédo de vapor sdo apresentados na Tabela 24.

69



Tabela 24. Calibra¢do da valvula de regulacéo da vazéo de vapor

Calibracdo da véalvula de regulacdo da vazdo de vapor

Quantidade de Massa | Vazéo
vapor necessaria | Pressdo | Temperatura| Abertura | Tempo de de
No Processo (bar) (°C) da valvula | (minutos) | Vapor | Vapor
(kg/h) (kg) | (kg/h)
0,2 4

3 3 1429 25% 3 0,15 3

0,15 3

0,3 6

6 3 1429 33% 3 0,31 6

0,31 6

0,45 9

9 3 1429 50% 3 0,4 8

0,45 9

0,7 14

15 3 1429 100% 3 0,7 14

0,7 14

3.3.1.3 Sistema de fornecimento do O

O sistema de fornecimento de oxigénio é composto por dois cilindros com
reguladores de pressdo, um manifold onde estdo conectadas as saidas dos cilindros e um
rotdmetro para controle da vazdo. O rotametro tem capacidade para medir a vazao até
100 litros por minuto com escala de 2 litros/min. (Figura 39).

A vazdo de oxigénio utilizada no processo foi calculada e esta apresentada no item
3.5.3.

Figura 39. Cilindros de O, e rotametro para controle de fluxo de oxigénio do processo
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3.3.1.5 Equipamentos de seguranca do processo

E necesséria a adicdo de agua ao sistema de seguranca de sobrepressdo do reator,
que consiste de um tanque cilindrico (Figura 40) preenchido com &agua, conectado ao
reator através de uma tubulagdo. Se durante a operacdo houver formagdo de espacos
vazios dentro do reator, os gases se acumulam provocando explosfes. As ondas
emitidas sdo amortecidas pela agua no interior deste tanque.

O sistema conta com uma mangueira conectada a tubulacdo de seguranca
localizada na entrada do silo de armazenamento de biomassa (Figura 41). O objetivo é
conduzir dioxido de carbono (CO,) fornecido através de cilindros (Figura 42), para criar
uma atmosfera inerte no topo do reator e evitar possiveis sobrecargas no interior do
gaseificador (explosdes). A utilizagdo do CO, € também recomendada para regular a
temperatura quando o processo de gaseificagdo com oxigénio ocasiona uma subita
elevacdo da temperatura. O fornecimento de CO, que é controlado através de valvulas
de regulagdo deve ser iniciado antes da inje¢do de oxigénio no reator.

A injecdo de CO, também tem a funcgdo de deslocar os vapores de &4gua, que podem
se condensar e umedecer a biomassa, bem como favorecer a reacdo entre CO; e
Carbono (reacdo Boudouard) na regido de gaseificacdo, formando mondxido de carbono
(CO).

Figura 40. Sistema de amortecimento de sobrecarga do sistema
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Figura 42. Cilindro de CO,
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3.4. PARTIDA DO REATOR

3.4.1. Partida do gaseificador utilizando ar

A partida do gaseificador comegca com a alimentagdo de biomassa (12 kg/h) no
silo de armazenamento do reator.

E necessario fechar o silo de armazenamento e proceder com a partida do
gaseificador pelo ponto de ignicdo do reator. Utiliza-se GPL/6leo diesel como
combustivel auxiliar.

Depois da partida, o soprador é ligado para fornecer ar em um dos estagios nas
condicdes de combustéo (excesso de ar), fazendo controle da temperatura nesta regido.

Quando a temperatura na zona de combustéo alcanca 500-600 °C, ar comega a ser
injetado lentamente no segundo estagio, até atingir as condicGes de gaseificacdo.
Quando atingida a estabilidade do processo ¢ iniciada a coleta das amostras de gases e
realizada a analise da composicéo do gas.

3.4.2. Partida do processo utilizando ar +vapor

Atingida a temperatura de 500 — 700 °C na regido de combustdo e estabilizadas as
condicOes de operagéo da gaseificacdo comeca o fornecimento de vapor ao processo. O
fornecimento de vapor deve ocasionar uma diminuigdo na temperatura do leito, pois o
mesmo nao esta superaquecido e a quantidade a ser fornecida deve estar de acordo com
a relacdo kg de vapor por kg da biomassa (SBR). Depois de ajustadas as condi¢cfes de

trabalho sdo feitas a amostragem e analise da composicao do gas

3.4.3. Partida do processo utilizando vapor +0O,

Depois de alcancar um regime estdvel na operacdo com vapor + ar, deve-se
primeiramente fornecer o CO, ao reator pela parte superior do mesmo para depois
enviar o oxigénio ao reator. O ajuste da vazdo de O, deve ser feito de forma gradual e
lentamente para evitar explosdes no interior do gaseificador. Deve se verificar o perfil
de temperatura do processo para evitar uma subita elevacdo da mesma. Depois de

atingir um regime estacionario inicia-se a analise da composi¢do do gés.
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3.5. CALCULOS DA QUANTIDADE DE FLUIDO DE
GASEIFICACAO E SER UTILIZADA

3.5.1. Calculo da quantidade de ar utilizada no processo

Para os testes realizados foi calculada a quantidade de agente de gaseificacéo
conforme descrito no item 2.4.2.

A vazdo de ar estequiométrica € calculada através da Equacdo 12. Para cada
intervalo de ER definido no planejamento experimental (0,20-0,40) é calculada a vazéo

de ar real em (Nm®/kg) a ser utilizada no processo conforme a Equago 16.

(R %)real =ERx(R %)esteq *Viomassa (N m3/h) 16

Multiplicando o resultado pela densidade do ar (kg/Nm?) tem-se a vazdo méssica
de ar (Equagéo 17).

(RO et = RO x e (kUMY .

A quantidade de ar necessaria no processo para as diferentes condi¢Bes de ER é
apresentada na Tabela 25.

Tabela 25. Quantidade de ar utilizada no processo.

s = Volume de ar Massa ar nos
~ = S nos estagios o
% = % ' % (Nm?/h) estagios (kg/h)
S | x £ S | ES
= L = < o o o o o
2 & £ To | D = = =
e o x T o S S S S
[} < < > n n 172) N
® > > L g @ g
© — N — N
3
= 0,30 1,334 16,0 20,7 7,11 8,89 9,20 | 11,50
LL
0,35 1,556 18,7 24,10 | 8,30 | 10,37 | 10,73 | 13,41
0,40 1,778 21,3 27,6 9,48 | 11,85 | 12,26 | 15,33
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3.5.2. Célculo da quantidade de ar + vapor utilizada no

processo

Para o célculo da quantidade de ar + vapor a ser utilizado no processo é necessario
usar a relagdo steam -to -biomass descrita na Equacéo 15, descrita no item 2.4.2.

Os célculos da fracdo de combustivel livre de umidade e cinzas séo apresentados na
Tabela 26. A vazdo méssica de combustivel é definida no projeto do gaseificador,
informada pelo fabricante (12 kg/h) e comprovada nos testes anteriores realizados por
Martinéz (2011) e Noguera (2014). Os valores de umidade e cinzas foram determinados
no analisador TGA da marca LECO.

Tabela 26. Célculo da fragao de combustivel livre de umidade e cinzas

Vazao de
Vazao de combustivel Umidade da Cinzas | combustivel livre de
(kg/h) biomassa (%) (%) umidade e cinzas
(kg/h)
12 11 0,79 10,58

Vazao de umidade do
combustivel (kg/h)
1,32

As vazdes de vapor calculadas para cada relagdo vapor-biomassa sdo apresentadas
na Tabela 27.

Tabela 27. Quantidade de vapor a ser utilizada no processo

Relacéo Vapor-Biomassa (SBR) Vazdo de vapor (kg/h)
0,4 2,91
1,0 9,27
1,5 14,56
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Tabela 28.Quantidade de ar + vapor utilizada no processo.

<5} z% 2 2 = < g
s 8 = 8% | g%z |88 S8
5 = T3 EZ SS2 | g&85 N5
g8 €3 25 | &~ 2”8 S¢g
O L S e £ >
0,25 133 17,24 0,7 6,07

0,4 2,01

0,3 16,0 20,69 1,0 9,27

5 15 14,56
g 0,4 2,89
f 0,35 18,7 24,14 1,0 6,07
< 15 14,53
0,4 2,01

0,4 21,3 27,58 1,0 9,27

15 14,56

3.5.3. Céalculos da quantidade de vapor + oxigénio utilizada no

processo

O principio de célculo para a quantidade de oxigénio utilizada no processo € o
mesmo da razéo de equivaléncia (ER), desconsiderando a parcela de nitrogénio presente
no ar. A vazao de vapor+ oxigénio € apresentada na Tabela 29.

Tabela 29. Célculo da quantidade de vapor e oxigénio utilizada no processo.

D '3 @ g C()\‘ C()\‘ @
s 8 o8 ¢S | 82 | z | g&<S
L @ x = © © >
O [ > >
0,4 2,89
- 0,30 56,0 3,7 1 6,07
= 1,5 9,51
> 0,4 2,89
o 0,35 65,3 4,3 1 6,07
& 1,5 9,51
= 0,4 2,89
O 0,40 74,7 4,9 1 6,07
1,5 9,51
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3.6. ANALISE DA COMPOSICAO DO GAS

3.6.1. Andlise de alcatrdo e material particulado

O principio da analise de alcatrdo e particulado é baseado na amostragem de um volume de
gds o qual contem alcatrdo e particulado. O método de analise é dividido em duas etapas:
amostragem e quantificacdo pelo método gravimétrico, como mostra a Figura 43.

A amostragem é dividida em quatro partes: pré-condicionamento de gas (mddulo 1), coleta
de particulas (médulo 2), coleta de alcatrdo (médulo 3) e de medigdo de volume (mddulo 4)
(Neeft et al., 1999). A parte correspondente ao pré-condicionamento de gas, consiste numa
sonda colocada na tubulacéo de saida do gas que tem uma resisténcia elétrica para aquecer o gas
a temperatura de 250 °C e evitar a condensacao de alcatrdo no interior da sonda.

Na parte correspondente a coleta das particulas, o fluxo de gas conduzido pela sonda de
amostragem, passa por um filtro onde é retido o material particulado presente no gas, o filtro
usado é de microfibra de vidro com uma eficiéncia em retencdo de particulas de 99,95%. O
porta-filtro é aquecido a uma temperatura de aproximadamente 300°C usando uma resisténcia
elétrica para evitar a condensacdo de alcatrdo no interior do mesmo.

A etapa seguinte se refere a coleta de alcatrdo. O fluxo de gas passa pelo condensador para
condensar o alcatrdo pesado e a umidade presente no gas, seguindo para um sistema de
amostragem composto por seis frascos de captagdo chamados impingers, conectados em série. A
distribuicdo dos impingers segue uma sequéncia, a qual é feita da seguinte maneira: o primeiro
impinger estavazio, 0s quatro seguintes contém cerca de 30 ml de isopropanol (solvente do
alcatrdo) e o ultimo contem silica gel cuja finalidade é reter alguma umidade ainda presente no
gas. Os impingers sdo colocados num recipiente com gelo e sal para manter a temperatura
abaixo de 0°C.

A (ltima parte do sistema consiste na medicdo do volume de gas amostrado. Este médulo é
constituido de uma bomba de vacuo para fazer a coleta do gas, um totalizador de vazdo para
determinar a quantidade total de gas amostrado e indicadores de temperatura que mostram a

temperatura das resisténcias e do fluxo de gas.
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Figura 43. Sistema de amostragem de alcatréo

Depois de coletada a amostra de alcatrdo e material particulado deverd ser realizada a
extracdo do alcatrdo contido no filtro e a remocéo deste do solvente (isopropanol). O filtro deve
ser enviado a um sistema de extracdo soxhlet, mantido em posicdo vertical para ndo haver
perdas de material. Uma quantidade de solvente (isopropanol) é colocada num baldo de fundo
chato, que é aquecido através de uma manta aquecedora.

Figura 44. Sistema de extracao de soxlet e evaporagao do alcatrédo

Os vapores da solugdo de solvente sdo condensados e caem gota por gota sobre o filtro,

extraindo o alcatrdo. Quando o nivel do solvente atinge o topo do sifdo, o solvente com o
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alcatrdo retorna para o baldo. Esse processo é repetido varias vezes até completar a extragdo do
alcatréo presente nesta amostra.

A mistura de isopropanol e alcatrdo presente na solucdo dentro dos impingers sdo
depositados num baldo volumétrico e colocado num evaporador rotativo onde o solvente é
evaporado e recuperado, restando no baldo a massa de alcatrdo. O sistema de extracdo e
evaporagao é apresentado na Figura 44.

A concentracdo de material particulado é determinada pela diferenca de peso do filtro limpo

e depois da extracdo e secagem, dividido pelo volume de gas amostrado. (Neeft, et al., 1999).

cp:_p 18

Onde:
Cp = Concentragéo de particulado no gas (mg/Nm?°)
Mp = Massa das particulas em (mg)

V, = Volume do géas (Nm®)

O solvente procedente da extracdo do filtro € misturado com o solvente dos impingers, e
esta mistura é evaporada para determinar a massa do alcatrdo. A concentragdo de alcatrdo é
determinada pela diferenga da massa do baldo vazio e o baldo que contém alcatrdo apo6s da

evaporagdo rotativa e o volume de gas amostrado (Neeft, et al., 1999).

Ch="+ 19

Ca = Concentragéo de alcatrdo no gas (mg/Nm?)
Ma= Massa do alcatrdo em (mg)

V, = Volume do géas (Nm°)
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3.6.2. Determinacédo da composicédo do gas

A composicdo do gas produzido no gaseificador € obtida utilizando analisadores continuos
da marca SIEMENS modelo ULTRAMAT 23 para anlise de mondxido de carbono e metano e
CALOMAT 6 para analise de hidrogénio. (Figura 45).

A incerteza dos analisadores é de +0,1% para o Ultramat 23 e Calomat 6. Esses
equipamentos sdo calibrados na fabrica, sendo necesséria apenas uma calibragao anual.

Figura 45. Sistema de analise gases.

3.5.2.1 - Sistema de aquisicdo de dados

Os valores de temperatura do gaseificador e os valores obtidos dos analisadores de gases
sdo enviados a um computador através do sistema de aquisi¢do de dados (Contempview ®). As
informacGes sdo armazenadas a cada dois segundos e podem ser vistas em tempo real durante o
experimento, o que permite controlar e monitorar o comportamento do processo (Figura 46).
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Figura 46. Sistema de aquisicéo de dados

3.6.3. Determinacédo do Poder calorifico do gas

O poder calorifico inferior (PCI) do gés € calculado a partir da fracdo volumétrica
dos componentes do gas: CO, H, e CHa.

De acordo com National Renewable Energy Labortory (NREL) o poder calorifico
inferior do CO, H, e CH4 é 12,622 MJNm®, 10,788 MJ/Nm® e 35,814 MJ/Nm®

respectivamente (Waldheim e Nilsson, 2001).

A equacdo que determina o PCI (MJ/Nm®) é:
PCl =12,622x y, +10,788xy,,+35814x Y., 20

Onde:

Yco = Fragdo volumétrica de CO no gés (%v)
yH2 = Fragéo volumétrica de Hz no gas (%v)
Ycha = Fracdo volumétrica de CH4 no gés (%v)

81



Capitulo 4

RESULTADOS

Nesse capitulo sdo apresentados os resultados dos testes experimentais com 0s
diferentes fluidos de gaseificacdo analisados neste trabalho, mistura ar+ vapor e vapor +

oxigénio.

4.1 TESTES PRELIMINARES

4.1.1 Testes preliminares com ar.

Foram realizados testes preliminares no gaseificador co - corrente utilizando ar de
acordo com o procedimento experimental descrito anteriormente. Os objetivos foram
reproduzir as condi¢gdes de maximo rendimento do gaseificador (ER=0,35; Ra=80%),
comparar os resultados com os testes anteriores realizados por outros pesquisadores do
NEST/UNIFEI, verificar o estado técnico da instalacdo e dos instrumentos de medic&o.

Os perfis de temperatura e composicdo do gas para a condicdo de maximo

rendimento do gaseificador sdo apresentados nas Figura 47, Figura 48 e na Tabela 30.
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Figura 48. Composicdo do gas durante os testes preliminares com ar.
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Tabela 30. Resultados experimentais dos testes do gaseificador com ar.

ER Ra Tee Toro Teomo Toasit co CHs Ha Referéncia
%) | (C) | (C) (’C) (C) | (%) | (%) | (%)
90,21- | 597,23- | 749,51- | 570,61- | 15,56- | 0,89- | 14,54- | Martinez,
0.3 80 155,86 | 731,04 | 855,96 | 733,14 | 19,04 | 1,76 | 16,83 2009
035 | 80 60,00- | 470,00- | 700,00- | 580,00- | 17,00- | 1,00- | 15,00- | Andrade et al
100,00 | 800,00 | 750,00 | 620,00 | 19,00 | 1,50 | 16,00 2011
035 | 80 60,00- | 690,00- | 720,00- | 590,00- | 17,60- | 1,30- | 15,38- Noguera,
120,00 | 800,00 | 750,00 | 630,00 | 19,20 | 1,3 | 17,14 2012
50,70- | 697,60- | 611,60- | 558,40- | 15,02- | 1,10- | 15,00- Testes
0.3 80 52,90 | 784,90 | 705,30 | 600,70 | 21,00 | 1,40 | 17,43 | preliminares

Os resultados obtidos com os testes preliminares sdo similares aos testes

realizados anteriormente no mesmo gaseificador por outros autores, sob as mesmas

condi¢des operacionais. Com isso €é possivel garantir a veracidade de futuras

comparagdes com a utilizagdo de outros agentes de gaseificagdo no processo.
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4.2.1 Testes preliminares com ar + vapor

Os testes preliminares com misturas ar + vapor foram realizados para as condi¢des
minimas e maximas de fornecimento do vapor. Os objetivos destes experimentos foram
verificar o status do sistema de fornecimento de vapor, a temperatura do mesmo na
entrada do reator, bem como o limite superior de fornecimento do vapor (SBR =1,5). A
importancia da determinacdo do limite de fornecimento de vapor é devido ao fato de
que a maior relacdo SBR pode conduzir a uma reducdo da temperatura no reator e afetar
a qualidade do géas, bem como o desempenho do processo.

Durante os testes preliminares a presséo de vapor da caldeira foi ajustada para 0,3
MPa e a temperatura do vapor na entrada do reator foi medida através de um termopar e
apresentou temperatura de 100 °C.

O fornecimento do vapor para a maxima condicdo (SBR=1,5) ocasionou uma
stbita diminuicdo da temperatura de pir6lise e um declinio gradual da temperatura de
combustdo e gaseificacdo, bem como uma reducdo acentuada do teor de hidrogénio e
mondxido de carbono no gas como mostra a Figura 49 e Figura 50.

Para solucionar o problema apresentado na situacdo anterior optou-se por reduzir
a quantidade de vapor para uma relacdo SBR intermediaria, um SBR entre 0,4 - 1,0. O
valor testado foi de 0,7 onde se obteve uma maior estabilidade da temperatura do reator
e aumento das concentragdes de H, como apresentado na Figura 49 e Figura 50.

Conclui-se que para a utilizacdo da condicdo maxima de vapor (SBR=1,5) €
necessario um aumento da temperatura do vapor para garantir que ndo ocorra a queda
da temperatura no reator. Sugere-se a utilizacdo de vapor superaquecido para a
utilizagdo da méaxima quantidade de vapor proposta. Esta alternativa ndo é possivel com
0 equipamento existente e optou-se por limitar 0 maximo fornecimento de vapor na
relagdo SBR=1,0.
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Figura 50. Composic¢do do gas durante os testes preliminares com ar + vapor com pressdo 3 bar

(ER=35, SBR=1.5)

De acordo com os testes preliminares concluiu-se que o limite da relagédo SBR a

ser utilizada é entre 0,4 e 1,0 para as diferentes razGes de equivaléncia propostas. O

novo planejamento experimental é apresentado na Tabela 31 e a matriz de experimentos
na Tabela 32.
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Tabela 31. Novo planejamento experimental

o Dominio Experimental
n Fatores . .
Nivel (-) Nivel (+)
1 Agente de gaseificacédo Ar + vapor O, + vapor
2 ER 0,3 0,4
3 SBR 0,4 1,0
Tabela 32. Matriz de experimento processo de gaseificacdo com diferentes agentes de gaseificacio
N° Agente de gaseificacdo ER SBR
1 Ar + vapor 0,3 0,4
2 Ar + vapor 0,3 1,0
3 Ar + vapor 0,4 0,4
4 Ar + vapor 0,4 1,0
5 O, +Vapor 0,3 0,4
6 O, +Vapor 0,3 1,0
7 O, +Vapor 0,4 0,4
8 O, +Vapor 0,4 1,0
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4.2 RESULTADOS DA OPERACAO COM MISTURA AR+ VAPOR

H& muitos fatores que influenciam o processo de gaseificacdo com ar+ vapor, tais
como a temperatura, razdo de equivaléncia (ER), relacdo vapor- biomassa (SBR),
umidade e granulometria da biomassa, entre outros. Neste trabalho os parametros
utilizados para avaliar a composi¢cdo do gés foram ER e SBR, sendo que a faixa de
valores considerados para as condi¢Ges operacionais variaram-se do valor minimo ao
maximo conforme descrito no planejamento experimental. A influéncia destes
pardmetros na composicdo e poder calorifico do gas foram analisados e sdo
apresentados os perfis de temperatura e a composicdo do gas para as diferentes
condicdes operacionais.

A Figura 51 apresenta o perfil de temperatura para a condicdo minima de relacdo
de ar e da relagdo vapor-biomassa prevista no planejamento experimental, (ER= 0,30 e
SBR 0,40). Observa-se uma pequena reducdo na temperatura nas zonas de reacdo de
combustdo e gaseificacdo. A Figura 52 apresenta o perfil da composicdo do gas para
esta condicdo. Nota-se uma elevagéo no teor de hidrogénio e uma redugdo acentuada no

teor de mono6xido de carbono.
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Figura 51. Perfil de temperaturas para ER=0,30 e SBR=0,4
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Os perfis de temperatura e composic¢do do gas ao longo do tempo para as demais
condicOes operacionais séo apresentados no ANEXO A.

A Tabela 33 apresenta os resultados dos testes para as condi¢cbes operacionais
avaliadas, destacando-se a temperatura obtida no processo, o teor de H,, CO e CH4 bem
como o aumento do teor de H, em relacdo a gaseificagdo com ar.

Para avaliar a influéncia da quantidade de vapor fornecida no processo sobre a
composicdo do gas, variou-se a relacdo vapor-biomassa e a razdo de equivaléncia.
Observa-se um aumento no teor de hidrogénio e uma diminui¢do na concentracdo de
monodxido de carbono. O acréscimo do teor de hidrogénio € devido ao favorecimento da
reacdo de deslocamento gés- agua (CO + H,O - CO, + H,) que é decorrente do
fornecimento de vapor ao processo.

Dos resultados do processo de gaseificagdo com mistura ar+vapor observa-se um
incremento do teor de hidrogénio de 10 a 25% em relacéo ao gés produzido utilizando o
ar.

Em altas temperaturas o carbono reage com o oxigénio formando CO e CO,. A
reducdo da temperatura do processo devido a utilizacdo de vapor saturado desfavorece a
reacdo de Boudouard potencializando a reacdo de deslocamento géas-agua, por isso

observa-se uma menor concentragdo de mondxido de carbono no gas produzido.
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O poder calorifico inferior do gés ndo passou de 5 MJ/Nm®. Embora a
concentracdo de hidrogénio tenha aumento em até 25%, o mondxido de carbono reduziu

em mais de 50% influenciando significativamente no poder calorifico.
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Tabela 33. Resultados dos testes com misturas de ar + vapor.

0
ER SBR | T Thpiro Teomb T gaseit co CH, H. (incfé:énto H,/CO PCI, MJ/Nm®

de H,)
0,40 0 773553% %Aé%g% 55(())5871(()) ‘é%7871(()) 16,91 | 18,68 | 1,2 1,6 17 | 17,36 1,0 | 0,93 | 440 | 4,80
0,40 0,4 5533%% 5683323{% 55579313% 28?? 11,72 | 12,71 | 15 1,7 19 19,85 118 | 143 1,6 156 | 4,07 | 4,35
0,40 1 7735%% %(;81%)% t%z%% t%%%% 8,68 | 8,73 13 14 | 2101|2163 | 23,6 | 246 | 2,42 | 2,48 | 3,83 | 3,94
0,30 0 55354;% 5631%%(()) %331681% 553333%% 1539 | 1545 | 15 16 | 16,24 | 16,31 1,06 | 1,06 | 4,23 | 4,28
0,30 0,4 %(4)12(()) 4;5132%(()) 56915112(()) 5511%65% 8,21 | 8,29 15 1,6 18 | 1892 108 | 16,0 | 2,19 | 2,28 | 3,52 | 3,66
0,30 1 77%15% 55577921% %%%74% 5511%%% 721 | 7,22 15 1,6 19 | 19,07 170 | 169 | 2,64 | 2,64 | 3,50 | 3,54
0,35 0 5557%)% ‘éi8559(()) %53‘;%% i57‘;11(()) 20,73 121,19 | 16 18 16 | 16,58 0,77 | 0,78 | 4,92 | 511
0,35 0,4 %7778(()) 55333761% 55%%%% 5533332% 12,73 | 12,82 | 1,6 1,7 18 | 18,84 125 | 136 | 1,41 | 1,47 | 412 | 4,26
0,35 1 56%11(()) 5644{1%3())(()) %13‘;81% 55(19121% 8,39 | 1382 | 15 18 20 | 20,83 | 25,0 | 256 | 2,38 | 151 | 3,75 | 4,64
0,25 0,7 788577 56%5259(()) i%slld,(()) ‘Z033;65% 14,02 | 15,78 | 1,4 2,4 | 16,06 | 16,17 1,15 | 1,02 | 4,00 | 4,60
0,40 0,7 775913 56%‘;65(()) ‘Z562531(()) 3;913{19% 8,9 9 1,4 15 | 16,95 | 17,07 190 | 190 | 3,45 | 3,51
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A Tabela 34 apresenta uma comparagdo entre os resultados obtidos utilizando
mistura ar+ vapor com o de diferentes autores. Nota-se que os valores referentes aos
parametros analisados estdo no intervalo de dados obtidos por outro autor, embora as

condicOes operacionais sejam diferentes.

Tabela 34. Comparacéo dos resultados dos testes com misturas de ar+ vapor com outros autores

Autores/ Parametros | Condi¢des operacionais CcoO H, PCI, MJ/Nm®
. ER =0,3-0,4
Pesquisa Atual (2015) SBR= 0,4-1,0 7,21-15,45 | 16,06-21,63 3,45-4,64
ER=0,20-0,25
Ranet al, (2012) SBR=0,4-0,5 14,20-21,90 | 14,10-17,10 5,20-5,40

A Figura 53 apresenta a variacdo do contetdo de hidrogénio para as condigdes
operacionais analisadas. Os parametros de ER variando de 0,3 a 0,4 e SBR de 0 a 1,0.
Observa-se que a utilizagdo de vapor aumenta a concentracdo de hidrogénio, sendo
maior quantidade (21,63 %) encontrado para a maxima quantidade de vapor utilizada
(SBR =1,0) e maior quantidade de ar (ER=0,4).

A utilizacdo de vapor no processo produz um gas de maior teor de hidrogénio
tendo sua aplicacdo mais recomendada para sintese de produtos quimicos e aplicacdes
em células a combustivel.

A Figura 54 apresenta a variagdo do conteddo de mondxido de carbono em
relacdo ao ER e SBR, onde se observa que quanto maior a quantidade de SBR menor o

teor de monoxido no gas.
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Figura 53. Porcentagem de hidrogénio no gas para diferentes condi¢@es operacionais utilizando
misturas ar+ vapor
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Figura 54. Porcentagem de mondxido de carbono no gas para diferentes condi¢Bes operacionais
utilizando misturas ar+ vapor

Numa condi¢do de maior fornecimento de vapor, hd o favorecimento da
gaseificacdo a baixa temperatura e com isso uma maior formacgdo de CO, e Hy, e menor
concentracdo de CO no gas. Esta tendéncia que se observa na Figura 53, ocorre porque
uma temperatura mais elevada desloca o equilibrio das reacfes endotérmicas (CO,+
H,—> CO + H,0) para os reagentes e as rea¢des exotérmicas (CO + H,O > CO,+ Hy)
para os produtos. (Chen, 2013).

Aumentando a temperatura do processo de gaseificacdo resultaria no equilibrio
das reacOes quimicas 1,2 e 4 que favorecem a producdo de hidrogénio e mondxido de
carbono e deslocaria a reacdo 3 para formacdo de mondxido de carbono.

CHs + H,0 = CO + 3H, (1)
C(s) + CO, >2CO (2)
C(s) + 0.50, > CO (3)

CO + H;0 > COz+ H; (4)

Com o aumento da temperatura as rea¢des endotérmicas 1 e 2 prevaleceriam em
relacdo a reacdo 4 aumentando a concentracdo de mondxido de carbono.

Como o processo é realizado em temperaturas baixas e com a utilizago de vapor,
este desloca o equilibrio da reacdo de gas — agua (4) favorecendo a formacdo de maior
quantidade de hidrogénio.
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A Figura 55 apresenta o poder calorifico do géas para as condi¢Ges avaliadas.
Nota-se que embora a concentragdo de hidrogénio no gas tenha aumentado o poder
calorifico do gas diminuiu até valores inferiores aos correspondentes a gaseificagdo com
ar. 1sso se deve a baixa temperatura do vapor que desfavorece a reacdo de Boudouard
responsavel pela conversdo do carbono da biomassa em monoxido de carbono.

A relagdo H,/CO, quando se utiliza vapor, aumenta chegando a valores superiores
a 2, sendo este um pardmetro importante para a aplicagdo do gas em processos de

sintese de combustiveis e em células a combustivel.
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Figura 55. Poder calorifico do gas para diferentes condi¢des operacionais utilizando mistura ar+
vapor
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Figura 56. Relacéo H,/CO para diferentes condi¢6es operacionais utilizando mistura ar+ vapor
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A seguir sdo apresentados os resultados das réeplicas dos testes que apresentaram

maior teor de hidrogénio e maior poder calorifico utilizando misturas ar+ vapor.

A Figura 57 apresenta a composicdo do gés para o teste e a réplica na condicdo

ER =40 e SBR =1,0 que apresentou a maior concentracdo de hidrogénio no gas.

O valor medio dos teores de CO foi de 9,22% +/- 0,48; CH, foi de 1,63% +/- 0,13
e H, foi de 21,79% +/- 0,84. Nesta condicdo o PCI do gés variou de 4,08 e 4,11MJ/Nm?

para o teste e a réplica, respectivamente.
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m ER= 40 réplica 9,70 1,75 20,94

Figura 57. Composicdo do gés para a réplica do teste que apresentou maior concentragao de

hidrogénio utilizando mistura ar+ vapor

A Figura 58 apresenta a composicdo do gés para o teste e a réplica na condi¢do

ER =35 e SBR =1,0 que apresentou o maior poder calorifico do gas. Nota-se que a

composicdo do gas se manteve constante em ambos o0s experimentos, o valor médio de
CO foi de 13,67% +/- 0,15; CH, foi de 1,76% +/- 0,13 e H; foi de 21,14% +/- 0,84. O
poder calorifico do gés foi de 4,64 MJ/Nm?® para os dois casos.
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4.3 RESULTADOS DA OPERACAO COM MISTURA VAPOR +
OXIGENIO

A Figura 59 apresenta o perfil de temperatura para a condigdo experimental
minima da relacdo vapor- biomassa e quantidade de oxigénio, ER= 30 e SBR =0,4. O
fornecimento de oxigénio é feito gradualmente para evitar explosées no interior do
reator.

Observa-se que a temperatura no interior do reator ndo sofre alteracdo
significativa, apenas uma pequena reducdo na temperatura de gaseificagdo e se mantem

estavel ao longo do processo.
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Figura 59. Perfil de temperaturas para ER=0,30 e SBR=0,4 com vapor +oxigénio

A Figura 60 apresenta a composi¢do do gas ao longo do tempo. Quando o vapor é
adicionado ao processo o conteido de hidrogénio no gas aumenta e o de mondxido de
carbono se reduz. Ao fornecer oxigénio puro o teor de mondxido de carbono e
hidrogénio aumenta significativamente atingindo valores de 24,49% e 27,54 %
respectivamente.
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Figura 60. Composic¢do do gas para ER=0,30 e SBR=0,4 com mistura vapor +oxigénio

Os perfis de temperatura e composic¢do do gas ao longo do tempo para as demais
condicdes operacionais séo apresentados no ANEXO B.

A Tabela 35 apresenta os resultados dos testes realizados com misturas vapor+
oxigénio.
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Tabela 35. Resultados dos testes com misturas de vapor+ oxigénio

PCI,
ER SBR Tsec Tp|r Tcomb Tgageif CO CH4 H2 HZ/CO 3
MJ/Nm

114,40- 597,20- 627,30- 594,50- 23,06- 3,50- 34,06-

0,4 0,4 1,46-1,50 | 7,84-7,94
120,70 628,80 689,00 610,00 23,26 3,58 34,53
84,90- 562,90- 651,10- 598,50 20,76 3,15- 34,65-

0,4 1,0 1,66-1,73 | 7,49-7,69
89,20 697,80 688,30 615,10 20,85 3,30 35.94
88,70- 389,00- 503,10- 385,60- 24,01- 5,30- 27,43-

0.3 0,4 1,12-1,15 | 7,89-8,01
93,10 523,00 504,00 398,00 24,49 5,44 27,54
85,10- 552,50- 480,20- 385,30- 17,67- 3,25- 32,61-

0,3 1,0 1,83-1,85 | 6,91-7,28
85,50 655,60 490,60 395,70 17,85 4,01 32,73
93,00- 351,60- 541,00- 456,20- 24,57- 4,24- 33,01-

0,35 0,4 1,32-1,37 | 8,18-8,48
98,00 794,80 679,00 584,30 24,96 4,78 33,56
84,50- 443,20- 480,70- 399,00- 17,98- 3,37- 33,33-

0,35 1,0 1,85-1,88 | 7,07-7,16
85,10 544,50 490,60 414,00 18,05 3,46 33,79
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A Tabela 36 apresenta uma comparagédo entre os resultados deste trabalho com o

de diferentes autores. Nota-se que os valores referentes aos parametros analisados estdo

no intervalo de dados obtidos por outros autores, embora tenham sido usadas diferentes

condicdes operacionais.

Tabela 36. Comparacao dos resultados dos testes com misturas de vapor+ oxigénio com outros

autores

Autores/ Parametros

Condicoes
operacionais

CcoO

H>

H,/CO

PCI,
MJ/Nm?®

Pesquisa Atual,
(2015)

ER =0,3-0,4
SBR=0,4-1,0
Tuapor= 100°C
Duplo estagio

17,67 - 24,96

27,43 - 35,94

1,35-1,88

6,91 - 8,48

Lv,et al (2007)

ER=0,22-0,26
SBR=0,32-0,69

Tapor=100-120°C

Simples estagio

36,85 - 42,65

26,42 - 30,51

0,70-0,90

9,04-11,11

A Figura 61 apresenta o contetdo de hidrogénio para as condi¢fes operacionais

analisadas utilizando misturas vapor+ oxigénio. Os parametros de ER variando de 0,3 a

0,4 e SBR de 0,4 a 1,0. Observa-se que a utilizacdo de mistura vapor + oxigénio produz

um gas com maior concentracdo de hidrogénio, sendo o maior teor 35,94% para a

condi¢do de mé&xima quantidade de vapor (SBR =1,0) e oxigénio (ER=0,40).

A utilizagdo de vapor no processo produz um gas de maior teor de hidrogénio e a

presenca de oxigénio puro favorece a reacdo de Boudouard produzindo maior

quantidade de monoxido de carbono. A utilizacdo de vapor + oxigénio produz um gas

com maior poder calorifico tendo sua aplicacdo recomendada para motores e turbinas a

gés.

100



——SBR 0,4
SBR 1,0

0.3 0.35 0.4
ER

Figura 61. Porcentagem de hidrogénio no gas para diferentes condi¢Ges operacionais utilizando
misturas vapor+ oxigénio

A Figura 62 apresenta o teor de mondxido de carbono para diferentes condigdes
operacionais. Observa-se que a maior concentracdo de mondxido é obtida para uma

menor quantidade de vapor (SBR=0,4).

30
25 - \
20
o)
O 15
X —+—SBRO0,4
10 SBR 1,0
5
0
0,30 0,35 0,40
ER

Figura 62. Porcentagem de mondxido de carbono no gas para diferentes condi¢Bes operacionais
utilizando misturas vapor+ oxigénio

A Figura 63 apresenta o poder calorifico do gas para as condigdes operacionais
estudadas utilizando misturas vapor+ oxigénio, na qual produziu um gas com poder
calorifico entre 7,16 — 8,48 MJ/Nm®.
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Figura 63. Poder calorifico do gas para diferentes condicdes operacionais utilizando mistura
vapor+ oxigénio
As espécies H, e CO sdo os principais componentes do gas de sintese que
determinam a qualidade do mesmo, sendo um pardmetro importante na escolha da

aplicacdo do gés.

2

—_
[o2e]

“

=2}

,_.
=

—_
[3%]

[—

SBR 0.4
——SBR 1,0

Relacio H2/CO

w

< R
=} [o2e]

<

o

=
] =

0,30 0,35 0,40

Figura 64. Relacdo H,/CO para diferentes condi¢6es operacionais utilizando mistura vapor+
oxigénio

E desejado ter razdo H,/CO elevada para o gas de sintese para determinadas
aplicagdes, dentre as quais se destacam: a sintese de amoénia, aplicacbes em célula a
combustivel, na sintese de combustiveis liquidos através de processos Fischer-Tropsch
que requer uma relagcdo H,/CO proxima de 2.
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Com a utilizacdo da mistura vapor+ oxigénio, apesar de melhorias significativas
nos teores de H, e CO, observa-se através da Figura 64 que nesta condi¢do todos os
testes apresentaram valores para a relacdo H,/CO inferiores a 2.

Observa-se que a utilizagdo de uma maior quantidade vapor (SBR=1,0) ocasiona
um aumento da razdo H,/CO, devido a utilizacdo de vapor que favorece a reagdo
quimica de producdao de hidrogénio.

A seguir sdo apresentados os resultados das réplicas dos testes que apresentaram
maior teor de hidrogénio e maior poder calorifico utilizando misturas vapor + oxigénio.

A Figura 65 apresenta a composicdo do gés para o teste e a réplica na condi¢do
ER =40 e SBR =1,0 que apresentou a maior concentracéo de hidrogénio no gas.

O valor médio dos teores de CO foi de 19,85% +/- 0,93; CH, foi de 1,63% +/-
0,13 e H; foi de 21,79% +/- 0,84. Nesta condi¢do o PCI do gas variou de 7,68 e 7,74
MJ/Nm? para o teste e a réplica, respectivamente.

40
35
30
2 25
>
2 20
T 15
[=]
=
g 10
S
é‘ 5
S B B
© CO CH4 H2
mER=10 20.85 3.30 35.94
m ER= 40 réplica 18.84 152 35.86

Figura 65. Composi¢do do gés para a réplica do teste que apresentou maior teor de hidrogénio
utilizando mistura vapor+ oxigénio

A Figura 66 apresenta a composicdo do gés para o teste e a réplica na condi¢cdo
ER =35 e SBR =0,4 que apresentou o maior poder calorifico do gas. Nota-se que a
composicdo do gas se manteve constante em ambos 0s experimentos, e o poder
calorifico do gas foi de 8,48 e 8,68 MJ/Nm® para o teste e réplica. Os valores médios
dos teores de CO foi de 25,88% +/- 0,91, CH, 1,63% +/- 0,13 e H, 21,795 +/- 0,84.
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Figura 66. Composicdo do gés para a réplica do teste que apresentou maior poder calorifico
utilizando mistura vapor+ oxigénio

4.4 RESULTADOS DA CONCENTRACAO DE ALCATRAO E
PARTICULADO NO GAS

A Tabela 37 apresenta os resultados das analises de alcatrdo e material particulado
para as duas condicBes operacionais utilizando misturas ar+ vapor e vapor + oxigénio
que apresentaram um gas de melhor qualidade.

A utilizagdo de vapor no processo favorece as reacdes de reforma a vapor
reduzindo a concentracdo de alcatrdo no gas. Uma reducdo adicional é possivel, na
presenca de catalisador, o que favorece a reacdo de reforma do alcatrdo, podendo ser
catalisador dolomita, de metal alcalino, e niquel. Para este estudo ndo foi considerado o
catalisador.

Os valores correspondentes a concentracdo de alcatrdo e particulado para mistura
ar+ vapor variou de 91,41 - 91,95 mg/Nm? e 53,40 - 61,95mg/Nm?, respectivamente.

A utilizacdo de mistura vapor+ oxigénio produz um gas com menor teor de
alcatrdo se comparado a mistura ar + vapor, pois 0 oxigénio propicia o cragueamento
térmico do alcatrdo devido a maior temperatura do processo.

Os resultados da concentragdo de alcatrdo e particulado para mistura vapor+
oxigénio variou de 58,74 — 64,18 mg/Nm®, e 45,85 — 46, 88 mg/Nm®, respectivamente.

104



Tabela 37. Concentracéo de material particulado e alcatrdo para diferentes fluidos de gaseificacédo

. m mg
TESTE gg;:i'ggaggo Condic&o ER/SBR /pl\zl;\rtgicglaQO f‘,'\lcr?]tgrgg
m® de gas gés
1 Ar+ vapor ER=0,35 SBR=1,0 53,40 91,41
2 Ar+ vapor ER=0,40 SBR =1,0 61,95 91,95
3 Vapor+ oxigénio | ER = 0,35 SBR =0,4 45,85 58,74
4 Vapor + oxigénio | ER=0,40 SBR =1,0 46,88 64,18

As figurasFigura 67 e Figura 68 apresentam os impingers e filtros apos a analise

de alcatrdo para as misturas ar+ vapor e vapor+ oxigénio, respectivamente.

Figura 68. Impingers e filtro ap6s analise de alcatréo utilizando mistura vapor+ oxigénio

105



4.5 BALANCO DE MASSA E ENERGIA

O volume de controle considerado nesta analise é apresentado na Figura 69.

Biomassa

—

Apgente
de =

Gaseificagdo

—_— ]

-
Gés At
——= cinzas

Figura 69. Volume de controle do gaseificador

O balanco de massa é realizado pelo principio de conservacdo da massa de um

sistema, considerando regime permanente como apresenta a Equacéo 21.

Considera-se que o regime permanente é alcancado quando ha estabilidade das

temperaturas na zona de gaseificacao do reator.

(dmsj :[dmej +§>scd|’;1
dt ), Udt ),

Em regime permanente:

(d Sj =0

dt ),

(dmej :
dt ),

Dessa forma, o balan¢o de massa geral é expresso pela Equagéo 24.

fo=>m ->m =0

21

22

23

24
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Mps Ma+My = Mgy My 25

Onde:

r;n, - Fluxo massico de biomassa que entra no reator (kg/h)
rﬁa - Fluxo massico de ar/oxigénio que entra no reator (kg/h)
r;lv - Fluxo massico de vapor que entra no reator (kg/h)

Mg - Fluxo massico de gas produzido (kg/h)

m, - Fluxo méssico de residuos solidos gerados no reator (kg/h)

4.5.1 Balan¢co de Massa para misturas de ar+ vapor e vapor +

oxigénio

Para determinacdo do balango de massa utilizando ar+ vapor foi calculado a vazao
de cada agente de gaseificacdo utilizada no processo com dados da composigéo
elementar da biomassa conforme apresentado na Tabela 21. Os dados de saida do
processo foram as espécies CO, CH, O, e H, medidos atraves de analisadores
continuos. O volume de gas e as demais espécies presentes sdo determinados através do
balanco de massa.

A equacgdo quimica que representa o processo de gaseificagdo com vapor+ ar é
dada pela Equacéo 26.

G,(yC+y,H+yN+y,0O+Vy,,,H,0+A)+G H,0+G, (O, +3,?6N2) = 28
X (Y,CO+VY,,H, + Yo .CH, +Y0,0, +X,CO, + XN, + X,H,0)+ AC

onde:

Gpt= vazéo de biomassa( kg/h)

yc= fracdo massica de carbono (kg C/kgh)

yu= fracdo méssica de hidrogénio (kg H/kgu)

yn= fracdo méssica de nitrogénio (kg N/Kgh)

Yo= fracdo méssica de oxigénio (kg O/kgp)
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Yu20= fracdo maéssica de dgua (kg H20/kgp)

A= cinzas da biomassa

Gy= vazéo de vapor ( kg/h)

Gar= vazdo de ar (kg/h)

X1= representa o volume de gas seco (kmol gss seco/h);

Yco= representa a fragdo molar de CO (kmolco2/gés seco);
Yu2= representa a fracdo molar de H, (kmolco2/gés seco);
Ycha= representa a fracdo molar de CH, (kmolco2/gés seco);
Yo2= representa a fracdo molar de O, (kmolco2/gés seco);
Xo= representa a fragdo molar de CO, (kmolco,/gés seco);
xs=representa a fracdo molar de N, (kmoln,/gas seco);

X4= representa a fracdo molar de H,O (kmoly20/gés seco)
A’= representa as cinzas geradas no final do processo (kg/h)

Os numeros de moles de cada elemento (C,H,N,0) que compde a biomassa sdo
calculados segundo a Equacdo 27.

X

y
n, =—*— (kmoly/k
oM ( Obt) 27

onde:

nyx= fluxo molar de cada elemento (kmolu/kg/n)

Yx= porcentagem do elemento x que compde a biomassa (kgx/kg/u)
PM,= peso molecular do elemento x

O fluxo molar de cada elemento que compde a biomassa é calculado
multiplicando pela vazdo de biomassa como mostra a Equacao 28.
G, =G, xn, 28
Onde:
Gpt= vazéo de biomassa kg/h

ny= numero de moles do elemento x

Os numeros de moles de vapor séo calculados segundo a Equacéo 29.

Gvapor
ﬂ = W (kmO Ivapor/h) 29

vapor

108



onde:
p = fluxo molar de vapor (kmol vapor/h)

Guaporiimel .= vazédo de vapor (KQvapor/h)

PMyapor= peso molecular do vapor

Os numeros de moles de ar sdo calculados segundo a Equacéo 39.
G
0 =—2— (kmoloy/h
oM (kmoloz/hy 30

onde:

o =fluxo molar de ar (kmol,/h)
Gar= vazdo de ar (kga/h)
PMar= peso molecular do ar

A reacdo quimica da gaseificagdo em base molar é representada pela Equacéo 31.

G, (.C+nyH+nyN+n,0O+n,,,H,0)+pH,0+6(0, +3,76N,) =

X, (Y,CO+Y,,H, +Yeus,CH, +Y5,0, + X,CO, + X;N, + Xx,H,0) + AC 3
Balanco de Carbono:
NGy =X (Yoo + Youa + %) + A 32
Balanco de Hidrogénio:
G (N +Ny2o) +28 =X (Yo +4Ycus +2X,) 33
Balanco de Nitrogénio:
NGy, +2%x3,760 = 2X X, 34
Balanco de Oxigénio:
G (Ng +Nyog) + B+20 =X (Yoo +2Y0, +2X, +X,) 35

O peso das cinzas ap6s o término do processo dividido pela quantidade de
biomassa utilizada representa a vazdo de cinzas em Kg cinzas/KQbiomassa-
A guantidade de cinzas do processo subtraida das cinzas da biomassa representa o

carbono né@o queimado.
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Cng= A’-A 36

(qu X th)

QC,, = (kmolCng/h) 37

c

Como o carbono ndo queimado ndo participa das reacfes quimicas para produgdo
do gés, para efeito de simplificacdo do balanco de massa, sera subtraida a parcela de
Carbono ndo queimado da parcela de Carbono da biomassa.

Resolvendo as equacBes do balanco pra determinar as incdgnitas resulta no
balanco de massa apresentado na Tabela 38.

Tabela 38. Resultado do balanco de massa para as condi¢des operacionais utilizando mistura
vapor+ ar.

Balango de Massa
Teste IVlbiomassa IVlar IVlvapor Mgés IVlcinzas Rendimento
do gas
kg/h | kg/h | kg/h | kg/h | kg/h | Kg gas/KObiomassa
ER=30; SBR=0,4 12,0 20,69 3,1 13559 | 0,20 2,97
ER=30; SBR=1,0 12,0 20,69 | 9,51 | 42,00 | 0,20 3,50
ER=35; SBR=0,4 12,0 24,14 3,1 39,02 | 0,20 3,25
ER=35; SBR=1,0 12,0 24,14 | 951 | 4543 | 0,20 3,79
ER=40; SBR=0,4 12,0 27,58 3,1 42,45 | 0,20 3,54
ER=40; SBR=1,0 12,0 27,58 | 9,51 | 48,86 | 0,20 4,07

Dos resultados do processo de gaseificagdo com mistura ar+ vapor o rendimento
dO gé.S fOi de 2,97 a 3,79 kggaslkgbmmassa

Para os célculos do balanco de massa utilizando mistura vapor + oxigénio a
parcela de nitrogénio presente no ar é nula, e é acrescentado CO, para evitar as
explosdes no interior do reator e, portanto a equagdo quimica que representa 0 processo

é dada pela Equacéo 38.

G, (.C+n,H+nyN+n,O0+n,,,H,0)+pH,0+50, +CO, =

. 38
X (Y,CO+VY,,H, + Yo, CH, +Y0,0, +X,CO, + x;N +x,H,0)+ AC

Os numeros de moles de oxigénio sdo calculados segundo a Equacdo 39.
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G
0 =—22_ (kmolpgy/h
=y (kmoloz/h 39

02

onde:

o =fluxo molar de oxigénio (kmolpz/h)

Goz= vazdo de oxigénio (Kgoz/h)

PMo2= peso molecular do oxigénio

Os numeros de moles de di6xido de carbono sdo calculados segundo a
Equacao40.

y= Seor (kmoloz/hy 40

CO2
onde:

y =fluxo molar de di6xido de carbono (kmolcoz/h)

Gcoz= vazdo de didxido de carbono (kgco2/h)
PMco2= peso molecular do didxido de carbono

Balanco de Carbono:
NGy +7 =XYoo + Yeps + X,) + A 41
Balanco de Hidrogénio:
G (Ny +Nyo0) +28 =X (Yo +4Ycna +2X,) 42
Balanco de Nitrogénio:
Ny Gy = X Xg 43
Balanco de Oxigénio:

Gy (Ng +Nyo) + B+26+2y =X (Yoo +2Y0, +2X, +X,) 44

Resolvendo o sistema de equagfes para determinar as incognitas resulta no

balanco de massa apresentado na Tabela 39.

Tabela 39. Resultado do balanco de massa para as condi¢des operacionais utilizando mistura
vapor+ oxigénio.

Teste IVlbiomassa MOZ IVlvapor Mgés IVlcinzas Rer(;((j)"gné_esnto
kgh | kglh| kg/h | kglh | kg/h | Kg gas/KQbiomassa
ER=30; SBR=0,4 12,0 3,7 3,1 19,99 0,20 1,56
ER=30; SBR=1,0 12,0 3,7 | 951 | 26,40 0,20 2,09
ER=35; SBR=0,4 12,0 4,3 3,1 21,53 0,20 1,61
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ER=35; SBR=1,0 12,0 43 | 951 | 27,00 | 0,20 2,14
ER=40; SBR=0,4 12,0 4,9 31 21,19 | 0,20 1,66
ER=40; SBR=1,0 12,0 49 | 951 | 27,60 | 0,20 2,19

Dos resultados do processo de gaseificagdo com mistura vapor+ oxigénio o

rendimento do gés foi de 1,56 a 2,14 kggss/kGbiomassa-

4.5.2 Balanco de energia para mistura vapor + ar e vapor +

oxigénio

O balanco de energia considerando regime permanente é apresentado na equagao

45.

E,+E,+E =E +E,

E,=Fluxo de energia da biomassa

Ea= Fluxo de energia do ar

E.= Fluxo de energia do vapor

E.= Fluxo de energia das cinzas

Eqss= Fluxo de energia do gas produzido

Ep= Fluxo de energia das perdas

+Ep

45

A parcela de energia referente a biomassa é determinada pelo produto da vazéo

massica da biomassa (kg/s) e poder calorifico inferior da biomassa (kJ/kg) como

apresenta a equacéo 46.

E, =G, xPCl,
Onde:
Gu= Vazdo de biomassa (kg/h)
PCl,= Poder calorifico da Biomassa (kJ/kg)

46

O calculo do poder calorifico da biomassa é feito através da equacdo 47 de

Mendeliev, 1949:
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PCS = (339x C) + (1030 x H) — (109 x (O — S)[kJ / kg] 47

PCI =PCS —h, x4+ 2 48
100 ' 100

A parcela de energia referente ao ar é determinada pelo produto da vazdo méssica
de ar (kg/h) e a entalpia do ar (kJ/kg) a temperatura de entrada no processo (70°C) como
apresenta a equacao 49.

Ear = Gar x har 49

A energia do vapor € determinada pelo produto da entalpia do vapor (kJ/kg) pela
vazéo de vapor (kg/h) utilizada no processo como mostra a equacao 50.

EV = GV x hvapor 50
O célculo da energia referente as cinzas € determinado pelo produto entre a vazo
de cinza (kg/h), o calor especifico da cinza (kJ/kg°C) e pela diferenca de temperatura
(°C) como mostra a equacao 51.

Ec =m, XCP, X (Tc _Tref) 51

A parcela de energia referente ao gas considera a energia sensivel e energia Uutil
em kW, como mostra a Equacéo 52.

E, =E, +E, 52
A parcela da energia sensivel é calculada pelo produto da vazdo massica de gas
(kg/h) pelo numero de moles de cada elemento que compde o gas e sua respectiva

entalpia (kg/kmol) dividida pelo peso molecular do gés (kg/kmol) como mostra a
equacéo 53.
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G n
E = gas . h
s Pngz,(y|X |) 53

A entalpia de cada componente é calculada pela equacéo 54.
h, = I cpxdT 54

Na Tabela 40 apresentam — se os calores especificos para 0s gases considerados
no céalculo da energia sensivel do gas. (Perry, 1984).)

Tabela 40. Calor especifico dos gases que compde o gas de gaseificacdo

Gés Calor especifico do gés (kJ/kgK)
CpCO= 27,63+0,005T
CpCO2= 43,29 + 0,0115T - 818519,4/ T*
CpH2= 27,72 + 0,0034T
CpN2= 27,21 + 0,0041T
Cp0O2= 34,6513 + 0,00108102T — 786463/T*
Cp H20 = 34,41 + 0,00063T + 0,0000056T>
Cp CH4 = 22,36 + 0,048T

O peso molecular do gés é calculado pela Equagéo 55.
PMg:Z(inPMi) 55

A parcela de energia Gtil é determinada pelo produto da vazdo de gas (k/h) pelo
poder calorifico do gas (kJ/Nm?®) dividido pela densidade (kg/Nm®). O poder calorifico
do gas é determinado pela equagéo 20.

G
E, =— xPClI 56
Pq

A eficiéncia a frio do gaseificador é calculada pela razdo entre a energia util sobre
a energia da biomassa como apresenta a equagao 57
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*

m, * PCI
M trio —Eusg00= M 9 — %100 57
E, p, *m, *PCl,

Os resultados do balanco de energia para as diferentes condigdes operacionais
utilizando mistura ar+ vapor é apresentado na Tabela 41. A eficiéncia do processo
variou entre 36,0 a 52,0%. As perdas do processo séo relativamente altas variando entre
29 a 39 kW.

Tabela 41. Resultado do balanco de energia para as condi¢des operacionais utilizando mistura
vapor+ ar.

Condicao Ebiomassa | Ear | Evapor | Egas | Ecinzas Qma | Eficiéncia
operacional KW |[kW [ kW | kW | kW | kW %
ER=0,30; SBR=0,4 60,0 1,9 2,3 32,7 | 0,020 | 31,5 48,0%
ER=0,30; SBR=1,0 60,0 1,9 7,1 36,2 | 0,020 | 32,7 52,0%
ER=0,35; SBR=0,4 60,0 2,3 2,3 32,0 | 0,000 | 32,5 43,9%
ER=0,35; SBR=1,0 60,0 2,3 7,1 30,6 | 0,020 | 38,7 45,7%
ER=0,40; SBR=0,4 60,0 2,6 2,3 35,2 | 0,020 | 29,7 46,1%
ER=0,40; SBR=1,0 60,0 2,6 7,1 30,7 | 0,020 | 39,0 36,2%

Com a utilizagdo de mistura vapor+ oxigénio as eficiéncias foram de 68 a 76% e
as perdas de calor para o meio ambiente foram menores que na operagdo com ar+ vapor

e foram de 23 a 35 kW como apresenta a Tabela 42.

Tabela 42. Resultado do balanco de energia para as condi¢des operacionais utilizando mistura
vapor+ oxigénio.
Condigéo Ebiomassa | Eo2 Evapor Egas Ecinzas Qma Eficiéncia
operacional kW kW | kW | kwW kW kW %

ER=0,30; SBR=0,4 60,0 8,92 | 2,30 | 47,44 | 0,020 | 23,75 76,44
ER=0,30; SBR=1,0 60,0 |892| 7,07 | 47,86 | 0,020 | 28,10 76,37
ER=0,35; SBR=0,4 60,0 104 | 2,3 | 45,29 | 0,020 | 27,35 72,46
ER=0,35; SBR=1,0 60,0 10,4 | 7,1 | 4565 | 0,020 | 31,76 72,49
ER=0,40; SBR=0,4 60,0 11,8 2,3 | 43,08 | 0,020 | 31,007 68,75
ER=0,40; SBR=1,0 60,0 11,8 7,1 | 4359 | 0,020 | 35,262 68,53

Os resultados do balango de energia apresentam uma reducdo na eficiéncia dos
testes realizados com mistura ar+ vapor se comparados aos testes com mistura vapor+
oxigénio, devido ao fato de que a presenca do vapor reduz o contetdo de mondxido de

carbono influenciando no poder calorifico do gas. E o calculo da eficiéncia do processo
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é influenciado principalmente pelo poder calorifico do gas. A utilizacdo de oxigénio+
vapor produz com maior teor de mondxido de carbono devido as reacdes de boudoard
que sdo favorecidas pela presenca do oxigénio puro.

As perdas sdo devidas principalmente ao calor perdido pelas paredes do reator e as
cinzas formadas no processo. Uma alternativa para reduzir as perdas de calor pelas
paredes é fazer o isolamento do reator, substituir os refratarios existentes por material
mais eficiente, melhorar o projeto da grelha para reduzir o carvdo formado no processo

embora esta parcela ndo seja significativa.
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CONCLUSOES

Os testes preliminares realizados com mistura ar+ vapor saturado permitiram
estabelecer limites para a quantidade maxima de vapor fornecida ao reator. Valores para
a relacdo SBR maior que 1,0 ocasionaram reducdo significativa na temperatura do
processo e alteracdo na composicdo do gas. O nivel de hidrogénio e mondxido de
carbono reduziu a niveis proximos de zero, inviabilizando o processo com essa
quantidade de vapor a temperatura de 100°C.

Os resultados dos testes com mistura ar+ vapor saturado apresentam maiores
teores de hidrogénio e uma acentuada reducdo do teor de mondxido de carbono. O
incremento da concentracdo de hidrogénio varia de 10 a 25% em relagdo ao géas
produzido com apenas ar. O poder calorifico inferior do gas foi menor que 5 MJ/Nm?®,
devido a reducdo da concentracdo de mondxido de carbono em mais de 50%. A relacdo
H,/CO aumentou chegando a valores superiores a 2, sendo recomendada a aplicagdo do
gas em processos de sintese de combustiveis e geracdo de eletricidade em célula a
combustivel.

O poder calorifico do g&s com a utilizagcdo de vapor variou entre 3,50 e 4,64
MJ/Nm®, valores inferiores & gaseificacdo com ar, limitando a aplicacdo deste gés na
geracdo de eletricidade. A relacédo H,/CO foi de 1,45 a 2,64, recomendado a aplicacdo
do gas em processos de sintese e em célula a combustivel.

Na gaseificagdo com mistura ar+ vapor a condi¢do que apresentou maior
concentracdo de hidrogénio (21,01 - 21,63%) foi para uma ER= 0,40 e SBR= 1,0. A
condicdo que apresentou maior poder calorifico (3,75 - 4,64 MJ/N®) foi para uma ER=
0,35 e SBR=1,0.

Uma vez estabelecidas as condigdes 6timas dos testes, foi possivel, utilizando as
mesmas condi¢Bes operacionais obter resultados comparaveis, isto é, que apresentem
boa repetibilidade e reprodutibilidade.

Foram feitas réplicas dos experimentos que apresentaram os melhores resultados

em relacdo ao teor de hidrogénio e poder calorifico do gés e os resultados obtidos foram
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proximos. O valor médio do teor de hidrogénio no gas foi de 22,63 e 20,94% e o poder
calorifico variou entre 4,08 e 4,11 MJ/Nm®, para uma ER=0,40 e SBR =1,0. Para a
condi¢do ER=0,35 e SBR=1,0 que apresentou 0 maior poder calorifico do gé&s, o teor de
hidrogénio foi de 20,83 e 21,45 % para o teste e replica respetivamente. O poder
calorifico foi de 4,64 MJNm®. Dos testes e réplicas, respeitando as condicdes
operacionais garantimos a qualidade do gas em ambos 0s experimentos.

A utilizacdo de vapor no processo se mostrou eficiente na producdo de um gas
com maior teor de hidrogénio, porém com baixo teor de mondxido de carbono e
metano, como consequéncia um gas com baixo poder calorifico. O baixo teor de
mondxido de carbono presente no gas é devido a utilizacdo de vapor em baixa
temperatura que desfavoreceu as reacfes de boudoard responsaveis pela producdo do
mondxido. Sugere-se a utilizacdo de vapor superaquecido para aumentar a temperatura
do processo e consequentemente as reagdes quimicas de produgéo de CO.

Na condicdo de gaseificacdo de biomassa utilizando mistura vapor+ oxigénio,
devido a auséncia de nitrogénio ndo ha diluicdo do gas e a presenga de oxigénio
favorece as reagdes de gaseificacdo que produz um gas com maior teor de hidrogénio e
mondxido de carbono. A utilizacdo de mistura vapor+ oxigénio produziu um gas com
maior concentragcdo de hidrogénio, variando entre 27,43 e 35,94%, e maior teor de
monodxido de carbono, variando entre 17,67 e 24,96% produzindo um gas com um
poder calorifico inferior entre 6,91 e 8,48MJ/Nm®. O conteido energético do gas
utilizando mistura vapor + oxigénio foi 50% maior se comparado & mistura ar+ vapor.
Na gaseificagdo com vapor+ oxigénio a condi¢do que apresentou maior teor de
hidrogénio (34,65%- 35,94%%) foi para uma ER =0,40 e SBR= 1,0, e a condi¢do que
apresentou maior poder calorifico foi ER= 0,35 e SBR =0,4 para valores variando de
8,18-8,48 MJ/Nm’,

Foram feitas réplicas dos testes utilizando vapor + oxigénio que apresentaram o
maior teor de hidrogénio e poder calorifico do gas e os resultados obtidos foram
proximos. O teor de monoxido de carbono no gas foi de 18,84 e 20,85%, o de
hidrogénio foi de 35,86-35,94% e o poder calorifico variou entre 7,68 e 7,74 MJ/Nm®,
para uma ER=0,40 e SBR =1,0. Para a condicdo ER=0,35 e SBR=1,0 que apresentou o
maior poder calorifico do gas, o teor de mondxido de carbono foi de 24,96-26,79%, 0
teor de hidrogénio foi de 33,56- 33,82% para o teste e réplica respetivamente. O poder
calorifico foi de 8,49 e 8,68 MJ/Nm®>. Dos testes e réplicas, respeitando as condices
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operacionais, foram obtidas a mesma composicao e teor energético do gas em ambos 0s
experimentos.

Das analises de alcatrdo e material particulado utilizando misturas ar+ vapor a
concentracdo média de alcatrdo no gas foi de 91,68 mg/Nm’e 57,65mg/Nm® e 53,40 e
61, 95mg/Nm? de particulado, valores menores que a utilizagdo com ar o que mostra a
eficacia da utilizagdo do vapor no craqueamento de alcatrdo. A utilizagcdo da mistura
vapor+ oxigénio produz um gas com menor teor de alcatrdo. Os valores correspondentes
a concentracdo de alcatrdo e particulado foram 58,74 e 64,18 mg/Nm® e 45,85 e
46,88mg/Nm?, respectivamente.

A gaseificagdo na condicdo de vapor+ oxigénio produz um g&s com teor de
alcatrdo cerca de 40% menor, sendo recomendada sua aplicagdo em motores e
microturbinas. O craqueamento do alcatrdo é o resultado de uma serie de complexas e
simultaneas reacbes quimicas. A utilizagdo de oxigénio no processo aumenta a
temperatura das reac6es sendo uma alternativa ao craqueamento do alcatrdo.

Os resultados do balanco de massa utilizando mistura ar+ vapor apresenta um
rendimento entre 1,95 e 2,58Kg gas/KQ niomassa, € Para a mistura vapor+ oxigénio entre 1,17
e 1,32 Kg gas/Kg viomassa- A gaseificacdo utilizando mistura ar+ vapor apresentou uma
eficiéncia média de 44,8% e para vapor+ oxigénio uma eficiéncia média de 73%. A
maior eficiéncia apresenta através da utilizacdo de mistura vapor+ oxigénio é devido ao

maior poder calorifico do gés obtido nesta condicéo.
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RECOMENDACOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Testes experimentais utilizando vapor superaquecido para avaliar seu efeito na
composicao do gas e poder calorifico do gés.

Testes experimentais com a aplicagdo do gas em motores de combustdo interna,
turbinas a gas e célula a combustivel.

Realizar um estudo de viabilidade econémica da operacdo do sistema de

gaseificacdo de biomassa com mistura ar+ vapor e vapor + oxigénio.

PUBLICACOES

» Economic Evaluation of Conventional and Advanced Technological Routes for
Electricity Production Through Biomass Gasification. Proceedings of the 19th
European Biomass Conference, Berlim, Alemanha, 6-10 Junho de 2011

o Experimental study on biomass gasification (eucalyptus) in a two-stage

downdraft gasifier using air, steam and oxygen mixtures. (Em preparagéo)
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ANEXO A

Sdo apresentados os perfis de temperatura e composicdo do gas ao longo do

tempo para as diferentes condigdes operacionais utilizando mistura ar+ vapor.
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Figura 70. Perfil de temperaturas para ER=0,30 e SBR=1,0
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ANEXO B

Sao apresentados os perfis de temperatura e composicdo do gas ao longo do

tempo para as diferentes condigdes operacionais utilizando mistura vapor + oxigénio.
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ANEXO C

Procedimentos para partida do Gaseificador de Leito Fixo com Ar, Vapor e

Oxigénio

1) Partida do Gaseificador com ar

1.1.
1.2.

1.3.

1.4.

1.5.

1.6.
1.7.

1.8.

1.9.

Verificar todas as valvulas do sistema se estdo fechadas,

Verificar e ligar o painel elétrico (os procedimentos para ligar o painel
elétrico estdo no painel)

Ligar a agua do sistema de coleta de dados (para os analisadores), Esta parte é
importante pra verificar se ha 4gua para a operacgéo,

Verificar se esta fechada a valvula de envio de ar para sistema dos estagios.
Esta valvula deve estar fechada,

Acender o Gaseificador com combustivel e estopa. Verificar se ndo ha
entrada de ar no sistema para evitar acidentes,

Ligar o ventilador e os vibradores no painel elétrico

Depois que acendeu o gaseificador, deve-se fechar o visor do acendedor para
depois abrir as valvulas dos estagios de fornecimento de agente oxidante.
Abrir as valvulas do 2° estagio (regido de combustdo) para aumentar a
temperatura do reator

Quando o sistema estiver em regime estavel, é que se deve ajustar as
condicOes de entrada de ar conforme a necessidade da operacdo (regime de
gaseificacdo)

2) Partida do Gaseificador com vapor + ar

2.1)

2.2)
2.3)

2.4)
2.5)
2.6)

2.7)
2.8)

2.9)

Para iniciar o fornecimento de vapor, o sistema deve estar operando com
ar.

Colocar agua no reservatdrio da caldeira.

Ligar o painel elétrico do sistema de vapor (procedimentos no manual
dentro do painel elétrico)

Ligar a bomba de &gua de envio para a caldeira no painel elétrico e
preencher a caldeira com agua até no nivel indicado no visor

Ligar no painel elétrico a caldeira para a geracdo de vapor. Ajustar a
pressdo necessaria para 0 processo e aguardar até que a mesma esteja
estavel.

Configurar a valvula de regulacdo para vazdo de vapor desejada.

Verificar se todas as valvulas do sistema estdo fechadas.

Quando o processo de gaseificacdo estiver pronto para o fornecimento de
vapor, deve-se abrir a valvula de envio de vapor localizado em cima da
caldeira.

A vélvula que direciona o fluxo de vapor para a entrada de ar dos estagios
deve estar fechada e ser aberta apenas quando a pressao e vazao de vapor
estiverem ajustadas.
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2.10) Assim que ajustados os parametros para geracdo de vapor pode-se abrir a

valvula para envio do fluxo de vapor para alimentar o gaseificador. A
valvula fica localizada na entrada dos estagio de fornecimento de agente
gaseificante no proprio reator.

3) Partida do Gaseificador com vapor + O,

3.1)

3.2)
3.3)

3.4)

3.5)

Abrir a valvula de entrada de CO, em cima do silo de alimentacdo de
biomassa

Deve —se abrir o cilindro de O; e ajustar para 1kgf/cm?

Ajustar o rotametro para 10 I/min inicialmente incrementando este valor
de 5em5 I/mou 10 em 10 I/m gradualmente

Fecha a valvula principal de entrada de ar aos poucos enquanto € aberta a
valvula de envio de O, para o reator (valvula fica préxima a cdmara de
mistura de agente de gaseificacao).

Este procedimento deve ser feito de forma lenta e gradual para evitar
explosdes no reator.

4) Procedimento para mudar o agente de gaseificagdo de O/Vapor para ar,
Desligamento do Gaseificador

4.1)
4.2)

4.3)
4.4)

4.5)

Fechar a valvula de envio de O, para o reator (rotametro)

Fecha a valvula de envio de vapor para o reator (localizado na entrada dos
estagio de fornecimento de agente de gaseificagéo)

Ligar o soprador de ar no painel elétrico

Abrir a véalvula principal de entrada de ar (valvula fica proxima a camara
de mistura de agente de gaseificagéo)

Abrir a entrada de ar do 1° estagio (20mmca), abrir lentamente e inicia o
processo novamente com ar. Este procedimento serve para desligar o
gaseificador.
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