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Resumo

Gallego, Antonio Garrido; Modelagem computacional e analise termodinimica de sistemas de

geragdo de poténcia utilizando gaseificacio de licor negro. Campinas: FEM, UNICAMP, 2004.
202p. Tese (Doutorado)

O setor de papel e celulose € um grande consumidor de energia, na forma de eletricidade e vapor
de processo. Sistemas de cogeracfio tém sido utilizados em fabricas de produgdo de celulose, em
particular o processo Kraft, sendo responsavel por aproximadamente 50 por cento do total de
eletricidade consumida em empresas de produgio de celulose ¢ em empresas integradas. O
sistema geralmente usado é composto de caldeira de biomassa, queimando cavacos, cascas e
residuos de madeira, e caldeira de recuperagio Tomlinson, queimando licor negro, que contém
substincias orgénicas (lignina) dissolvidas provenientes das fibras de celulose. Como a
produgdo de ambos combustiveis depende da producdio de celnlose, 0 aumento da geragfio de
poténcia € limitado com a tecnologia atual Viarios centros de pesquisa propdem novas
tecnologias como: Sistema Integrado de Gaseificagdo de Biomassa e Ciclo Combinado
(BIG/CC) e Gaseificag@o de Licor Negro e Ciclo Combinado (BLG/CC) estas sfo tecnologias
em desenvolvimento em paises como Estados Unidos, Finlindia e Suécia. Estudos realizados
indicam que a tecnologia de BLGCC tem potencial de aumentar significativamente a quantidade
de eletricidade produzida a partir do licor negro. O Sistema de Gaseificagdo de Licor Negro e
Ciclo Combinado(BLGCC) possui potencial de dobrar a energia elétrica a ser fornecida a
industria de celulose Kraft, além de melhores perspectivas ambientais € de custo se comparado
com a caldeira de recuperagio (caldeira Tomlinson) com turbina a vapor. Neste trabalho,
diferentes configuracdes de Gaseificagdo de Licor Negro e Ciclo Combinado (BLGCC) foram
propostas: gaseificador a baixa temperatura operando a 700°C e ar a baixa pressio (0,2 MPa),
gaseificador a alta temperatura operando a 950°C e ar pressurizado a 2,5 MPa, gaseificador a
alta temperatura operando a 1000°C e oxigénio pressurizado a 2,5 MPa, e gaseificador a alta
temperatura operando a 1400°C ¢ oxigénio pressurizado a 2,5 MPa. Essas quatro configuragdes
sdo comparadas ao sistema com Caldeira Tomlinson e turbina a vapor. Para avaliar as
caracteristicas termodindmicas das diferentes configuragbes de ciclos, um programa
computacional foi desenvolvido para modelar os equipamentos do ciclo de poténcia como
gaseificador, turbina a gés, caldeira de recuperagdio, e turbina a vapor. Os resultados permitiram
avaliar a influéncia dos vérios parimetros de desempenho do ciclo a partir do uso da primeira lei
¢ da segunda lei da Termodindmica. O modelo desenvolvido possibilitou identificar as
irreversibilidades nos sistemas e sub-sistemas, as vantagens ¢ na discussdo sobre perspectivas

para implantacdo da Gaseificagdo de Licor Negro e Ciclo Combinado (BLGCC) no setor de
papel e celulose.

Palavras chave:

Licor Negro, Gaseificago, Modelagem Computacional, Andlise Termodinimica, Anslise
Exergética.



Abstract

Gallego, Antonio Garrido; Computational Modeling and Thermodynamics analysis of Power
Cycle Systems using Black Liquor Gasification. Campinas: FEM, UNICAMP, 2004. 164p. Tese
{Doutorado)

The pulp and paper industry is a large energy consumer, mainly in the forms of electricity and
process steam. Cogeneration systems have long been applied in pulp mills, particularly in Kraft
process, where they are responsible for roughly 50 per cent of the total of the electricity
consumed by an pulp plant and integrated plant. The most generally used system is composed of
a biomass boiler, burning bark, branches and waste wood and recovery Tomlison boiler, burning
black liquor which contains most of the organic substances (lignin) that must be dissolved in
order to release the celulose fibbers. Since the production of both fuels depend on the pulp
production, the increase in power generation is limited with the present technology. Many
research centers have been proposing new technologies: the Biomass Integrated
Gasifeir/Combined Cycle (BIG/CC) and Black Liquor Gasifer/ Combined Cycle (BLG/CC) are
technologies in development in countries like United States, Finland and Sweden. Studies have
indicated that BLG/CC technology have the potential for a significant increase in the amount of
electricity produced from the black liquor. Black Liquor Gasification with an integrated
Combined Cycle (BLGCC) has the potential to double the amount of net electricity in a Kraft
Pulp mill, with prospective environmental and capital cost benefits compared to a Recovery
Boiler (Tomlison Boiler) with a steam turbine. In this work, a thermodynamic analysis of
different proposals of Black Liquor Gasifer/ Combined Cycle (BLGCC) is made: low
temperature gasifier, which operates at 700°C and the air is blown at low pressure (0,2 MPa),
high temperature gasifier operating at 950°C and pressurized ar is blown at 2,5 MPa, high
temperature gasifier operating at 1000°C and pressurized oxygen at 2,5 MPa and high
temperature gasifier operating at 1400°C and pressurized oxygen at 2,5 MPa. These four
proposals are compared to a Tomlison Boiler with a steam turbine. To assess the thermodynamic
characteristics of the different cycle configurations, a computer program was developed to
model a power cycle equipped with a gasifier, a gas turbine, a heat recovery steam generator and
a steam turbine. The results permit to evaluate the influence of several parameters on the cycle
performance according to the First and Second Laws of Thermodynamics. The developed
modeling allowed the evaluated to identify the irreversibilities in the systems and sub-systems,
their advantages and to discuss the perspectives for the implementation of Black Liquor Gasifer/
Combined Cycle (BLGCC) in the pulp and paper sector.

Key words:

Black liquor, Gasification, Computational Modeling, Thermodynamc Analyszs Exergetic
Analysis.
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Capitulo 1

Intreducdo

O licor negro € um residuo proveniente do processamento industrial da celulose, que é
utilizado como fonte de energia para a producéio de energia térmica e de poténcia para o setor de
papel e celulose. O licor negro, em 2003, representou 42,7% da energia total consumida pelo
setor de papel e celulose (Ministério de Minas e Energia, 2004). Dessa forma, a inddstria de papel
e celulose consegue suprir atualmente a demanda térmica total e parte da demanda elétrica
requerida pelo processo. Dentro do setor de papel e celulose existem as empresas que s6
produzem celulose € empresas que produzem celulose e papel (empresas integradas), que
possuem disponibilidade de residuos como cascas de 4rvores e o licor negro, que podem ser
utilizados como combustiveis. O setor utiliza sistemas de cogeracfio’ para atender as suas
necessidades de energia. O tipo de configuragdo usualmente utilizado é constituido de uma
Caldeira de Recuperacio "Tomlinson” e ciclo de poténcia a vapor "Rankine”, que atende
totalmente a demanda térmica das empresas de celulose e integrada, e apenas parte da demanda
elétrica necesséria, obrigando as empresas do setor a adquirir energia das concessiondrias de

energia elétrica.

! Segundo Balestieri (2002) ” A cogeragio cotresponde 2 produgdio simultinea de diferentes formas de energia wtil,
como energias eletromecinica ¢ térmica, para suprir as necessidades de uma unidade de processo, seja ela do setor
industrial, agricola, tercidrio ou sistema isolado, a partir de uma mesma fonte de energia primdria. Em outras
palavras, seria o aproveitamento de uma parcela de energia que teria de ser obrigatoriamente rejeitada por forca da
Segunda Lei da Termodindtmica, resuitando em um aumento da eficiéncia giobal de ciclo térmico”.

1



O setor vem buscando alternativas para atingir a auto-suficiéncia energética, motivado pela
instabilidade do setor energético ¢ pela falta de garantia de fornecimento de energia elétrica com -
qualidade, além da prépria necessidade da substituicfio das caldeiras de recuperagdio "Tomlinson™
com mais de 30 anos de operagdo. A caldeira de recuperagdo é um equipamento caro, que oferece
risco de explos#o, principalmente quando existe 4gua em excesso no licor negro. A caldeira de
recuperagdo requer sistemas de limpeza sofisticados para evitar a emissiio de odores e gases
4cidos, apresentam dificuldades de manutengfio devido a problemas de corrosdo nos tubos de
troca de calor, baixa flexibilidade na composi¢do quimica dos produtos que saem da caldeira, e a
recuperaggo ou a compra de uma caldeira nova custa muito caro. Esses sfo alguns dos fatores que
motivam os grandes fabricantes de papel, localizados na Finlandia, Suécia, Canadd e Estados
Unidos, a desenvolverem novas tecnologias de recuperagio e de produgio de enmergia, com o
objetivo de methorar o processo de fabricacfio de celulose e papel, de atender as rigidas normas

ambientais e de qualidade, assim como elevar a produtividade com menor consumo energético.

Na caldeira de recuperagdio "Tomlinson” inicia-se 0 processo de recuperagio do carbonato
de sédio (Na;COs) ¢ do sulfato de sédio (Na,S) a partir da queima do material orgénico presente
no licor negro. Com a energia liberada € gerado vapor na pressio e temperatura adequadas para
ser utilizado nas turbinas a vapor que permitem a geragiio de energia elétrica suficiente para
atender de 40 a 55% da demanda de energia elétrica das empresas produtoras de celulose e
integradas, sendo a energia térmica requerida pelo processo obtida a partir de extragdes de vapor
realizadas nas turbinas a vapor.

Entre as vérias propostas existentes, 0 setor vem buscando alternativas para substituicdo do
sistema atual de gerag8o de energia. O sistema de gaseificagdo de licor negro é um dos projetos
que possibilitaria operar em faixas de temperatura e pressio que viabilizariam a recuperagéo do
carbonato de célcio € do 6xido de célcio de forma a diminuir a capacidade do sistema de
calcinagio e a separacio do hidréxido de enxofre (H;S) do gas produzido, evitando o uso de
sistemas de lavagem de gases (Sadowski et al., 1999). Além disso, com a necessidade de reduzir
os custos com energia, a necessidade da garantia da qualidade de suprimento de energia elétrica,
e a necessidade de aumentar a auto-suficiéncia na geragiio de energia elétrica, a proposta de

utilizar a gaseificacdo de ficor negro em ciclo combinado vem sendo muito pesquisada.



Estudos realizados indicam que, utilizando a mesma quantidade de licor negro, o sistema de
gaseificagdo de licor negro acoplado a um ciclo combinado pode produzir o dobro de energia
elétrica em relagdo ao sistema atual, que utiliza caldeira de recuperagio “Tomlinson” com ciclo
Rankine. Também ¢ possivel obter a flexibilizacdo do sistema a partir da variacio da
concentragdo do licor negro, diminuigio da emissio de 6xidos de nitrogénio e de enxofre, além

de maior seguranga devido ao menor risco de exploso e da menor necessidade de manutencéo.

Este trabalbo tem como objetivo geral o desenvolvimento de programas computacionais
que possam ser utilizados para analisar ¢ comparar propostas de sistemas de cogeragio para o
setor de papel e celulose a partir da andlise termodindmica desses sistemas. Como objetivos
especificos podem ser citados: a utilizagdio do modelo desenvolvido para simular condicGes
operacionais de diferentes configuragdes de sistemas de gaseificagfio de licor negro e ciclo
combinado; contribuir para a discussdo, o estudo e a aplicagdo desses sistemas em empresas de
papel e celulose, participando do debate sobre a viabilidade de implantagio de tais sistemas. O
presente trabalho estd estruturado da seguinte forma:

1. Apresentacio de forma sintética, no capitulo 2, da evolugfio das pesquisas e estudos
relacionados a sistemas de gaseificagio de licor negro € o seu uso em ciclos
combinados;

2. Apresentacdo, no capitulo 3, das principais caracteristicas do setor de papel e celulose
mundial e brasileiro, assim como uma breve descrigdo do processo “Kraft”, que é o

processo mais utilizado no pais € no mundo;

3. Apresentagdo, no capitulo 4, das configuracdes estudadas de gaseificacdio de licor negro
e ciclo combinado, descrevendo os principais equipamentos desses sistemas,
caracteristicas de operacgdo e particularidades;

4. No capitulo 5, sfo descritas as hipteses utilizadas, a metodologia de levantamento de
dados e a modelagem matematica das propostas.

5. No capitulo 6, apresentam-se os par@metros utilizados nas simulagdes, os resultados

obtidos e sua analise, desenvolvida a partir da comparagfio entre as configuragdes de
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gaseificacdo e a condigio atual de operago com caldeira de recuperacdo e turbina a

vapor;
. No capitulo 7 sfo apresentadas as conclusdes e consideracGes finais.

. Nos anexos sdo apresentadas tabelas com as caracteristicas dos fluxos e equipamentos
das cgnﬁguragées analisadas, tabelas com as caracteristicas de consumo de energia e
produgio de papel e celulose de empresas do Brasil ¢ de paises considerados grandes
fabricantes e consumidores, além da modelagem utilizada na elaboragfo dos programas.



Capitulo 2

Revisido da Literatura

A gaseificagdo de licor negro € o processo de oxidaggio parcial deste fluido que, a partir da
reaglo das substincias orginicas e inorganicas contidas no licor, produz gas combustivel. O
poder calorifico do gas produzido permite sua utilizacio como combustivel em equipamentos
como caldeiras, turbinas a gis, ou como fonte de extracdo de hidrogénio. A gaseificacdio de licor
negro € uma tecnologia que pode ser utilizada no setor de papel e celulose como forma de

substituir parcial ou totalmente a caldeira de recuperagio “Tomlinson” dentro do processo de
recupera¢dio na produgdo de papel.

A gaseificacBo de licor negro pode ser utilizada como tecnologia para aumento da
eficiéncia da utiliza¢8o de energia no setor. Devido a essa possibilidade, 0 governo americano,
com o suporte do "Forest Products Industry”, fundou um programa de incentivo ao
desenvolvimento da tecnologia de gascificacfio, e a Associagio Americana de Papel e Celulose
(American Forest & Paper Association -AF&PA) definiu critérios e objetives com relagio 3
gaseificagdio de licor negro. Essa defini¢fo foi elaborada a partir de critérios estabelecidos em
1994 pela comunidade industrial e da Agenda 2020 implantada pelo Departamento de Energia do
Governo Americano (U. S. Department of Epergy - DOE). Esse departamento estabeleceu as
principais metas que devem ser atingidas a partir do desenvolvimento de processos mais
eficientes de utilizacdo de energia ¢ também a reducBio de impactos ambientais (Hood e
Henningsen, 2000).



O programa desenvolvido pelo governo americano inclui a pesquisa € o desenvolvimento
da gaseificagfio de licor negro, com o suporte dos setores académico e privado. A Agenda 2020
promove o incentivo ao desenvolvimento em larga escala do uso da tecnologia de gaseificagiio de
licor negro e de biomassa acoplada a ciclos combinados no setor de papel e celulose. Esta visdo
da Agenda 2020 representa o primeiro movimento da Indfistria de Papel e Celulose Americana na
pesquisa de sistemas de gaseificagio como fungdo estratégica para o setor. Com esse objetivo
foram destinados 200 milhSes de dolares para as pesquisas, sendo metade proveniente do
Departamento de Energia (DOE) e a outra parcela do setor privado (Hood e Henningsen, 2000).

Alguns dos motivos que levam os pesquisadores a propor o uso do gaseificador como
substituto da caldeira de recuperagdo sdo: o alto custo de fabricagdo da caldeira de recuperagéo
“Tomlinson™; a baixa flexibilidade da caldeira de recuperagdo com relagio 4 composicdo e
concentragdo do licor negro, tornando este equipamento critico para o processo; o risco de
explosdo devido 2 presenca de agua em excesso no licor negro; odor € emissdo de gases acidos; e

problemas de corrosio (Thrén, 1994).

La1.-son ¢ Consonni (1997), destacam que a gaseificagio de licor negro ¢ uma proposta
interessante para as empresas de papel e celulose localizadas nos Estados Unidos, porque nesse
pais existem muitas caldeiras de recuperagio que apresentam mais de 30 anos de operag#o.
Considerando-se que o tempo de vida 0til de uma caldeira de recuperacdo € de 30 a 40 anos, isso
motiva o estudo da gaseificagdio de licor negro como proposta de substituic3o da caldeira de
recuperagio e a utilizagfo de ciclos combinados na producdo de calor e poténcia em substituiciio
ao ciclo Rankine, sistema utilizado na maioria das empresas de papel e celulose.

Atualmente, na maioria das empresas do setor de papel e celulose, a pressdo de trabalho da
caldeira de recuperagdo estd limitada em 60 bar (6 MPa), devido a possiveis problemas de
corrosdo na fornalha e no superaquecedor. Os fabricantes limitam a pressdo da caldeira para
evitar rompimento dos tubos e, por consegiiéncia, a explosdo da caldeira. A gaseificacio de licor
¢ interessante para o setor de celulose e papel, porque como o gaseificador niio possui tubos para
produc@o de vapor, oferece menores riscos de explosio e de corrosio se comparado com a
caldeira de recuperagdo, possibilita a diminuicio da carga de trabalho nos evaporadores de
muitiestagio, pois permite o uso do licor negro menos concentrado, possibilitando diminuir o
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consumo de vapor desses equipamentos. Quando o gaseificador opera acoplado a um ciclo
combinado existe a possibilidade de atender a demanda elétrica da empresa com possibilidade de -
venda de energia excedente (Larson € Consonni, 1997).

Dahlquist e Jacobs (1992) destacam que o gerador de vapor, ou caldeira de recuperagio,
utilizado na queima de licor negro € maior do que as caldeiras que utilizam outros combustiveis.
Com a presenga de elementos como o s6dio, potassio € cloro no licor negro existe a possibilidade
da formacio de sais de baixo ponto de fusdo que se depositam sobre as paredes dos tubos da
caldeira, reduzindo a area de transferéncia de calor da fornalha, havendo com isso a necessidade
de aumentar o nimero de tubos na regido de conveccio para suprir tal deficiéncia. Estes autores
ainda destacam que, devido aos efeitos corrosivos promovidos pela presenca do sodio e do
enxofre sobre o0 metal a alta temperatura, a temperatura de superaguecimento na caldeira fica
limitada a 496 °C, limitando também o aumento da eficiéncia do ciclo de turbina a vapor (Ciclo
Rankine).

Whitty e Baxter (2001) apresentam as vantagens de se utilizar gaseificador no lugar da
caldeira de recuperacfo, destacando que existe potencial de aumentar em pelo menos duas vezes
a produgdo de poténcia com o mesmo consumo de licor negro se comparado com o sistema
convencional, aumento da eficiéncia global ¢ melhora no desempenho ambiental da planta de
papel e celulose a partir de menores emissdes. Com o aumento da produgfio de energia existe a

possibilidade da implantagio de méiodos e sistemas mais avancados de produgfio de celulose,
aumentando a relac@o celulose/madeira.

Mckeouhg (1993) destaca que a relacio poténcia e calor proporcionada pela gaseificaciio de
licor negro acoplado com ciclo combinado (Black Liquor Gasificatin Combined Cycle -BLGCC)
¢ superior a obtida com sistema convencional utilizando caldeira de recuperacdo “Tomlinson” e
ciclo Rankine, € que a partir do momento que o sistema BLGCC estiver sendo produzido em
escala industrial, podera apresentar menor custo de investimento em comparagfo ao sistema com
caldeira de recuperagio "Tomlmson" e ciclo Rankine. As afirmagfes apresentadas por Mckeouhg
(1993) foram baseadas em simulagSes de um sistema utilizando gaseificagio de licor negro
pressurizada em trés niveis de temperaturas (700, 800 e 900°C).



Com relagfo aos problemas técnicos que podem ocorrer ¢ que devem ser evitados na

gaseificagfio de licor negro, Saviharju (1993) destaca:

1.

problemas de corrosdo, especialmente quando se opera acima do ponto de fusio dos
sais de sodio (650 - 850°C);

formacéo de escoria e fuligem devido ao baixo ponto de fusdo dos sais e dos aerossois
formados;

reducdo do enxofre a sulfato de sédio (Na,S), de alto ponto de fusdo, que dificulta o
processo de recuperagdo, ou a redugio do enxofre para sulfito de hidrogénio (H,S) de
baixo do ponto de fusdio, ocorrendo a necessidade de limpeza do gids que sai do
gaseificador;

para uma boa conversdo do carbono e elevada eficiéncia do gaseificador é recomendado

que o teor de s6lidos secos no licor negro seja alto apés a concentracio;

o gas produzido no gaseificador deve passar por um sistema de limpeza no caso de ser
utilizado como combustivel para turbina a gis, devido & necessidade de baixos teores de

compostos alcalinos, conforme recomendagdes de fabricantes;
cuidados com a atomizagdo do licor negro devido a sua alta viscosidade;

seguran¢a do gaseificador, principalmente em sistema pressurizado.

Com a gaseifica¢fo de licor negro os problemas apresentados pela caldeira de recuperagio
podem ser minimizados, ¢ por isso varios centros de pesquisa estdo trabalhando no
desenvolvimento do melhor gaseificador para operar com o licor negro. A seguir € feita uma
breve descrigdo do processo da gaseificacio de licor negro, e das principais pesquisas realizadas
sobre o assunto.

2.1 - Desenvolvimento e evolugio da gaseificacio de licor negro

O principio basico de gaseificacdo de licor negro ¢ similar ao usado para carvio ¢ para
biomassa. A tecnologia de gaseificacdo de combustiveis sélidos ja vem sendo utilizada ha vérios
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anos, tendo como principal combustivel o carvdo. Existem algumas plantas espathadas pelo
mundo que utilizam esta tecnologia acoplada a ciclos combinados de poténcia. As principais
dificuldades no desenvolvimento da gaseificagdo de licor negro envolvem a necessidade de
trabalbar com combustivel na fase liquida, sendo que os primeiros trabalhos realizados sdo do
inicio da década de setenta (Frederick et al., 1993).

Whitty e Baxter (2001) apresentam um levantamento detalhado das pesquisas realizadas em
sistemas de gaseificacfio de licor negro. Por ser um trabalho atualizado sobre o assunto, e devido
a dificuldade de se encontrar dados atualizados e disponiveis na literatura aberta sobre o assunto,
este trabalho foi utilizado como referéncia para demonstrar a evolugfo da tecnologia, além da

visdo dos varios pesquisadores sobre o assunto.

A gaseificag@io de licor negro pode ser classificada de acordo com o nivel de pressdo de
operagdo, como atmosférico ou pressurizado; pelo nivel de temperatura de operagfo, baixa
temperatura (menor que 750°C) ¢ alta temperatura (superior a 750°C); além do tipo de oxidante
utilizado no processo de gaseificagdo, como ar, oxigénio ou vapor d’4agua. A combinagio dos
fatores apresentados caracterizam o tipo de projeto que pode ser desenvolvido.

Considera-se um gaseificador trabalhando a baixa temperatura ¢ equipamento que opera
abaixo da temperatura de fusfo do material inorginico existente no licor negro, que € de
aproximadamente 750°C. Os sistemas de gaseificacio a baixa temperatura operam na faixa de
temperatura entre 600 a 700°C, utilizando na maioria dos projetos desenvolvidos gaseificadores
de leito fluidizado. As principais vantagens de operar nesta temperatura sdo: a alta eficiéncia de
obtencio de gas resfriado ¢ a facilidade na separagfio de inorgénicos s6lidos. Como desvantagem
pode-se citar a necessidade de um reator grande, devido ao volume do gas. Isso pode resultar em
uma baixa taxa de conversdo do carbono, ou na reduciio do enxofre para compostos que afetam
posteriormente o processo de recuperacio, havendo a necessidade de adicionar enxofre para repor
o que foi perdido no processo de gaseificacio (Berglin, 1996). Além disso, também ocorre a
necessidade de operar dentro de wma faixa de temperaturas perigosa, principalmente devido 2
presenca do sddio (Saviharju, 1993).



Ainda com relag#o a este sistema, Dickinson et al. (1998) apresenta como vantagem a baixa
vaporizagdo de dlcalis, simplificando o sistema de limpeza dos gases. Devido 4 baixa temperatura
de operagio, € necessario um menor consumo de licor negro para manter as reagdes
endotérmicas. Também, o baixo consumo de ar requerido diminui a dilui¢do do gds produzido e
as perdas de calor sensivel, e como n#o existe material fundido, a vida do refratdrio e da carcaga
do reator é maior. Desvantagens apresentadas por este pesquisador sfio: a baixa velocidade de
reacdo, havendo necessidade de maior tempo de residéncia no reator, sistema de limpeza
necessario para maior remocdo do hidrosulfito (H,S) produzido, e a alta formacdo de alcatrio e
de componentes de enxofre de alto peso molecular que comprometem as operagdes de descarga
ou retirada de material pela parte inferior do gaseificador.

Na maioria dos sistemas de gaseificaggo de licor negro, parte do enxofre existente no licor &
convertido em hidrosulfito (H>S). Por isso, dependendo da aplicacsio do gas produzido, existe a
necessidade de utilizar sistemas de limpeza. Entre as tecnologias utilizadas existe o lavador de
gases tipo Venturi (Venturi - Scrubber) que pode ser instalado na saida do gaseificador, ¢ que
utiliza carbonato de s6dio ou soda para reagfio e conversio do hidrosulfito em sulfato de sédio e
hidrogénio. Outra tecnologia em desenvolvimento é o uso de filtros cerimicos que evitam a
necessidade de resfriamento do gés produzido. Mais a frente serfio discutidas outras formas de
sistemas de limpeza.

O sistema de gaseificacio a alta temperatura opera entre 950°C e 1400°C. Os projetos
desenvolvidos utilizavam gaseificadores de leito fluidizado, leito borbulhante, leito circulante e
leito em contra corrente (“entrained flow gasifier”). Operar nesta faixa de temperatura tem como
vantagem 2 menor taxa de conversfo do enxofre em relagfio ao sistema que opera em baixa
temperatura. Como a taxa de reagdo ¢ maior, o tempo de residéncia torna-se menor e, portanto,
menor € o tamanho do reator. As desvantagens sdo a baixa eficiéncia na obtengio de gas
resfriado, cuidado com o processo corrosivo promovido pela presenga do material inorginico no
estado fundido, preocupagéo essa que também se aplica a caldeira de recuperagdo na queima do
licor negro. Se o gaseificador for do tipo leito fluidizado, deve-se ter cuidado com a formacdo de
aglomerados de particulas no interior do leito (Berglin e Berntsson, 1998).
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Como foi citado anteriormente, os gaseificadores podem operar com baixa pressdo, ou seja,
pressio proxima 2 pressdio atmosférica (usualmente 200 a 400 kPa), ou com alta pressdo (acima
de 2000 kPa). Uma das vantagens de se operar com sisteras pressurizados ¢ a possibilidade de
integrar o gaseificador a um ciclo combinado sem a necessidade de utilizar um compressor do gas
combustivel entre o gaseificador e a cAmara de combustfio da turbina, isso aumenta a eficiéncia
do ciclo desde que sistema de limpeza do gés combustivel seja compativel para trabalhar em
sistemas pressurizados. Operar com sistema pressurizado proporciona uma substancial reduciio
do tamanho dos equipamentos devido ao menor volume especifico do gas combustivel, se

comparado com o sistema atmosférico.

Ao estudar sistemas de gaseificagfio pressurizados e atmosféricos, Backman et al. (1993)
verificaram que a taxa de gaseificagfio diminui & medida que a pressfic total aumenta. Este
fendmeno ¢ particularmente significativo em pressdes absolutas abaixo de 10 bar. Como pode ser
visto na figura 2.1, a conversfio do carbono, ou a quantidade de carbono encontrado nos gases que
saem do gaseificador, € fungdo da temperatura de gaseificagfio, além da relacfio ar-combustivel e

da pressdo em que se encontra o gaseificador.
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Figura 2.1 — Converséo de carbono em fungfio da temperatura de gaseificagdo do licor negro para
duas pressdes de trabalhe (1 bar e 20 bar) e diferentes relagdes ar/combustivel (0 para relagio
ar/combustivel na condigio estequiométrica e 0,3 referente a 30% do ar estequiométrico). No

eixo y estd a frago total de carbono do gas em equilibric.(Fonte: Backman et al.,1993).
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Percebe-se que em baixa pressio (1 bar), para 2 mesma taxa de conversio de carbono,
existe a necessidade de menor temperatura de gaseificagiio, em comparacio com sistemas
operando a alta pressio de gaseificaciio. Com a relagSo ar/combustivel estequiomeétrica percebe-
se que mesmo aumentando a temperatura de gaseificagiio, a maxima taxa de conversio de
carbono ndo ¢ atingida em nenhum dos casos. A maxima conversdo de carbono & atingida para a
condi¢fo atmosférica a 700°C, e para a pressdo de 20 bar a 900°C, caracterizando como estas as

melhores temperaturas para as pressdes analisadas.

O tipo de agente gaseificador também & importante na operagiio do sistema, sendo os mais
utilizados o ar, o oxigénio e o vapor d'dgua. Sistemas de gaseificaglio que operam com ar
atmosférico s3o muite utilizados, devido a sua facilidade de operagio e seguranga. Quando
aplicado em conjunto com um ciclo de turbina a gis, existe a necessidade de sistema de
compressdo do gas combustivel para ser utilizado na cémara de combustdo da turbina a gas. Com
relagio aos sistemas pressurizados existem varias propostas sendo desenvolvidas, entre as quais
a proposta de se utilizar parte do ar pressurizado do compressor de alta pressdo da turbina a gas
zé-lo no gaseificador, evitando com isso a compressio intermediaria do gds combustivel. Com o
uso do oxigénio, o poder calorifico do gas produzido é superior ac do gas produzido com
gaseificagdo com ar. O problema de se utilizar oxigénio é a necessidade de se utilizar uma planta
de producio de oxigénio, que requer um consume de poténcia adicional. O gas produzido a partir
da utilizagdo de vapor d’agua no processo de gaseificagfio possui poder calorifico menor que nos
casos anteriores, mas como a massa de gases produzidos ¢ maior. O vapor necessério para a
gaseificagdo deve ser suprido pelo sistema de cogeragdio, o que diminui a produgio total de vapor

dispenivel do sistema, reduzindo a eficiéncia global do ciclo.

Ao longo dos ultimes 30 anos, doze projetos foram desenvolvidos. Devido a dificuldade na
obtengdo de informagdes sobre todos os projetos, apresenta-se a seguir o histérico de alguns
projetos desenvolvidos, destacando inicialmente a evolugfio dos gaseificadores que operavam a

baixa temperatura e em seguida os que operam a alta temperatura.

Os projetos de gaseificagdo com baixa temperatura mais conhecidos foram os
desenvolvidos pelo Technical Research Center of Finland (VTT), na Finlindia, pela Asea Brown
Bovery (ABB), na Suécia, € pela Babcock & Wilcox Company, nos Estados Unidos.
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O sistema proposte pelo VTT operou entre os anos 1988 e 1992. O projeto piloto foi
construido e instalado na fibrica de papel e celulose em Azinekoski, Finlindia, com o apoio do
“Finnish National Research Program on Fuel Conversion” (JALO) da Finlandia e operado pelo
VTT. O gaseificador era do tipo leito fluidizado circulante, com capacidade de 1,5 tonelada de
licor negro seco, pressio variando desde 100 a 2000 kPa e temperatura de 700°C. Os principais
problemas encontrados no gaseificador foram a presenga de material aglomerado no Ieito
fluidizado e baixa conversfic do carbono contido no licor negro. As pesquisas desenvolvidas
nesse gaseificador tinham como objetivos: verificar os efeitos da pirdlise na formago do carbono
residual durante a gaseificagio; a relago entre a massa e o volume da particula gaseificada; e
obter informac¢des mais detalhadas sobre os produtos obtides durante a pirdlise rapida a alta

temperatura (Mckeough et al.,, 1995).

O gaseificador em escala piloto desenvolvido pela ABB era do tipo leito fluidizado
circulante, composte basicamente de carbonato de sédio (Na,COs) e sulfato de sédio (Na,S), que
operava com temperatura de 700°C e usava ar a pressfio atmosférica. O material sélido (licor
verde) era retirado pelo fundo do reator. Os gases produzidos passavam por um resfriador ¢ por
um sistema de retirada de material particulado antes de chegar ao lavador de gases. O
gaseificador operou durante o periodo de 1990 a 1997 no centro de pesquisas de Vasteras, na

Suécia.

Os resultados apresentados foram satisfatorios, como a presenga de menos de 1% de
carbono ndio queimado nas cinzas, alta eficiéncia na reduciio do enxofre (> 95%) ¢ o gés
produzido apresentou peder calorifico de aproximadamente 4 MJ/Nm’. Apresentou problemas,
como uma pequena formacglo de aglomerados, que surgiam devido & ailta velocidade de
fluidizagdo, e ¢ atrito presente, que obrigavam a paradas freqlientes da instalagio para
manutengdo. O projeto fot abandonado por falta de recursos e falta de perspectiva de mercado
para instalagio do sistema. (Whitty e Baxter, 2001). Na figura 2.2 est4 representado o sistema de
gaseificagfo proposto pela ABB.

Durante o periodo de 1989 a 1998 a Babcock & Wilcox desenvolveu um gaseificador de
leito fluidizado borbulhante, usando ar a baixa pressfio e temperatura de operacic entre 482 e

538°C. O sistema construido em escala piloto apresentou bons reéultados, mas ao serem
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realizados testes em equipamento de maior dimensfio apresentou problemas de perda de calor
excessiva, o que fazia cair a temperatura na regifio do leito fluidizado. Essa queda de temperatura
ocasionava problemas de conversdo de carbono e a presenca de condensagio de alcatriio,
originando a formagdo de aglomerados que causavam perdas parciais da fluidizagfio e canais
preferenciais no interior do leito (Dickinson et al., 1998). Devido 3 continuidade dos problemas

apresentados, o sistema niio foi produzido em escala comercial, sendo o projeto abandenado em
1998 (Whitty Baxter, 2001),

=
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Licor Yerde

Figura 2.2 - Gaseificador de Leito Fluidizado similar ac desenvolvido pela ABB (Whitty et al,,
1998)

Com relagfio aos sistemas que trabalham a alta temperatura, o Instituto de Pesquisas de
Papel e Celulose da Suécia (The Swedish Pulp and Paper Research Institute - STFI) desenvoiveu,
durante o periodo de 1971 a 1985, o sistema NSP (Ny Sodahus Process), de recuperacgdo de licor

negro. O sistema operava a partir da injegdo do licor negro junto com o 6leo combustivel em um
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ciclone inclinado, onde ocorria a pirc’)lise2 na faixa de temperatura entre 950 a 1050°C. O material
fundido (“smelt”) formado era retirado pela parte inferior do ciclone. O gds combustivel que
reagia com ar na cimara posterior, transferia calor em uma caldeira de recuperagfio convencional.
Na Figura 2.3 estd representado o esquema da instalagio do NSP, que operou entre 1983 ¢ 1984.
O sistemna operava com uma capacidade de 78 tds/dia’. O equipamento apresentou problemas
com o sistema de alimentagfo de licor negro, além de severos problemas de corrosfio no ciclone.
O projeto foi abandonado em 1985 devido a dificuldades técnicas ¢ falta de suporte financeiro
(Whitty et al., 2001).

Gids Combustivel

ticer Megro

Figura 2.3 - Gaseificador NSP (Whiity et al., 1998)

As empresas Rockwell International Corporation ¢ Champion International Corporation,
durante o periodo de 1978 a 1985, desenvolveram um sistema no qual o licor negro era seco e

pirolisado a partir do fluxo de gases quentes em contra corrente. Quando o licor negro entrava na

? Pirdlise: é a degradagio térmica de um combustivel, por exemplo biomassa, em auséncia total ou quase total de
agente oxidante a temperaturas relativamente baixas, por exemplo, para biomassa, entre 500 a 1000°C, havendo 2
transformagéo em outro combustivel. O calor requerido pode ser fornecido pela combusto da bicmassa, porém o
produto ndo resulta desta combustdo, mas sim da a¢fio térmica. (Nogueira et al., 2000).

* Tds/dia- tonelada de sélido seco por dia
15



cAmara reagia com ar em quantidade abaixo da propor¢do estequiométrica, ocorrendo o processo
de gaseificag8o. Neste processo havia a formagio de material fundido, o qual ainda continha
componentes que podiam ser gaseificados ao cair no fundo do reator, ocorrendo a conversio

compieta.

Foi desenvolvido um sistema piloto que operou com a capacidade de 350 kg/h, com
temperatura na faixa de 900 a 1000°C e baixa pressfio. Apresentou bons resultados nos testes
realizados: conversdo completa do carbono, conversdo do enxofre superior a 95 %, ¢ o gas
produzido apresentou poder calorifico de 4,5 MJ/Nm’. Como a perda de calor no reator era
muito alta, houve a necessidade de aumentar a relagio ar/combustivel quando da produgdo do
reator em escala comercial, ¢ com isso diminuindo o poder calorifico dos gases produzidos, além
da baixa taxa de redugfio do enxofre. O projeto foi abandonado em 1985, ndo se sabe o motivo
(Whitty et al., 1998). Na Figura 2.4 esta representado o esquema do gaseificador desenvolvido
pela Champion e Rockwell.

Bacal de AlimentagBo
A Licor Negra

Suida de ghs gﬁ:‘;;

Isolamanin

Parstde de Golo ds

alumiza Becais de or superar

Dol de ar
inferior
Forla de ralizada
de smelt -,
Boecalde are
Bocid de sra §lm de
drenn de ficer

Figura 2.4 - Gaseificador desenvolvido pela Champion e Rockwell (Whitty et al., 1998).

O VTT da Finldndia também desenvolveu um gaseificador para trabalhar a alta

temperatura. Conforme Saviharju (1993), um gaseificador tipo "entrained-flow" foi instalado em
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1992 na empresa de papel de celulose de Aznekoski na Finlandia, que operou com temperatura
superior a 1000°C e baixa pressfo. O reator era composto de duas partes, o gaseificador e o
lavador de gases (“scrubber”), como pode ser visto na Figura 2.5. Os gases, ao sairem pela parte
inferior do gaseificador, passavam através do lavador, ¢ o licor negro, alimentado pelo topo, era
atomizado com vapor ou ar. O sistema operou apenas um ano, mas por motivos operacionais e

falta de verba o projeto foi abandonado.

Ponio de

Alimentagdo
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n,
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= =

Spray de Sgus

M (resiriaments)

—
Gasg

Produzido

Figura 2.5 - Gaseificador desenvolvido pelo VTT (Saviharju, 1993).

A empresa Ahlstrom Machinery da Finlandia desenvolveu um gaseificador que funcionou
durante os anos de 1989 a 1993. O gaseificador operava a alta temperatura e pressurizado, sendo
que uma planta piloto foi instalada e operada também na empresa de celulose Adnekoski, na
Finlandia, como o projeto anterior. Detalhes scbre o projeto e operagiio do sistema podem ser
encontrados em IEA (1997).
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Conforme Grace ¢ Timmer (1995), antes do sistema ser desmontado, o gaseificador operou
20 vezes durante quatro dias, apresentando facilidade na gaseificagfio do licor negro, além de alta
eficiéneia de conversio de carbono. O fabricante aprendeu muito com o projeto, principalmente
no desenvolvimento de novos materiais para o sistema de limpeza de gases, e a partir da
experiéncia obtida foi realizada a previsdo de que o custo de um sistema de gaseificagio de licor
negro ficaria por volta de 30% acima do custo de um sistema de gaseificaciio de biomassa de
mesmo porte. Esse acréscimo € devido ao sistema de limpeza de gases requerido pelo sistema de
gaseificagdio de licor negro, o qual deve ser mais complexo do que o utilizado no caso do sistema

de biomassa.

A empresa finlandesa Tampella Power Inc desenvolveu um gaseificador de licor negro que
operou entre 1989 e 1994. O sistema piloto tinha capacidade de 2,7 toneladas de sélido seco por
dia ¢ foi instalado na fabrica de celulose Sunila, em Kotka, na Finldndia. O sistema operou
durante o periodo de testes com temperatura na faixa de 900-1000°C, os gases produzidos eram
resfriados at¢ 510°C e um trocador de calor utilizado para pré-aquecer o ar de gaseificagio até a
temperatura de 400°C. O sistema operava durante um periodo de 2 a 4 horas por dia, consumindo
o equivalente a 441 kg por hora de licor negro seco. A relaciio ar/combustivel utilizada estava
entre 0,6 ¢ 0,7 do ar estequiométrico ¢ o sistema apresentou uma eficiéncia entre 50-70%. O
poder calorifico do gés produzido ficou entre 1,5 e 2 MJ/Nm® (Whitty ¢ Baxter, 2001). Conforme
Salmenoja (1993aj, a conversdo de carbono obtida foi considerada alta ¢ ficou entre 95 a 98%,
sendo que ndo foram encontrados alcatréic e condensados pesados. As condicdes de operacdo
deste sistema sdo similares as usadas no gaseificador Chemrec, que sera detalhado
posteriormente. O sistema apresentou sérios problemas de corrosdo no ciclone devido ao sen
contato com o “smelt” fundido. Devido a esses problemas, o projeto foi abandonado em 1994, Na

figura 2.6 pode ser visto o esquema do Projeto Tampella.

Durante o periodo de 1995 - 2000, a empresa alem3 Noel desenvolveu um gaseificador que
trabalhava com alta temperatura ¢ alta pressio. Este projeto foi baseado na tecnologia
desenvolvida para gaseificacdo de carvio. O gaseificador era do tipo "entrained flow" com
resfriamento utilizande dgua em contracorrente, similar a0 desenvolvido no sistema "Chemrec”.
As paredes do gaseificador eram recobertas com material refratério, e eram resfriadas por uma

parede de tubos. Uma camada de licor negro fundido e resfriado recobria a parede, protegendo a
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parede do gaseificador contra corrosfio. Foram realizados alguns testes até o anc de 2000, quando
o projeto foi interrompido, devido ao fato de que a empresa Babcock Borsig Power, que controla
a Noel, tornou-se a maior acionista da empresa Chemrec AB, e iniciou o desenvolvimento de um
novo sistema Chemrec, utilizando tecnologia adquirida pela Noel em seu projetos (Whitty e
Baxter, 2001).

Gas Limpo
§
Trocatior !
ds Py
Caler A Scrubber
Ou
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. Prré-equacedeor de ar
¥
Geseificador PP—— Ar
Bemba de { ¥
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oy
Ventifator
; Ciclo de Smett

Figura 2.6 - Gaseificador Tampella (Whitty e Baxter, 2001).

Atualmente existem empresas que estdo desenvolvendo gaseificadores para licor negro, tais
como: a ABB na Suécia, que propde um sistema que opera com pressdo de 500kPa, baixa
temperatura ¢ utilizando ar como comburente; o MTCI (Manufacturing and Technology
Conversion International, Inc) em conjunto com ThermoChem Recovery International (TRI), nos
Estados Unidos, que possui um projeto de gaseificador a baixa temperatura, que envolve o pré-
aquecimento do licor negro em um reator a pressdo atmosférica; e a “Kvaerner” ¢  “Noell”,
empresas suecas, que desenvolvem sistemas que trabalham com gaseificadores pressurizados a

altas temperaturas (Larson et al., 2000a).
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A seguir sfio apresentadas algumas caracteristicas dos gaseificadores desenvolvidos pelo
MTCI e o projeto Chemrec, que foi inicialmente desenvolvido pela empresa Kamir (antiga
Kvaener) e que atualmente pertence a Babcock Borsig Power, que sdo os projetos que ainda

continuam em desenvolvimento,

O projetoc do MTCI utiliza vapor como forma de aquecimento indireto do leito fluidizado
borbulhante de particulas de carbonato de sédio, que sio formadas a partir das reagdes obtidas no
gaseificador, sendo que a temperatura de operagiio esta entre 580 ¢ 620°C. Uma parte dos gases
produzidos no gaseificador circula externamente ao gaseificador, com o objetivo de gerar vapor
necessario para ¢ seu proprio consumo. O licor negro ¢ injetado na forma de "spray” no leito,
ocorrendo rapidamente a secagem e a pirdlise. As reagdes que acontecem no gaseificador sfo
endotérmicas, e por isso, sfo instalados trocadores de calor de superficie internamente ao
gaseificador; os inorgénicos entram nos trocadores atingindo o ponto de fusio e promovendo as
conversdes desejadas. Os gases produzidos passam através de um ciclone que tem a funcio de
retirar o material particulado. Devido 2 baixa temperatura, 90% do enxofre existenie no licor
negro se converte em hidrosulfito (H,S), sendo absorvido no lavador de gases, onde a solugdo
utilizada contém carbonato de sédio. O gés produzido é rico em hidrogénio, apresentando um
poder calorifico entre 9 € 11 MJ/Nm’ (Grace, 1995).

Whitty ¢ Baxter (2001) descrevem mais detalhes sobre a operacdo do sistema MTCI e
mencionam que foram realizados testes em 2001 utilizando este sistema como equipamento
auxiliar para a producdo de vapor aplicado a uma célula combustivel. O teste de operagéo do
gaseificador foi realizado em Baltimore, nos Estados Unidos, e o gas produzido foi utilizado por
uma célula combustivel que gerava 161 watts de poténcia. Existem atualmente cinco projetos em

varios estagios de desenvolvimento, com capacidades variando entre 61 a 454 tds/dia. Na Figura

2.7 esté representado o sistema MTCI.
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Figura 2.7 - Gaseificador MTCI (Whitty e Baxter, 2001).

Ainda com relagiio ao projeto desenvolvide pelo MTCI, um reformador de vapor foi
projetado apds longos testes realizados com gaseificador de licor negro desenvolvido pela
"Industrial Combustion” e pelo Centro de Pesquisa de Gaseificagdo da Universidade de Utah. A
obra civil foi iniciada em janeiro de 2004, em julho do mesmo ano foi iniciada a montagem do
gaseificador e do sistema de alimentacfic, ¢ 42% do projeto foi concluido, com a previsio de
finalizag8o do projeto no ano de 2005. O projeto € composto de cinco fases: (1) construgdo e teste
do gaseificador de leito fluidizado; (2) avaliagio do comportamento do leito sobre varias
condigdes operacionais; (3) avaliagio da qualidade do gas produzido; (4) analise da conversdo do
licor negro; e (5) modelagem computacional do gaseificador que serd instalado na empressa de
celulose "George-Pacific's Big Island” (Whitty, 2004). Na figura 2.8 est4 representade o esquema

construtivo do projeto desenvolvido na universidade de Utah,
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Figura 2.8 - Reformador de vapor que ser4 instalado na Universidade de Utah (Whitty, 2004).

O outro projeto em desenvolvimento ¢ o Chemree, que foi criado pela empresa Kamyr em
1985, ¢ que pertence agora 4 empresa Babcock Borsig Power. O gaseificador é do tipo
"downflow entrained flow", similar ao gaseificador Texaco destinado a gaseificagfio de carviio. O
gaseificador opera com temperatura entre 950 e 1000°C. O licor negro concentrado € reduzido
apos reagir com ar ou oxigénio puro na condicio sub-estequiométrica. O ar ou o oxigénic puro
entra no reator na temperatura de 500°C, aquecido a partir dos gases produzidos, gas natural ou
6leo combustivel. O material fundido é separado dos gases produzidos no "quench", onde se
dissolve formando o licor verde® que é enviado para ¢ setor de calcinacfio. A eficiéncia do
sistema € superior a 95% e a converséie de carbono é superior a 98%. O gas resfriado no "quench"

¢ limpo no lavador de gases tipo Venturi, para retirada do H;S (Grace, 19953.

* Licor verde: € o nome dado ao licor do processo sulfato, resultante da diluigio em dgua dos produtos recuperados
na caldeira de recuperagiio, antes de serem caustificados. A coloragfio verde é atribuida a presenga de sulfetos de
sadio e ferro.
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Chemrec foi o primeiro sistema comercial de gaseificagfio de licor em operagfio, com
capacidade de 72,5 toneladas por dia de licor negro sdlido, e estd instalado desde 1991 na
empresa Frovifors, na Suécia. Inicialmente o processo apresentou problemas na manutenciio do
refratario, que foram solucionados. A quantidade de hidrosulfitc (H>S) encontrado no gas na
saida do lavador de gases esta entre 200 - 700 ppm, ¢ a capacidade atual do sistema é de 250
toneladas por dia de licor negro seco para um sistema de 15,2 m de altura, ¢ 12 m x 18 m de 4rea.
A pressio de trabalho estd entre 4 e 5 bar. Na Figura 2.9, esta representado o funcionamento do

gaseificador do projeto Chemrec.
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Figura 2.9 - Gaseificador Chemrec (Whitty e Baxter, 2001).

Em 1994 foi instalado na empresa Skoghall, na Suécia, um gaseificador Chemrec com
capacidade de operagdo entre 50 ¢ 100 toneladas por dia de licor negro seco e sistema de limpeza
dos gases, com o objetivo de produzir combustivel para turbina a gas. O poder calorifico do gas
produzido depende da composicio do licor negro e da quantidade de ar utilizado, e valores
tipicos estdo na ordem de 2,8 - 3,5 MJI/Nm’, mas atualmente o gas ¢ utilizado como combustivel

para ser utilizado em caldeiras de vapor (Grace, 1995).
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Hood e Henningsen (2000) destacam que a operagio do gaseificador com baixa
temperatura ndo foi uma boa proposta comercial, ¢ por isso foram realizadas alteragdes que
possibilitaram o aumento da temperatura de gaseificagio, aumentando a eficidncia térmica e
gerando um gas de médio poder calorifico (13 a 14 MJ/m’). Entretanto, esta modificacio
penalizou a conversdo do carbono existente no licor negro, a qual foi melhorada posteriormente,

Conforme Whitty e Baxter (2001), os dois sistemas instalados na Suécia continuam em operagio.

No final de 1996 foi instalado um sistema de 350 toneladas/dia de licor negro em base seca,
representando 20% da produggio da empresa de celulose Weyerhacuser New Bern, na Carolina do
Norte, Estados Unidos. O gés produzido, apds sair do sistema de limpeza, ¢ queimado junto com
6leo combustivel em uma caldeira que produz vapor de processo. O sistema possui tratamento
dos gases de combustdo, como pode ser visto na Figura 2.10. No inicio, o gaseificador apresentou
problemas com o revestimento refratdrio do reator, limitando a capacidade de operagdo da planta.
Atualmente, o problema estd sob controle e as pesquisas continuam sendo realizadas no
desenvolvimento de um refratério que suporte as condicbes de trabalho do equipamento,
diminuindo o nimero de paradas da planta de gaseificagiio para manutencio (Erickson e Brown,
1599).

Fistesrsn do ratmnonto de gis

Figura 2.10 - Esquema do processo de gaseificacfio instalado em Weyerhaeuser (Erickson e
Brown, 1999).
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Devido a grande variedade de sistemas propostos, na tabela 2.1 sfo apresentados alguns dos
projetos de gaseificadores de licor negro desenvolvidos nos 1ltimos 30 anos. Nesta tabela
destaca-se o local onde o projeto foi desenvolvido, o periodo de operacfio do sistema, o tipo de
gaseificador utilizado no projeto, a capacidade, pressdo ¢ temperatura de operagio, o poder
calorifico inferior do gés produzido e alguns comentarios sobre cada projeto.

Pelo estagio de desenvolvimento das tecnologias de gaseificago de licor negro verifica-se
que os sistemas estudados estdo divididos basicamente em dois tipos de processos:

- a gaseificacdo de licor negro a alta temperatura (acima de 850°C), com o sistema
trabalhando na fase fundida, sendo que o principal exemplo € a planta de

“Chemrec”;

- a gaseificacdo de licor negro a baixas temperaturas, na qual o gaseificador opera
com temperaturas abaixo do ponto de fusfio dos sais inorganicos (700 a 750°C) e
com composicio por volta de 30% de sélido no licor negro, obtendo-se carbonato
de s6dio na forma sélida. Todo o enxofre é reduzido a hidrosulfito (H,S), ¢ utiliza
basicamente gaseificadores com leito fluidizado. Exemplos deste tipo de sistema
sdo os processos do MTCI (USA) e da ABB (Suécia).
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Tabela 2.1 — Tabela resumo com alguns dos gaseificadores de licor negro desenvolvidos.

LocalV/ | Ano | Gaseif. [Capac|Pressio|Temp.| PCI Comentarios
Projeto Tipo  |(t/dia)| (kPa) | (°C) |MJI/Nm®
Finldndia | 1988 Leito 100 Presenca de material
(VTT) a | fluidizado a aglomerado no leito
1992 | circulante | 1,5 2000 | 700 — {fluidizado; Baixa conversdo
do carbono contido no licor
negro.
Suécia 1990 Leito Formagfo de aglomerados e
(ABB) a | fluidizado | - 100 | 700 4  iproblemas de erosio devido &
1997 | cmculante aita velocidade.
EUA 1989 Leito 482 Formagdo de aglomerados
(Babcock | a | fluidizado | —- 100 a -——  |que causavam perdas parciais
& Wilcox)| 1998 |borbulhante 538 da fluidizacfo e canais
preferenciais no interior do
leito.
Suécia 1971 Ciclone 950 Equipamento apresentou
{(NSP) a Mais 78 100 a -—-—-  iproblemas com o sistema de
1985 | Caldeira 1050 alimentacfio de licor negro, €
problemas de corrosio
(ciclone).
EUA 1978 | Sistema 900 Perda de calor no reator era
(RockWell| a Hibrido 84 100 a 4,5 |muito alta e baixa taxa de
Champion | 1985 1000 reducio do enxofre.
Finldndia Entrained- |O sistema operou apenas um
(VIT) |1992 flow -— 100 | 1000 | -—— |ano, mas por motivos
operacionais ¢ falta de verba
o projeto foi abandonado.
Finldndia | 1989 | Downflow 900 O sistema apresentou sérios
{Tampella)) a | entrained | 2,7 100 a 1,5-2 |problemas de corrosio no
1994 flow 1000 ciclone devido ao seu contato
com o material fundido.
Alemanha | 1995 | Entrained Foram realizados alguns
(Noel) a flow e -— — - (testes até o ano de 2000,
2000 quando o projeto foi
mterrompido.
EUA Leito 61 580 O gas produzido foi utilizado
MTCI) | — | fluidizado a 500 a 9-11 jem uma célula combustivel
454 620 que gerava 161 W de
poténcia.
Finlindia Downflow 400 | 950 Possui sistema de limpeza e
(Cbhemrec)| —- | entrained | 725 a a |2,8-3,5 |Amalmente o gas € atilizado
flow 500 | 1600 jem caldeiras de vapor.
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2.2- Modelagem do processo de gaseificaciio de licor negro

Por se tratar de uma tecnologia que estd em desenvolvimento, existem poucos resultados
experimentais disponiveis na literatura, por isso varios pesquisadores estio desenvolvendo
programas computacionais voltados a modelagem do processo de gaseificacio, assim como
vérios pesquisadores estéio voltados na realizacfio de testes em plantas em escala piloto. Existem
também pesquisadores preocupados em discutir a utilizagio do gaseificador de licor negro,
modelando a aplicagio destes equipamentos do ponto de vista termodinimico.

Pesquisadores como Frederich (1999), Frederick et al. (1993) e Backman et al. (1993),
estdo estudando o processo de gaseificacio em escala piloto. Um dos objetivos destes
pesquisadores € entender como o processo ocorre, principaimente a fluidizacdo desenvolvida
durante o processo. Os resultados obtidos por estes pesquisadores tém servido como pardmetros
para outros pesquisadores realizarem testes em laboratérios € também aferir os modelos tedricos

desenvolvidos.

Marklund (2002) pertence ao primeiro grupo de pesquisadores, sendo que no seu trabaltho
de doutorado, a partir de pacotes computacionais baseados em CFD ("Computational Fluid
Dynamics"), elaborou um programa destinado a estudar os perfis de velocidade e de temperatura
no interior do gaseificador. Esse programa pode servir como instrumento para a elaboragfio do
projeto preliminar de gaseificadores de licor negro.

Consonni et al. (1998), Irén (1994), Berglin (1996), Berglin et al. (1995, 1996, 1998, 1999),
Larson et al. (1997, 1998}, apresentam resultados de modelagens do processo de gaseificacfio do
ponto de vista termodinimico, admitindo que o processo de gaseificagdio atinge o equilibrio
quimico. Eles justificam sua hipétese principalmente quando se trabalha com temperaturas
elevadas e também pela presenca de elementos com sodio e potassio que funcionam como
catalisadores da reacdo de gaseificacdo, permitindo que os valores encontrados nos experimentos
estejam préximos aos valores encontrados no equilibrio quimico. Na tabela 2.2, Consonni et al.
{1998) apresentam os resuitados da composigdo dos gases obtidos na gaseificacio de licor negro
obtidos a partir da simulagdo, admitindo equilibrio quimico, utilizando dados obtidos em uma
planta que operava em escala piloto. Deve ser destacado que somente na formaciio de metano
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existe uma diferenca entre os dois critérios. Para superar esse problema o autor usa critérios de

corregéo baseados em dados experimentais. Apesar da quantidade de metano ser importante para-
o valor do poder calorifico dos gases, a mesma tem pequeno efeito especialmente no balanco de

energia do sistema (Berglin, 1996).

Tabela 2.2 - Composicdo dos gases obtidos na gaseificagdo de licor negro a partir do equilibrio
quimico e dados fornecidos por fabricante do gaseificador de licor negro (Consonni et al., 1998).

Ar CHy | CO | CO, H, HO | H,S N>
Equilibrio Quimico (mol%) | 0,47 | 0,05 | 11,16 | 12,94 | 20,27 | 1458 | 0.74 | 39,79
Fabricante (mol%e) - 2,50 | 10,50 | 13,50 | 19,40 | 14,60 | 1,40 | 38,10

Solantausta et al. (1994) utilizaram o modelo de reator RGIBBS existente no programa
ASPEN para calcular o equilibrio quimico a partir da energia minima livre de Gibbs. E feita uma
restricdo no calculo do equilibrio quimico por meio da definigio de uma quantidade fixa de
metano (CHs) na saida do reator, porque na condigfio de equilibrio quimico a concentragdo do
metano formado é muito baixa, 0 que nfio ocorre na reagio de gaseificacéio real Fogelhom e
Mckeough (1991) adotam como metodologia para simulagio do processo de gaseificagdo a
relagio de conversdo, fator passivel de medigo a partir de dados experimentais, como a relagéo
CO/CO;, nos gases produzidos.

Pelo exposto, a maioria das informagSes utilizadas pelos pesquisadores no estudo de
propostas de utilizagio da gaseificagdio de licor negro estfio baseadas em modelos tedricos obtidos
a partir do balango termodindmico do processo. Também existem trabathos que estdo voltados &
modelagem da gaseificagdo com base no perfil de escoamento e no perfil térmico a0 longo do
gaseificador. Este tipo de modelagem pode ser utilizado no dimensionamento e na escolha do tipo
de reator mais adequado a cada proposta.

2.3- Utilizaciio da gaseificaciio de licor negro

Diversas propostas que utilizam a gaseificacsio de licor negro estio direcionadas ac uso
desta tecnologia acoplada a um ciclo combinado com o objetivo de producio de poténcia e de

calor, privilegiando os sistemas com caracteristicas de cogeragfio. A viabilidade desses projetos é
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mais significativa quando empresas do setor de papel e celulose tém o objetivo de trocar o

sistema atual de geragfo (caldeira de recuperacio/turbina a vapor} por esta nova tecnologia.

Berglin et al. (2003) apresentam uma proposta de utilizacio da gaseificagiio de licor negro
na produgio de metanol, que pode ser utilizado como combustivel. Em 2001 teve inicio o projeto
Altener’, originando em 2002 um consorcio de vérias empresas no desenvolvimento do sistema
de Gaseificagéio de Licor Negro com o objetivo de produzir combustiveis para uso veicular
(Black Liquor Gasification with Motor Fuels Production - BLGMF).

O sistema € composto basicamente de uma planta de separaciio de oxigénio, sistema de
remogdo de gases acidos, sistema de retirada de hidrosulfito, gaseificador, caldeira de
recuperacdo e turbina a vapor. Maiores detalhes operacionais podem ser vistos no trabalho de
Berglin et al. (2003). Os resultados obtidos a partir das simula¢fes realizadas indicam a
viabilidade econdémica da produgfio de metanol a partir desta tecnologia. Vérios pesquisadores
propéem o acoplamento do gaseificador de licor negro a um ciclo combinado de poténcia, ou
seja, o sistema “Black Liquor Gasification Combined Cicle” (BLGCC). Por niio existir nenhuma
planta instalada em escala industrial, os estudos realizados sfio executados a partir de modelos
tedricos do gaseificador ¢ do ciclo combinado. As principais diferencas entre as propostas estfio
relacionadas ao tipo de gaseificador utilizado, o nivel de temperatura e de pressdo de operagiio do
gaseificador, o tipo de oxidante utilizado (ar ou oxigénio), usc ou nfioc de sistema de
aproveitamento de energia, tipo de sistema de limpeza de gases e o tipo de turbina a gas a ser

utilizada.

Na Figura 2.11 esta representada uma proposta de sistema BLGCC utilizando gaseificador
tipo Chemrec. O sistema inclui uma planta de oxigénio e sistema de resfriamento do gés antes de
ser direcionado ao absorvedor, que tem a fun¢io de retirar o hidrosulfito. Deve ser observado
tambeém que o condensado foermade retorna ao “quench” para limpeza e resfriamento do gas

formado.

* Altener: projeto voltado ao desenvolvimento de fontes de energia renovavel, em especial elica, hidraulica, energia
solar ¢ biomassa, sendo um dos principais projetos da Comissfio Européia de Politica Fnergética. Alguns dos
motivos para o incentive ao projeto sio a reduciio de emissties de CO,, 0 aumento do uso de fontes renovaveis e seu
desenvolvimento economicamente competitivo em relagic aos atuais recursos disponiveis.
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Figura 2.11 - Proposta de sistema BLGCC utilizando gaseificador Chemrec (Whitty e Baxter,
2001)

Berglin (1996) realizou a simulagio de dois processos de gaseificagio admitindo 2
condigdio de equilibrio quimico na gaseificagdo. Um dos processos foi simulado na fase s6lida,
com temperatura de gaseificagio de 700°C e pressio atmosférica; o gas obtido tinha poder
calorifico superior (PCS) de 4,35 MJ/m® para um teor de 67% de s6lidos secos no licor negro. O
segundo processo foi simulado na fase fundida, com temperatura de 950°C ¢ pressdo de 2,5 MPa;
¢ gas obtido tinha poder calorifico superior (PCS) de 3,4 MJ/m® com o mesmo teor de solidos
secos considerado no processo anterior. Este autor comenta que, apesar do baixo valor do poder
calorifico apresentado, os fabricantes de turbinas a gés t3m utilizado combustiveis com poder

calorifico superior inferior a 3,3 MJ/m’ sem acréscimo das emissdes de mondxide de carbono.

Consonni et al. (1998) realizaram analise comparativa enire o sistema convencional
contendo caldeira de recuperagdio, turbina a vapor e caldeira de biomassa, com trés propostas de
ciclo BLGCC: gaseificagio com pressfio de 0,2 MPa e temperatura de 700°C utilizando ar;
gaseificacfio com pressio 2,5 MPa e temperatura de 950°C utilizando ar; ¢ gaseificacio com
pressdo 2,5 MPa e temperatura de 1000°C utilizando oxigénio. Na modelagem o gaseificador foi

considerado no equilibrio quimico, utilizando sistema de limpeza de gases tipo venturi
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"scrubber®”, recuperacio de calor a partir de trocadores de calor, turbina a gas KWU modelo
64.3, assumindo que as mudangas necessdrias’ para uso de um gas de baixo poder calorifico
sejam realizadas, caldeira de recuperacgfio, ciclo de turbina a vapor e caldeira de biomassa. Nas
simulagbes foi admitido que a turbina a gas trabalha em plena carga, sendo a variagfo de poténcia
suprida pela turbina a vapor. Maiores detalhes podem ser vistos no trabalho de Consonni et al.
(1998).

Antes de apresentar os resultados obtidos pelos pesquisadores que realizaram simulagdes
das propostas de gaseificacfio de licor negro, é importante definir alguns pardmetros utilizados
por esses autores ¢ que foram utilizados neste trabalho. No caso de ciclos de cogeracdo foi
definida a eficiéncia global, equagdo 2.1, que leva em conta a soma da poténcia liquida produzida
pela planta com a epergia térmica disponivel para o processo, cujo valor é obtido a partir da
variagdo da entalpia do vapor e do condensado multiplicada pelo fluxo de massa de vapor.

@.1)

Nog = <
Z Meomsx PCI
Para ciclos combinados, foi definida a eficiéncia térmica, equacio 2.2, que leva em conta a

poténcia liquida produzida pela planta, dividida pela energia total fornecida pelo combustivel

consumido.

M 22
n=— =
mexPCIwmb

A eficiéncia racional definida por Kotas (1995), equagio 2.3, é a relagfio entre a exergia
total dos produtos e a exergia total dos combustiveis utilizados.

® Scrubber: lavador quimico de gases em contracorrente ao fluxo de gases

7 Algumas mudangas necessdrias: alteragiio do ponto de operagio do compressor da turbina a gés, alteragio do
difgmetro dos bocais da turbina devido ao aumento da massa de combustivel que deve ser queimado na cimara de
combustio para manter a mesma poténcia que € obtida quando ¢ usado gés patural.
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Destaca-se no estudo que, utilizando o mesmo consumo de licor negro, todas as propostas
de BLGCC apresentaram 2 a 3 vezes mais poténcia produzida que o sistema convencional. Com
relagdo & produgdo de energia térmica, vapor para o processo, todas as propostas de BLGCC
precisaram da queima de alguma quantidade de biomassa para atingir valores correspondentes ao
sistema convencional. Consonni et al. (1998) utilizam em seu trabalho para andlise comparativa
dos sistemas o termo eficiéncia global. A proposta que apresentou maior eficiéncia global foi o
ciclo que opera com baixa pressfio e baixa temperatura (81,4 % com base no Poder Calorifico
Superior) ¢ a proposta que apresentou menor eficiéncia foi o ciclo que opera com alta pressdo e
alta temperatura utilizando oxigénio (69,5% com base no PCS). Destaca-se que esta ltima

proposta foi a que apresentou maior quantidade de energia disponivel.

Nasholm e Westermark (1997) realizaram estudo comparativo enire um sistema de
recuperacfo com Caldeira “Tomlinson” e ciclo "Rankine”, ¢ um sistema com ciclo combinado e
gaseificacdo pressurizada (25 bar), temperatura de 950°C, para atender 2 uma empresa com
produc@io de celulose de 1320 toneladas de celulose por dia, demanda de vapor de baixa pressio
(3 e 5 bar) de 154 MW e do vapor de média (12 bar) de 48 MW. Foi previsto um consumo 108
t/h de licor negro (PCS = 14,4 MJ/kg), com 75% de sélidos. Foi admitido que a eficiéncia
- isoeniropica para as turbinas de vapor de alta e de média pressio era de 85% e para a de baixa
pressdo, de 84%, além de eficiéncia mecénica de 99%. As condicdes do ambiente externo foram

de 5°C e 1 atm. Na tabela 2.3, sdio apresentados os valores obtidos nas simulagdes dos sistemas.

Tabela 2.3 — Simulagéo dos sistemas convencional e gaseificagdo(Nasholm e Westermark, 1997).

Caracteristicas Unidade | Caldeira de Recuperagiio | Gaseificador a 900°C
Licor Negro MW 432 432
Poténcia Util MW 52 96,6
Obtida na twrbina a gas MW 0 84,2
Obtida da turbina a vapor MW 52 17,1
Demanda do compressorde gds {| MW 0 -4,7
Eficiéncia Térmica % 12 273
Eficiéncia global % 66 76,7
Eficiéncia exergética total (3) % 28 37,8
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Pelos valores obtidos na simulagdo observa-se que a producio de poténcia para o sistema
BLGCC ¢ aproximadamente 85% superior ao do sistema com caldeira de recuperagfio. Todas as
eficiéncias calculadas (de 1° Lei e de 2* Lei da Termodinimica) para o sistema BLGCC foram
superiores ao sistema com caldeira de recuperagdo. A relagdo energia térmica por poténcia
produzida do sistema IGCC (2,42 MWt/MWe) foi menor que a do sisterna com caldeira de
recuperaglo, apesar de que ambos sistemas tenham apresentado valores por volta de 234 MW de

energia na forma de caler de processo, 0 que atenderia com folga o desejado pela empresa

(202MW).

Larson et al. (1997, 1999), Eriksson et al. (2000) e Isaksson et al. (1998) apresentam
propostas de utilizacio da gaseificagfio de licor negro em paralelo com gaseificaciio de biomassa.
Destaca-se nos trabalhos que, além da geragfio de poténcia atender a demanda da empresa, existe
a possibilidade de venda do excesso produzido, aumento na eficiéncia na geragio de energia se
comparado com o sistema convencional, e a discuss@o sobre o uso de recursos renovaveis (licor
negro e a biomassa) que contribuf para a diminui¢do das emissdes de diéxido de carbono (CO,).
Tais autores destacam que a tecnologia de gaseificagfio para produgfio de poténeia pode alcangar
custos comercialmente vidveis, o que deve tornar esta tecnologia futuramente competitiva com as

caldeiras de recuperagio.

Ahlroth (1998) apresenta uma proposta de sistema chamado Sistema Hibrido de Energia,
que consiste de um gaseificador de licor negro que produz o gis que ¢ utilizado como
combustivel em um combustor que fica apos a turbina a gés, a qual utiliza gases provenientes da
gaseificagio de biomassa. Os gases de combustdo sfo direcionados para uma caldeira de
recuperagiio (HRSG-Heat Recovery Steam Generator) onde ¢ produzido vapor que é direcionado
as turbinas a vapor. Este sistema opera em paralelo com o sistema convencional que utiliza
caldeira de recuperagfio e ciclo Rankine para produciio de poténcia e calor de processo. Destaca-
se que esta proposta visa aproveitar o sistema atual de geragdo, possibilitando operar com sistema
de gaseificacfio ¢ ciclo combinado menor, diminuindo os custos de instalagfio. Destaca-se que a
proposta chamada Sistema Hibrido de Energia apresentou eficiéncia térmica de 33% contra 13%
do sistema convencional. Na Figura 2.12, estd representada a proposta de sistema Hibrido de

Energia apresentada por Ahrroth (1998),
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Figura 2.12 - Proposta de Sistema Hibrido de Energia (Ahlroth, 1998)

Niasholm e Westermark (1997) apresentam também uma proposta de Sistema Hibrido que

utiliza parte do gas produzido no gaseificador de licor negro para a queima em uma caldeira de

vapor para o ciclo Rankine e para a geragfio de vapor de processo. O restante do gas ¢ misturado

com gas natural e queimado em uma turbina a gas. Esta proposta apresentou eficiéncia em torno

de 27,5%, levando em consideragio somente a poténcia produzida. Os autores apontam como

dificuldade para a implantagfio da proposta o estagio no qual se encontra o desenvolvimento dos

sistemas de limpeza do gés e a dificuldade de encontrar turbinas a gas com capacidade apropriada

para a demanda das empresas de papel e celulose.

Maunsbach et al. (2001) realizaram estudo comparativo de sistemas utilizando gaseificagio

de licor negro e de biomassa acoplados a um ciclo combinado com turbina a gas simples e turbina

com inje¢io de vapor (“steam injected gas turbine” - STIG), caldeira de recuperagdo ¢ combusidio

externa em uma turbina a gds evaporativa (“evaporative gas turbine” - EvGT). As simulagdes

realizadas consideraram as turbinas trabalhando em carga parcial e na carga nominal da maquina.

Em carga parcial, analisando a demanda de energia e os custos, a alternativa do ciclo com injecdo
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de vapor (STIG) se apresentou mais adequada para o uso na industria de papel, em comparago
com o ciclo combinado simples. Em carga parcial, o consumo de vapor de processo pode
diminuir, com isso a carga das turbinas a vapor também, mas o ciclo pode operar com a produgio
normal de vapor, porque o vapor excedente pode ser direcionado para o ciclo STIG e trabalhar na
sua melhor faixa de operagfio. O estudo apontou também que o sistema com queima externa e
turbina a gas evaporativa (EvGT) foi o que apresentou maior eficiéncia, considerando somente a
poténcia 1til disponivel.

Vale destacar que na maioria dos estudos realizados os pesquisadores consideram os
sistemas operando em regime permanente, admitindo que a produgdo de licor negro é constante e
que as turbinas a gas da classe "F" da “General Electric” e o modelo KWU 64.3 da Siemens,
projetadas para trabalhar com gas natural, trabalham de forma similar quando utilizam gas pobre.

Para o desenvolvimento de turbinas aplicadas a ciclos BLGCC Stigsson e Berglin (1999)
recomendam trabalhar com os seguintes conceitos: (a) modificar a cAmara de combustdio para
combustivel de baixo e de médio poder calorifico, melhorando a estabilidade da chama em
condicdes de baixa carga, € para acomodar a alta velocidade de chama existente devido a grande
quantidade de hidrogénio presente no gés; (b) adequar as margens de trabalho do compressor, ja
que experiéncias realizadas com sistemas IGCC (Integrated Gasification Combined Cycle)
apresentaram significativo aumento na poténcia de saida do ciclo, devido ao fato de o compressor
possuir grande margem de flexibilidade de operacdo. Por exemplo, uma turbina da General
Electric que produzia 159 MW com gés natural passou a produzir 193 MW usando gas
proveniente da gaseificacio de carvio; (c) remoc¢io dos compostos de alcalinos como o sodio € o
potéssio contidos nos gases, pois devido as altas temperatura 3s quais estfio sujeitas as pas dos
primeiros estagios da turbina, as mesmas ficam susceptiveis a corrosdio. Em conseqiiéncia, os

fabricantes especificam baixos teores de s6dio e de potassio no combustivel

Harvey e Facchini (2004) realizaram um estudo prevendo o comportamento do ciclo
BLGCC utilizando dois modelos: a) modelagem realizada fora do ponto de projeto da turbina; b)
modelo simplificado, assumindo que as caracteristicas da tfurbina na condi¢3o de projeto, usando

gas natural, sfio as mesmas apresentadas quando utilizam gas pobre.
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Na modelagem da turbina a gs operando com gis pobre fora do ponto de projeto foi
modificada a temperatura dos gases na entrada da turbina a gas, utilizando como ferramenta o
software GateCycle, desenvolvido pela General Electric. O autor destaca que somente usando
este pardmetro ndo foi possivel obter o methor ponto de operacfio da turbina, sendo necessdrio
trabalhar também com o aumento da pressio no compressor, diminuir a vazio de ar no
compressor usando "guide-valve®" tomando-se o cuidado para ndo se operar proximo do ponto de
instabilidade da maquina (ponto de surge®), aumentar o tamanho dos bocais de entrada da turbina,
evitando-se o estrangulamento (ponto de choke'®) e aumentar a quantidade de ar extraido do
compressor para resfriamento dos bocais e palhetas das turbinas a gés, controlando dessa forma a

temperatura de entrada na turbina.

Com os resultados obtidos a partir das simulages o autor separou as turbinas analisadas em
trés grupos, sendo utilizado como pardmetro de comparagio o valor da poténcia obtida com a
turbina operando com gds pobre em relagdio ao valor obtido com a turbina operando com gés
natural. Os resultados foram:

a) grupo 1: a Turbina PG6101 (General Electric) e a Turbina V64.3a(Siemens)
apresentaram variagio de 2,91% e 4,10%, respectivamente; b) grupo 2: a Turbina GT10C
(Alstom Power), a Turbina PG5371 (General Electric) e a Turbina MF-221 (Mitsubishi)
apresentaram variac3o de 6,54%, 1,80% e 2,02%, respectivamente; ¢) grupo 3: a Turbina
GTX100 (Alstom Power) e a Turbina LMJ6000 (General Electric) apresentaram variaciio de
15,75% e 19,96%, respectivamente.

A partir das simulacdes realizadas Harvey e Facchini (2004) conchifram que as turbinas
pertencentes aos grupos 1 e 2 possuem boas caracteristicas para operar nos sistemas BLGCC.
Destacaram que o segundo modelo com o modelo mais sofisticado (turbina operando fora do
ponto de projeto), os resultados obtidos apresentaram 5% de diferenga, indicando que para a

# Guide-valve: vélvula reguladora de admissiio de ar na eatrada do corapressor de baixa pressdo da turbina a gés.

? Surge: ponto de operagio onde ocorre instabilidade devido ao fluxo de ar reverso dentro do compressor. Este fluxo
ocasiona esforgos no interior do equipamento que podem danifica-o. {Boyce, 2002)

% Choke: ¢ o ponto no qual onde o fluxo esti com Mach = 1, panto no qual ndo existe a possibilidade de aumentar o
fluxo de ar (Boyce, 2002)
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escolha da turbina a partir da vazio de combustivel e temperatura dos gases da turbina pode ser
uma boa metodologia de trabalho.

Nas simulagdes realizadas, uma parcela do licor negro foi destinada a gaseificacio e a outra
parcela foi destinada a produg8o de vapor para o processo, 0 que ocorre na maioria das vezes em
plantas de papel e celulose. O modelo simplificado apresentou erro substancial, o que

compromete ¢ uso do modelo simplificado quande se utiliza a turbina em cargas parciais.

QOutra preocupacdo no uso da gaseificagfo de licor negro em conjunto com ciclo combinado
¢ a formacdo do hidrosulfito (H,S) presente no gas produzido, que ¢ prejudicial para os sistemas
que irfo utilizar o gis pobre como combustivel, causando corrosfio em bocais e palhetas de
turbinas a gas. Entre as propostas de sistemas de limpeza, a mais utilizada ¢€ a do lavador de gas
(“Scrubber”). Nesse sistemna, o hidrosulfito (H,S) € absorvido pela circulacio de licor verde que
vem do gaseificador, havendo uma peguena absor¢io de di6éxido de carbono (CQO;). Para diminuir
a quantidade de H;S formado durante a gaseificagio, os pesquisadores do VTT, da Finlindia,
propdem adicionar compostos de céicio no gaseificador e analisar os resultados. Até o momento,
ndo ha resultados disponiveis sobre as experiéncias realizadas.

Como o sistema de limpeza do gas € de extrema importincia para 0 acoplamento do
gaseificador e do ciclo combinado, Salmenoja (1993b) indica que a remog¢io de enxofre dos
produtos de combustiio é facilmente conseguida através de um lavador de gases e do uso de torre
de limpeza com CO;. De acordo com célculos de equilibrio quimico e experiéncias realizadas, a
remocio de enxoffe antes do estagio de gaseificacfo se faz necessdria, indicando que a solugdo
para o problema esta em desenvolvimento, principalmente utilizando a experiéncia adquirida com

outros sistemas, como os de gaseificagio de carvio.

Ainda com relacdo ao uso de lavadores de gases Consonni et al. (1998) afirmam que
durante o processo de lavagem dos gases, para cada mol de H,S removido dos gases 2 mols de
CO; sdo removidos, e que o sédio existente no lavador reage formando bicarbonato de sodio.
Grace (1995) indica que quando se utilizar sistema BLGCC em uma planta de papel e celulose,
no caso de ser utilizado sistema de limpeza tipo “Scrubber”, existird a necessidade de aumentar o

consumo de cal (oxido de célcio) no processo de recuperagdo e caustificagio em relagdo ao
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sistema atual que utiliza caldeira de recuperagfo. Esse fato é devido & maior quantidade de
hidrosulfito absorvido.

Para justificar a viabilidade do sistema BLGCC, Frederick (1999) destaca como vantagens:
a econdmica, devido ao custo de instalagiio menor que o do sistema convencional; a energética,
devido a possibilidade de produzir mais poténcia em relagfio ao sistema atual; a quimica, devido &
possibilidade da separagfio do sédio e do enxofre no préprio gaseificador em lugar da necessidade
de regeneraco do sulfeto de s6dio no processo de recuperaciio, principalmente na gaseificacio a
baixa temperatura, com isso diminuindo o consumo de cal no processo de recuperacio e da carga
do forno de cal.

Na gaseifica¢o, uma grande parte do enxofre contido no licor € convertido em HS, e com
a exigéncia de baixos teores de enxofre ¢ de sédio no gas combustivel para alimentagio das
turbinas e em plantas de gaseificagdo de carvdo, o uso de sistemas de limpeza é indispensavel.
Por isso McKeough (1993), Lindstrom et al. (2002) e Larson e Raymond (1997) destacam que a
implantag@o dos sistemas BLGCC pode aumentar os custos da empresa de papel e celulose,
dependendo do tipo de sistema de limpeza de gases a ser utilizado.

Larson ¢ Raymond (1997) destacam que quando o hidrosulfito (H,S) nfio ¢ totalmente
convertido em sulfeto de sodio dentro do gaseificador, € preciso separéd-lo dos gases produzidos.
Os principais sistemas de separagio do hidrosulfito (H,S): absor¢do via dmida com
solventes/regeneracio  (utilizado industrialmente); absor¢io/regeneragioc a seco (em
desenvolvimento em escala piloto); ¢ o sistema Wmido tipo lavador de gases (“Scrubber™)
utilizando carbonato de sédio (NaxCOs) ou solugda de licor verde. Uma das limitagdes com
relacdo ao uso de qualquer um dos sistemas de limpeza apresentados € a da ternperatura de
operagdo, havendo necessidade de resfriamento dos gases para melhora da absorgdo na hmpeza
(Frederick, 1999).

O futuro da gaseificagio de licor negro depende da solugiio de alguns problemas técnicos,
antes de se tornar vidvel economicamente, como o desenvolvimento de sistemas de limpeza
eficientes que retirem vapores de enxofre e vapores de alcalis, sendo que para estes as

concentragSes devem estar abaixo de 0,1 a 0,2 ppm principalmente quando se deseja utilizar o
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gas em turbinas a gas. Como foi apresentado o sistema de limpeza de gases mais utilizado € o
lavador de gas que contém uma solugfio para absorver gases de enxofre ¢ de dlcalis, mas esse
sistema apresenta como inconveniente a necessidade de trabalhar a baixa temperatura (100 a
150°C), o que reduz a eficiéncia térmica do ciclo, além de aumentar a necessidade de adigo de

soda e de aumento do sistema de queima ou forno de cal.

As pesquisas atualmente estdio voltadas ao desenvolvimento de filtros cerimicos que podem
trabalhar com temperaturas mais elevadas e com poder de retenco dos elementos como enxofre
e élcalis, e algumas tecnologias de limpeza desenvolvidas para a gaseificagdo de carvio ou de
biomassa podem ser utilizadas na gaseificagfo de licor negro. Newby et al. (2000) apresentam
um sistema de limpeza de gases que trabalha a alta temperatura (ao redor de 530°C). O sistema
possui filtros cerdmicos que atendem as especifica¢cdes ambientais e dos fabricantes de turbinas.
O sistema de filtros possu ciclone separador de particulas grandes, usado para aumentar a vida
atil do filtre cermico. Com a possibilidade de trabalhar a alta temperatura a eficiéncia do ciclo
BLGCC ser4 maior do que trabalhando com sistema de limpeza via Gmida. Sadowski et al
(1999) apresentam uma proposta de construgdo de um gaseificador denominado “Gaseificador
Perfeito” (Perfect Gasifier), que poderd ser utilizada na gaseificagiio de licor negro, carvio ou

coque, figura 2.13.

Licor Negro

G4s Combustivel <€— §

CEQ¢ \a Na:.CO,

Figura 2.13 - Gaseificador Ideal (Sadowski et al., 1999)
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O sistema devera operar com trés regides de temperatura: a 760°C para separar ¢ descartar ¢
carbonato de sédio; a 870°C para separar o enxofre e formar H,S, separando-o dos gases
produzidos na gaseificacfio; e a 950°C para separar o éxido de calcio. Com este sistemna, além de
melhorar o processo de recuperagfio de inorginicos, ndo havers a necessidade da instalacio de

sistema de limpeza posterior ao gaseificador, que poderia onerar o custo do ciclo combinado.

Como o sistema de filtro ainda est4 em fase de pesquisas, Larson et al, (2000b) apresentam
propostas de sistemas de limpeza que podem ser utilizados no ciclo BLGCC: a) na gaseificacio
com oxigénio parte do licor verde que sai do gaseificador ¢ direcionado para o lavador de gases,
havendo a absorgio do H,S; a mistura € entfio direcionada ao setor de caustificagdo, produzindo o
licor branco; b) na gaseificagio com oxigénio o licor verde ¢ todo direcionado para o setor de
caustificagdo, e no lavador de gases sob a presenca de reagentes e solventes especificos os gases
dcidos sdo separades do gids e direcionados em mistura com o Hcor negro na entrada do
gaseificador, aumentando a concentragio de H,S; ¢) sistema similar a proposta (b), com a
diferenca de que uma parte dos gases acidos retornam para o gaseificador e a outra parte é
direcionada para o processo "Claus” onde ocorre a conversio do H,S contido nos gases acidos em
enxofre. O enxofre separado é misturado com parte do licor branco que sai do setor de
caustificaglo, produzindo polisulfito que € utilizado na planta de celulose; d) na gaseificacio com

ar € proposto um processo similar ao descrito na proposta (b).

Para verificar as vantagens e desvantagens das propostas apresentadas por Larson et al
(2000b), descreve-se a seguir, de forma simplificada, o que ocorre com o licor verde no processo

de recuperagio.

Quando o licor negro € queimado dentro da caldeira de recuperagio "Tomlinson", o sédio e
o enxofre que aparecem no licor verde formado estio essencialmente sob a forma de sulfito de
sodio (Na;S) e carbonato de sédio (Na,CO;). Na caustificacfio cada mol de Na,CO; é convertido
em dois moles de hidréxido de sodic (NaOH) a partir da reagfic com um mol de hidréxido de

caleio (Ca(OH),), como apresentado na equagiio 2.4.

Na,CO, +Ca(OH), => 2 NaOH +CaCO, 2.4
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Nas propostas de sistemas de limpeza apresentados, a proposta (a) vai exigir incremento no
uso de hidroxido de célcio (cal) no setor de caustificagdo, se comparado com um sistema
convencional. Isso ocorre porque para cada mol de H;S absorvido sio necessarios dois moles de
carbonato de sodio (Na;CO;) para a reagfio, como apresentado na equacgdo 2.5., e o bicarbonato
de sddio (NaHCOs3) deve ser convertido em hidréxido de sédio (NaOH) a partir da reagiio com
hidroxido de s6dio, como apresentado na equagéo 2.6.

H,S+2Na,CO; =>2Na,S +2NaHCO, 2.5)

2NaHCO, +2Ca(OH), => 2 NaOH +2CaCO, +2H,0 (2.6)

Como essas reagdes ocorrem ao longo de todo o processo, quando o gis combustivel entra
em contato com o carbomato de sédio (Na»COs3), ocorre a absor¢fio de parte de dioxido de
carbono {CO,) contido nos gases, formando bicarbonato de sédio (NaHCO) como pode ser visto
na equacdo 2.7. Para que este bicarbonato de sddio adicional seja convertido em hidroxido de

s6dio, existe a necessidade de um consumo adicional de éxido de célcio (cal) no processo.

CO, + H,0 + Na,CO, =>2 NaHCO, @.7)

A partir do que foi exposto, Larson et al. (2000b) realizaram simulac¢bes de sistemas de
BLGCC, e do sistema convencional utilizando caldeira de recuperagio "Tomlinson" e ciclo a
vapor, representados aqui por meio de diversos cendrios. Cendrio 1, composto por um sistema de
gaseificagdo com oxigénio, pressurizado (25 bar) e alta temperatura (1000°C), HRSG, caldeira de
biomassa, turbina a gas € a vapor e sistema de limpeza tipo (a). Cendrio 2, sistema BLGCC
similar ao cenério 1, mas utilizando o sistema de limpeza tipo (b). Cendrio 3, sistema BLGCC
similar ao cendrio 1, mas utilizando o sisterna de limpeza tipo (¢). Cendrio 4, sistema BLGCC
similar ao cendrio 1, utilizando ar como oxidante, e utilizando sistema de limpeza tipo (b). O
sistema convencional possui caldeira de recuperacdio, caldeira de biomassa e turbina a vapor.

Os resultados das simulagGes sfio apresentados na tabela 2.4, e os custos de cada um dos
sistemas analisados sdo apresentados na tabela 2.5. Maiores detalhes sobre as estimativas de

custos sdo apresentados no trabalho de Larson et al. (2000b).
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Tabela 2.4 - Caracteristicas dos cenarios de BLGCC e do sisterna convencional (Larson, 2000b).

Performance das propostas Sistema BLGCC
convencional | Cenério I | Cenario II |Cenério IN|Cenario TV
Licor Negro consumido (MW) 381 381 381 345 381
Biomassa Consumida (MW) 97 246 245 249 106
Gas Natural Consumido (MW) 0,0 1,2 6,7 21,7 6.3
Poténcia Liquida Gerada (MW) 50 136 135 135 99
Produgo de Vapor (MW) 249 250 250 249 250
|Eficiéncia % (PCS) 10,4 21,7 21,3 22,0 20,1

Tabela 2.5 - Estimativa de custo de capital dos quatro cendrios de BLGCC e do sistema
convencional, base US$ de 1997 (Larson et al., 2000b).

Casto dos equipamentos Sistema BLGCC
(milhdes §) convencional

Equipamentos Cendrio I | Cendrio 1T |Cendrio I |Cendrio TV
Caldeira de Recup. {(conjunto) 159,8 — —— — —
Sisterna de Gaseif. (conjunto) — 54,2 54,1 54,1 433
Ciclo combinado (conjunto) — 69,7 697 69.7 62,8
Caldeira de Biomassa (conjunto) 16,9 37.6 37.6 37.6 24.9
Sistema de Limpeza (conjunto) — 36,0 16,4 19,6 26,9
Total (Equipamentos) 176,7 197.5 177.8 181,0 157,9
Instalagfo e Construcio 13,7 5.3 13,8 14,0 12,2
Total do projeto 1904 212,8 191.6 195,0 170,1

A partir das tabelas apresentadas pode ser verificado que o custo de instalagiio de qualquer
um dos cenarios que utilizam BLGCC estfio proximos do valor de um sistema convencional
novo. Destaca-se 0 aumento da geraglio de poténcia em torno de 2 a 2,7 vezes se comparado ao
sistemna convencional, representando um custo de geracdo entre 1380 e 1400 US$/kWh para
BLGCC, e de 3190 a 3920 $/kWh para o sistema convencional (Larson et al., 2000b). Jahnke
(1999} apresenta um valor de 1084 US$/kWh para sistema BLGCC em seu estudo.

Por serem instalacGes mais complexas, todos os cendrios apresentam valores de custos de
opcragdo ¢ manutengdo superiores ao sistema atual. Esse aumento € devido a necessidade do
consumo de biomassa ¢ de gas natural para atender 3 mesma demanda térmica que 0s sistemas
convencionas, a necessidade de sistemas de limpeza de gases, além da manutencio e operacgio

mais complexa. Mas a partir dos dados apresentados por Larson et. al. (2000b), qualquer um dos
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cenarios pode ser considerado economicamente atraente para o setor. O cendrio 1 apresentou um
custo adicional'! de 11,94 milhdes US$/ano e um crédito adicional de operagdo’” de 29,00
milhdes US$/ano, obtendo-se um crédito liquido de 17,05 milhdes US$/ano. O cendrio 2 obteve
um crédito liquido de 16,34 mithdes US$/ano, o cenario 3 um crédito liquido de 16,09 milhdes
JS$/ano e o cendrio 4 um crédito liquido de 11,58 milhdes US$/ano.

Larson et al. (2003) realizaram estudo com o objetivo de avaliar com grande profundidade
e amplitude a perspectiva de custos e beneficios comerciais para as indistrias de papel e celulose
dos Estados Unidos de configuragdes de BLGCC. Este estudo foi realizado a partir da analise
comparativa entre as configuragdes de BLGCC e a configuragdo atual de cogeracdio do setor de
papel ¢ celulose composta de caldeiras de recuperagio "Tomilinson” e caldeira de biomassa e
turbina a vapor operando com temperatura e pressdio de 485°C e 7,9 MPa respectivamente. As
configuragdes de BLGCC analisadas foram a configuragdo BLGCC com ar a pressdo atmosférica
com temperatura de gaseificagdo de 600°C; a configuragdio de BLGCC com oxigénio
pressurizado na pressdo de 3,5MPa ¢ temperatura de gaseificagio de 1000°C; e a configuragéo
BLGCC com oxigénio pressurizado similar a configuragio anterior, porém, com inje¢io de gas
natural em paralelo com o gas produzido no gaseificador na cédmara de combustdo. Nas
configuragdes de BLGCC nfo foi considerado o uso de caldeira de biomassa como na
configuragiio com caldeira "Tomlinson". Na tabela 2.6 sfo apresentadas as perspectivas de
beneficios para as empresas de papel e celulose dos Estados Unidos a partir do momento ¢m que
sistemas de BLGCC sejam instalados ¢ estejam operando. |

Finalizando, as pesquisas indicam que a gaseificagiio de licor negro tem potencial de
utilizacdo dentro do setor de papel e celulose. Os estudos sobre o sistema apontam para o uso da
gaseificacdo pressurizada a alta temperatura em sistema BLGCC, e enquanto ndo forem
concluidas as pesquisas sobre sistemas de filtragem a quente utilizando filtros cerdmicos, a

proposta de sistema de limpeza umida continuard sendo a mais recomendada.

11 (ysto adicional: referente a operagio e manutencfio, consumo de biomassa e gis natural, combustivel para o forno
de cal, manutengio e operacdo do sistema de limpeza de gases e operagfio do digestor.

12 Crédito adicional de operagiio: reduggio do custo da madeira e receita pela eletricidade vendida.
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Tabela 2.6 - Perspectivas para o Estados Unidos em relagfio aos beneficios da comercializagfio de
sisternas de BLLGCC (Larson et al., 2003).

Beneficios
Econdmicos

e alto rendimento na produgiio de celulose (devido as modificacdes requeridas

pelo BLGCC no processo de produciio de celulose) reduzindo o consumo de
energia para producio de celulose em aproximadamente 7% por unidade de
massa de papel produzido.

Mais de USS 6,5 bilhdes (referente a cotagfio de 2002) devido a economia de
energia acumulada durante 25 anos.

Potencial acumulatico de crédito adicional (referente a 25 anos) devido s
emissdes na faixa de US$ 450 milhes para SO, US$ 3,2 bilhdes para NO,, e
USS$ 3,1 bilhdes para CO». ‘

Preservacdo e crescimento de empregos na indiistria de papel e celulose.

Beneficios
Ambientais

alto rendimento na produgiio de celulose devido modificacdes requeridas no
processo em aproximadamente 7% por unidade de massa de papel produzido.
Potencial redugdo no consumo de dgua de resfriamento, de dgua de reposicio
€ na produgfo de residuo solido.

Mais de 35 milhSes de toneladas de CO,, 160.000 toneladas de SO, e
100.000 toneladas de NOx deixardio de ser emitidas durante o periodo de 25
amos apds a mstalaco de sistemas de BLGCC. Adicional reducio de
particulados, componentes orgénicos voldteis e gases de enxoffe.

Beneficios adicionais poderdo ser atribuidos aos sistemas BLGCC aliados a
novos sistemas de geragio de energia utilizando biomassa, resultando no
desenvolvimento € uso sustentivel do uso de biomassa para producéo
adicional de energia e para a producfio quimica.

Beneficios
de

Seguranca

Durante o periodo de 25 anos mais de 156 bilhdes de kWh de epergia elétrica
adicional produzida por sistemas de BLGCC, se comparado com sistemas que
utilizam caldeira "Tomlinson".

Mais de 380 milhSes de GJ/ano de combustiveis fosseis poupados durante o
periodo de 25 anos.

Potencial para a producfio de combustiveis e de produtos quimicos a partir do
licor negro e da biomassa, evitando o uso de petroleo.

Beneficios
Tecnologicos

Avancos em diversas dreas como na ciéncia dos materiais, na tecnologia de
sistemas de limpeza de gas, no desenvolvimento de alternativas para o
processo de celulose quimica, entre outros.




Capitulo 3

Setor de Papel e Celulose e 0 Processo Kraft

Este capitulo apresenta brevemente o setor de papel e celulose no que diz respeito 2
producdio e consumo de energia, além do potencial de expansdc do setor. Também ¢€ feita uma
breve descrigio dos processos de fabricacdo de papel e celuose, em particular do processo
"Kraft", que ¢ o mais utilizado no Brasil ¢ na maior parte dos paises produtores de papel ¢

celulose.
3.1 O setor de papel e celulose: produgio e consumo de energia

O setor de Papel e Celulose é formado por industrias produtoras de pastas celuldsicas, por
fabricantes de papel nfio integradas, ou seja, ewmpresas que produzem apenas o papel, ndo
possuindo no seu processo a fabricaciio de celulose, e pelas inddstrias de papel e celulose
integradas. O setor de papel e celulose caracteriza-se por ser um setor energo-intensivo, € a sua
representatividade na matriz energetica brasileira vem crescendo a cada ano, destacando que
durante o periodo de 1981 a 1991 o setor de papel e celulose representou 7,76 % do consumo do
setor industrial e 2,91% do consumo energético nacional, e no periodo de 1992 a 2003 o setor de
papel ¢ celulose representou 9,80 % do consumo do setor industrial e 3,74 % do consumo
nacional, conforme dados apresentados pelo Ministério de Minas e Energia (2004).

O aumento do consumo de energia do setor pode ser atribuido ao aumento da producio de
papel e celulose, como pode ser visto na Figura 3.1. Pode ser observado que durante o periodo
analisado o consumo de energia anual do setor em tonelada equivalente de petréleo (tEP) €
proporcional & produgéio, em toneladas por ano, de Papel ¢ Celulose, apresentado um consumo
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especifico que varia entre 0,39 a 0,43 tEP por tonelada de Papel e Celulose (17,5 a 19,3 GJ por
tonelada de Celulose ¢ Papel). Destaca-se que, durante o periodo entre 1995 a 2003, observa-se o
aumento da produgio do setor, que apresentou um acréscimo maior que o consumo de energia
durante 0 mesmo periodo. Esse afastamento entre as curvas pode representar uma leve
diminui¢do do consumo especifico de energia, fruto da implantaciio das novas tecnologias de
produgdio de papel e celulose, politicas de racionamento de energia, aumento da auto-geragio
utilizando residuos industriais, aumento do uso de material reciclado na producfio de papel,
utilizacdo de equipamentos mais eficientes, entre outras atividades.
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Figura 3.1 — Producio de Papel/Celulose ¢ Demanda de Energia. Fonte: Ministério das
Minas e Energia (2004).

Conforme o Banco Nacional de Desenvolvimento Econdmico € Social (2000), a taxa anual
de crescimento do setor de celulose durante o periodo de 1990 a 1996 foi de 4%, e as estimativas
realizadas para o periodo de 1996 a 2006 indicam wm aumento de 1,7% a.a.. Para os Estados
Unidos e paises da Europa Ocidental ¢ prevista uma queda na produgfio de celulose devido a0 uso
intensivo de fibras recicléveis, e para os paises da América Latina, Oceania, Japdo, Asia e Africa
esta previsto um aumento de 1,6% a.a.. Ainda conforme o Banco Nacional de Desenvolvimento
Econémico e Social (1996), € previsto que o Brasil, durante o periodo de 1996 a 2006, seja
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responsavel por 80% da oferta adicional de celulose no mundo. Esse aporte € devido aos projetos
de implantagdio e expansio em vérias empresas do setor. Na figura 3.2 estd apresentada a
participagdo de alguns dos maiores produtores de celulose mundial, que juntos representam
aproximadamente 70% da produgdo mundial de celulose. Destaca-se que, apesar da participagio

do Brasil ser pequena neste grupo, ela apresenta um aumento ao longo do periodo analisado.
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Figura 3.2 —Representatividade da producfio de Celulose de alguns dos grandes produtores de
papel e celulose do mundo. Fonte: FAOSTAT (2003).

A producfo mundial de papel vem crescendo nos dltimos anos. No periodo entre 1990 ¢
1995 foi préxima a 3,6 % a.a. em meédia, e as perspectivas para o periodo entre 1995 e 2005 sfo
de taxas anuais médias ao redor de 3,3%. O aumento do consumo de papel poede ser relacionado
ao aumento intensive da propaganda (mala direta), tecnologia desenvolvida para escritérios como
fax, copiadoras, impressoras, computadores pessoais, além do barateamento da impressfo,
caracterizando uma maior diversidade de titulos de revistas e peridédicos. Os maiores produtores ¢
consumidores de papel sdo Estados Unidos, Japdo e Canada e respondem por cerca de 47% da
producio mundial. Os Estados Unidos, Japdo e Alemanha consomem 50% de todo o papel

produzido (Banco Nacional de Desenvolvimento Econdmico e Social, 1996).
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Conforme Marussek (1998), em 1997 o Brasil ocupou o 11° lugar entre os paises
produtores de papel ¢ o 10° entre os consumidores, sendo o 7° maior produtor de celulose. Apesar
disso, 0 consumo de papel "per capita” do brasileiro € baixo (34 kg/habitante) se comparado a
paises como os Estados Unidos (332 kg/habitante), Grécia (97 kg/habitante)} e Argentina
(45kg/habitante). Esses nimeros indicam que o setor apresenta um potencial significativo de

crescimento no Brasil,

Na tabela 3.1, apresenta-se a produgdo de papel e celulose no Brasil e a participagio de
cada um deles na produgdo total do pais. Verifica-se nesta tabela que a produggio de celulose tem
atendido a demanda da produgfio de papel, havendo em alguns perfodos a necessidade de
complementar com importagfio de celulose, como ocorreu, por exemplo, durante o periodo de
1984 a 1991.

Tabela 3.1 - Producdo de papel ¢ celulose no Brasil e a participagio de cada um deles na
produggo total do pais (FAOSTAT, 2003).

Ano Produgiio de celulose (10° t/ano) % de Participaciio
Celulose Papel Total Celulose Papel
1981 3036 3104 6140 4945 50,55
1982 3370 3331 6701 50,29 49,71
1983 3556 3428 6984 50,92 49,08
1984 3519 3770 7289 48,28 51,72
1985 3735 4024 7759 48,14 51,86
1986 3908 4527 8435 46,33 53,67
1987 3926 4714 8640 45,44 54,56
1988 4054 4687 8741 46,38 53,62
1989 4423 4808 9231 47,91 52,09
1990 4364 4846 9210 47,38 52,62
1991 4769 4890 9659 49,37 50,63
1992 5298 4915 10213 51,88 48,12
1993 5501 5354 10855 50,68 49,32
1994 5831 5732 11563 50,43 49,57
1995 5909 5858 11767 50,22 49,78
1996 6225 5887 12112 51,40 48,60
1997 6342 6477 12819 49,47 50,53
1998 6720 6526 13246 50,73 4927
1999 7111 6257 13368 53,19 46,81
2000 7341 6475 13816 53,13 46,87
2001 7390 7356 14746 50,12 49,88
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A indastria brasileira de papel e celulose apresentou um significativo desempenho durante
o periodo de 1981 a 2000, sendo que o consumo aparente do pais foi incapaz de absorver todo o
crescimento verificado na producio. Durante o periodo, a produco elevou-se de 3,36 milhGes de
toneladas de papel e 2,87 milhdes de toneladas de celulose, em 1980, para, respectivamente, 5,85
e 5,44 milhGes de toneladas, em 1995. Merece destaque o expressivo crescimento do consumo de
papel no mercado interno entre 1993 ¢ 1995: 0 aumento do consumo foi de 30%, contra 10% de
elevagdo do volume produzido, ocasionando queda das exportagles e elevagio das importacSes.
Nos fltimos anos, a produgdo de celulose vem atendendo a4 demanda na produgiio de papel,
evitandoe com isso a necessidade de importagdo de celulose, fruto das novas instalagfes

implantadas no setor.

Como pode ser observado na figura 3.3, o aumento crescente da produgdio de celulose ¢
devido a necessidade de atender o mercado interno e externo. Observa-se também o aumento do
consumo interno nos ultimos anos em detrimente das exportagdes, existindo a necessidade de

importagiio de uma pequena quantidade de cehilose para atender a demanda interna.
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Figura 3.3 — Perfil de consumo de celulose no Brasil-periodo de 1981/02 (FAOSTAT,2003)

49



A maioria das empresas de papel e celulose brasileiras é do tipo verticalizado, por
possufrem base florestal prépria, além de elevado grau de modernidade industrial, O ntimero total
de empresas de papel € celulose no Brasil, no final de 1995, era de 235, sendo que a produgdio de
papel estd concentrada (65%) em grupo reduzido de 26 empresas. Na figura 3.4 sio apresentados

os maiores fabricantes de papel e a sua representatividade durante o periodo de 1995 a 1999,
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Figura 3.4 — Principais produtores de papel no Brasil - perfodo de 1995/99 (Bracelpa, 2000)

Com relagfio as perspectivas do setor o Banco Nacional de Desenvolvimento Econdmico e
Social (1996} estimou um crescimento da demanda mundial de papel até o ano de 2005 de 2.3%
a.a. para os paises desenvolvidos e de 5,8% a.a. para os paises em desenvolvimento, o que
representa uma taxa media global de 3,3% a.a., o equivalente a 390 milhdes de toneladas em
2005. Para o Brasil, a perspectiva ¢ de crescimento de consumo de papel e de celulose nos
proximos anos. Tendo come base a demanda de papel de 1995, e uma taxa média de crescimento
de 5% a.a., 0 consumo de papel serd maior que a produgfio em 2005. Esse censrio vislumbrado &
de inversdo da balanga comercial do setor ja a partir de 1998, ¢ essa expectativa pode ser

verificada na figura 3.5, que foi claborada a partir das informages disponibilizadas no
FAOSTAT (2003).
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Figura 3.5 — Consumo de papel no Brasil (FAOSTAT, 2003)

Conforme previsdo do Banco Nacional de Desenvolvimento Econdmico e Social (1996), a
demanda de papel estimada para o ano 2005 deve alcancar 9,2 milhdes de toneladas, e para que a
indudstria nacional possa abastecer o mercado interno e manter seu atual patamar de exportagdes,
ha necessidade urgente de investimentos, principalmente tendo em vista o prazo médio de trés
anos para a instalagdo de novas méaquinas de papel. Estudos realizados apontam para uma
necessidade de acréscimo de 4,3 milhSes de toneladas de papel e de 3,6 milhSes de toneladas de
fibras, no horizonte 1996/2005. Os investimentos associados a tal aumento de capacidade chegam
a USS$ 10,4 bilhdes, distribuidos entre instalagdes industriais (US$ 4,7 bilhdes para produgio de
pastas e celulose, ¢ US$ 4,8 bilhGes para produgiio de papel), compra de terras para

reflorestamento ¢ formaco de florestas (US$ 930 milhdes).
3.2- Analise Energética do Setor de Papel e Celulose

O consume de energia do setor de Papel e Celulose representou, em 2003, 4,32% do
consumo de energia nacional e 10,71 % do consumo de energia do setor industrial, como pode
ser observado na tabela 3.2. Durante o periodo entre 1994 e 1997 houve uma queda da

participacdo do setor no consumo industrial e nacional, atribuida principalmente 4 busca de
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tecnologias mais eficientes de utilizag8io da energia. Isso pode ser constatado considerando-se que

durante o mesmo periodo houve aumento de producéio do setor.

Tabela 3.2 — Representatividade do setor de papel e celulose na matriz energética. Fonte:
Ministério de Minas e Energia (2004).

Setor Industrial Nacional Setor de Papel e Celulose
Ano |Consumo | Aumento {Consumo | Aumento |Consumo | Aumento | Representatividade
(10'ep) | (%) | (10Cwep)| (%) [(10tep)| (%) (%)
Industrial { Nacional
1981 | 34209 95317 o 2550 — 7,45 2,67

1982 | 34951 2,17 963881 1,64 2670 4,74 7,64 2,76
1983 | 35756 2,30 98015 1,17 2773 3,85 1,76 2,83
1984 | 38996 9,06 102941 5,03 2870 3,51 7,36 2,79
1585 | 40975 5,08 167973 4,89 3167 10,35 1,73 2,93
1986 | 43495 6,15 113193 4,83 3361 6,11 1,73 2,97
1987 | 45797 5,29 118562 4,74 3388 0,80 7,40 2,86
1988 | 46838 2,27 119835 1,07 3573 5,46 7,63 2,98
1989 | 46674 -0,35 121468 1,36 3623 1,41 7,76 2,98
1990 | 43523 -6,75 117582 ~3,20 3612 -0,31 3,30 3,07
1991 | 44444 2,12 120668 2,62 3815 5,63 8,58 3,16
1992 | 45456 2,28 122073 1,16 4358 14,22 9,59 3,57
1993 | 47556 4,62 125402 2,73 4584 5,20 9,64 3,66
1994 | 50307 5,78 131554 4,91 4793 4,54 9,53 3,64
1995 | 51489 2,35 136903 4,07 4867 1,55 9,45 3,55
1996 | 353650 4,20 144463 5,52 5099 4,77 9,50 3,53
1997 i 56040 4,46 152226 5,37 5124 0,49 9,14 3,37
1998 | 357605 2,79 155280 2,01 5609 9,47 9,74 3,61
1999 | 59806 3,82 156815 0,99 5991 6,81 10,02 3,82
2000 | 61204 2,34 157657 0.54 6206 3,58 10,14 3,94
2001 | 61521 0,52 158643 0,63 6161 -0,73 10,01 3,88
2002 | 65373 6,26 165543 4,35 6586 6,91 10,067 3,98
2003 | 68072 4,13 168538 1,81 7287 10,64 10,71 4,32

Na tabela 3.3 sdo apresentados os dados de producdio, consumo de energia, produto interno
bruto (PIB) e consumo per capita do setor de Papel e Celulose, obtides do Balango Energético
Nacional, demonstrando que apesar do aumento crescente da demanda de energia, o consumo
especifico do setor sofreu uma reducdo, estabilizando-se entre 0,40tep/t (18 GJ/t) e 0,42 tep/t
(18,96 GJ/t) durante o periodo referido.
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Tabela 3.3 — Produgio, consumo de energia, consumo especifico, PIB e consume per capita do

setor de papel e celulose (Ministério de Minas ¢ Energia, 2004).

Ano | Producio | Consumo | Consumo | Consumo | Consumec | Populagiio | Consumo

total do | de energia | especifico | de energia | de epergia de papel

setor per capita

(10° t/ano) |(10%ep/ano) | (tep/t) |(10°Gl/ano)| {(GIA) (10°hab) | (kg/hab)
1981 6095 2550 0,42 115057 18,88 121,8 25,48
1982 6440 2670 0,41 120507 18,71 124.6 24,91
1983 6682 2773 0,41 125146 18,73 1274 24.36
1984 7344 2870 0,39 129535 17,64 130,1 23,86
1985 7737 3167 0,41 142938 18.47 132,7 23,39
1986 8439 3361 0,40 151667 17,97 1353 22,94
1987 8767 3388 0,39 152882 17,44 137.8 22,53
1988 8875 3573 0,40 161227 18,17 140,2 22.14
1989 G242 3623 0.39 163502 17,69 142,5 21,78
1990 9067 3612 0,40 163002 17,98 144,7 21,45
1991 9692 3815 0,39 172179 17,76 147,1 21,10
1992 | 10203 4358 0,43 196657 19,27 1494 20,78
1993 10772 4584 0,43 206880 19.21 1516 20,47
1994 11482 4793 0,42 216280 18,84 153,7 20,20
1995 11734 4867 0,41 219627 18,72 155,8 19,92
1996 12369 5099 0,41 230107 18,60 157.8 19,67
1997 | 12849 5124 0,40 231245 18,00 159.1 19,51
1998 13276 5609 0,42 253144 19.07 161,1 19,27
1999 | 14162 5991 0,42 270382 19,09 163,9 18,94
2000 | 14651 6206 0,42 280074 19,12 166,1 18,69
2001 14850 6161 0,41 278022 18,72 167,1 18,58
2002 | 15673 6586 0,42 297228 18,96 168,1 18,47
2003 17575 7287 0,41 328856 18,71 169,1 18,36

Por meio da tabela 3.4 € possivel comparar o consumo de energia e o consumo especifico
de empresas brasileiras com os dados referentes a paises da OECDY, considerados os maiores
produtores ¢ consumidores do mundo. Para elaborar a tabela 3.4 foram utilizadas informaces
apresentadas em Farla et al. (1997), FAOSTAT (2003) ¢ no Balango Energético Nacional do
Brasil (Ministério de Minas e Energia, 2004). Destaca-se que, em relacfio aos dados apresentados
po FAOSTAT e ao trabalho de Farla, para a determinagfio do consumo de energia priméria

3 OECD - Organisation for Economic Cooperation and Development.
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utilizada pelo setor de Papel e Celulose dos paises da OECD, estes autores admitem que a
eficiéncia de conversdo térmica é de 100% e para a geragéio de energia elétrica é de 40%. Para o -
caso do Brasil foi utilizado o critério descrito no Balanco Energético Nacional de 2004, que
cajcula o montante em tonelada equivalente de petrdleo (tEP) da Eletricidade e Geragiio
Hidraulica utilizando o critério da conversdo na base tedrica (1 kWh = 860 kcal), sendo o
petréleo utilizado como referéncia de poder calorifico inferior de 10 Mcalkg (41,86 MJ/kg). Este
novo critério € coerente com os critérios internacionais, especialmente com os da Agéncia
Internacional de Energia, Consclho Mundial de Energia, Organizacio Latino-americana de
Energia e o Departamento de Energia dos Estados Unidos (Ministério de Minas e Energia, 2004).

Tabela 3.4 — Consumo de energia do setor nos anos de 1973/80/1991, para paises da OECD e

para o Brasil.
Ano 1973 1980 1991
Paises Consumo | Consumo | Consumo | Consumo | Consumo | Consumo
de energia | especifico | de energia | especifico | de energia | especifico
(PJ/ano) (GI/t) (PJ/ano) (GIh) (P¥/ano) (GI)
Brasil 59,86 25,12 120,21 18,61 172,18 17,76
Australia 37,47 32,51 41,10 28,73 46,40 15,13
Franca 97,70 14,59 92,10 13,37 97,80 9.88
Alemanha 120,20 12,37 127,80 11,33 143,90 9,36
Japéo 413,30 16,14 354,70 12,86 418,60 10,31
Holanda 32,20 19,00 24.40 14,34 29,70 10,38
Suécia 248,00 17.31 218,40 14,80 222.80 12,30
Reino Unido 107,10 2321 93,30 24.63 63,40 12,80
USA 224680 24,08 237970 23,24 2607,60 19,96
Meédia da OECD 373,63 19,90 383,52 17,91 422.49 12,51

O que se verifica a partir dos dados apresentados nas tabelas 3.3 ¢ 3.4, é a redugio do
consumo especifico das empresas brasileiras, mas ainda existe potencial para redugfio, sendo que
a maioria dos paises pertencentes & OECD possuem consumo especifico menor que o do Brasil,
indicando que existe tecnologia disponivel para melhorar o consumo energético do sefor. A partir
dos dados apresentados na tabela 3.3 foi determinado o consumo especifico do Brasil para o ano
de 2003 de 17,76 G, este valor indica que existe potencial de economia de energia para o setor.
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A partir de informagdes obtidas do Balango Energético Nacional do Brasil (Ministério de
Minas e Energia, 2004) foi elaborada a figura 3.6, com o obietivo de apresentar os principais

energéticos utilizados e a sua participag¢fio na matriz energética do setor.
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Figura 3.6- Representatividade dos energéticos no setor de Papel e Celulose (Ministério de Minas
e Energia, 2004)

Verifica-se na figura 3.6 que a lixivia {licor negro) representa a maior fonte de energia do
setor e que energia elétrica representa aproximadamente 17% do consumo de energia do setor. A
destacada participagdo do consumo de energia elétrica no setor pode ser atribuido em grande
parte as empresas de papel nfo integradas que nfo possuem possibilidade de fazer auto-geragfio
necessitando de comprar toda energia elétrica necessiria para ¢ processo. Nas empresas
integradas auto-geracdc atende entre 40 a 60% da demanda elétrica requerida pelo processo. As
inddstrias integradas utilizam rejeitos materiais do processo, como as cascas de madeira ¢ o licor
negro, para serem queimados em caldeiras especiais destinadas a produzir vapor para
acionamento das turbinas para auto-geragfio, com a possibilidade de atender a demanda térmica

total e parte da demanda elétrica (em média 60%) exigida pela empresa (Velazqguez, 2000).

Ainda com relaco 2 figura 3.6, verifica-se o crescente uso do licor negro ou lixivia, como

apresentado no Balango Energético Nacional. Esse recurso representa em média 35% da energia
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consumida pelo setor, sendo as variagdes atribuidas a variagbes na producfio de celulose. Deve
ser destacado que as informacGes apresentadas no Balango Energético Nacional sdo valores
referentes ao consumo global do setor, o que significa que para as indastrias integradas o licor

negro pode representar a maior fonte de energia.

A partir do trabalho apresentado por Athayde e Berni (1996), que estima a quantidade de
lixivia (licor negro) destinado & produgdio de energia elétrica e de energia térmica, em conjunto
com informagdes obtidas a partir do Balango Energético Nacional (Ministério de Minas ¢
Energia, 2004), foi elaborada a tabela 3.5 com o objetivo de apresentar a relagio celulose

produzida e ficor negro, ¢ a utilizagdo deste energético no setor de papel ¢ celulose.

Tabela 3.5 — Produgdo de lixivia (licor negro) e de energia a partir da lixivia (licor negro).

Ano Prod. | Lixivia | Relagfio | lixivia | Relagio Destino da Lixivia
Celulose Lixivia/ Lixivia/ Eletricidade Térmica
10° 10° |celulose| 10° |celulose 10° % 10° %
t/ano | tep/ano | tep/t t/ano tt tep/ano | licor | tep/ano | licor
1981 3636 708 0,23 3151 1,04 115 16 593 84
1982 | 3370 741 0,22 3298 0,98 119 16 622 84
1983 3556 770 0,22 3427 0,96 125 16 645 84
1984 | 3519 862 0,24 3837 1,09 138 16 724 84
1985 | 3735 949 0,25 4224 1,13 140 15 309 85
1986 | 3908 989 0,25 4402 1,13 146 15 843 85
1987 | 3926 1023 0,26 4554 1,16 166 16 857 84
1988 | 4054 1124 0,28 5003 1,23 144 13 980 87
1989 | 4423 1030 0,23 4585 1,04 156 15 874 85
1990 | 4364 1068 0,24 4754 1,09 223 21 845 79
1991 4769 1179 0,25 5248 1,10 280 24 899 76
1992 | 5298 1410 0,27 6276 1,18 335 24 1075 76
1993 | 5501 1649 0,30 7340 1,33 326 20 1323 80
1994 1 5831 1733 0,30 7714 1,32 413 24 1320 76
1995 5909 1649 0,28 7340 1,24 423 26 1226 74
1996 | 6225 1837 0.30 8177 1,31 439 24 1398 76
1997 | 6342 1913 0,30 8515 1,34 473 25 1440 75
1998 | 6720 2034 0,30 9054 1,35 430 24 1554 76
1999 | 7111 2179 0,31 9699 1,36 557 26 1622 74
2000 | 7341 2251 0,31 10020 1,36 596 26 1661 74
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Pode ser verificado na tabela 3.5 que a relagfo tonelada de lixivia (licor negro) por tonelada
de celulose estabilizou nos ultimos 5 anos em 1,36, o que representa uma maior disponibilidade
de lixivia (licor megro) por tonelada de celulose. Esse aspecto € interessante para o sistema de
producgdo de energia, mas olhando pelo lado do processo de recuperagio significa um aumento do
consumo de energia neste processo. Um fator a ser analisado € o de que no Brasil utilizam-se
concentragdes de licor negro baixas, comprometendo o processo de recuperacgdo, em particular no
processo de queima. Devido a grande quantidade de 4gua existente na lixivia (licor negro), uma
parcela considerdvel de energia € carregada com os gases de combustio, que contém a agua
evaporada durante o processo de queima. Em paises como os Estados Unidos e Finlédndia s&o
utilizadas concentragdes de licor por volta de 75% (Larson et al.,1998), enquanto no Brasil a
concentracdo € de 60%. Outro fator interessante a ser destacado na tabela 3.5 € o aumento da
parcela de licor negro destinado a geragio de energia elétrica. Esse fator pode ser atribuido ao
aumento da instalagBio de sistemas de cogeragdo em empresas integradas de papel e celulose,

evitando a queima do licor negro somente para a produgfio de vapor para 0 processo.

3.3-Processo Kraft

A producfio de celulose envolve a aplicacio de processos mecénicos, termomecanicos,
semiquimnicos e quimicos. As matérias primas empregadas na producfio de celulose sio formadas
por fibras dispostas em camadas ligadas por forcas interfibrilares ¢ pela lignina (componente
ligante). Para a separacfio das fibras € necessério aplicar uma certa quantidade de energia, que
depende do tipo de pasta celulésica a ser produzida.

Os processos mecnicos € termomecinicos sfo resultantes da aplicagfio de intensas forgas
de cisalhamento que provocam a ruptura da ligacfo entre as fibras. Neste tipo de processo, apesar
do alto rendimento de quebra das fibras, a celulose obtida apresenta uma quantidade muito
grande de lignina, o que diminui a qualidade da celulose, e por isso a pasta de celulose produzida
neste processo ¢ destinada quase que exclusivamente para a produgdio de papel de imprensa
(Bonomi et al., 1985).

A utiliza¢dio de processos quimicos que utilizam reagentes em condi¢les de temperatura e

pressdo elevadas possibilitam altas taxas de deslignificagio e de solubilizacfio da celulose, apesar
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de causar alguma degradacio da mesma. O tipo de pasta de celulose obtida neste processo
destina-se a produc8o de papel para as mais variadas aplicagBes, sendo por isso um dos processos
mais utilizados no setor (Bonomi et al, 1985).

No Brasil, dados apresentados por Bonomi et al. (1985) indicam que 91% das pastas
celuldsicas produzidas foram obtidas a partir de processos semiquimicos ¢ quimicos, destacando
o processo Kraft, que ocupa lugar de destague no total das pastas celuldsicas produzidas no pais e
no mundo. Apesar de passados 20 anos do trabalho desenvolvido por Bonomi, o processo “Kraft”

ainda € o processo mais utilizado no Brasil € no mundo para a producéo de celulose.

No Brasil, o processo quimico de fabricagio de celulose € 0 “Kraft”, que corresponde por
volta de 80% da produgio total do pais. Este processo utiliza como agente ativo no cozimento ¢
hidroxido de sédio e o sulfeto de sédio, sendo o sulfato de sodio adicionado somente para
corregdo das perdas de reagentes no cozimento. Este processo tem como vantagens a grande
flexibilidade em relagfo ao tipo de madeira utilizada, menor tempo de cozimento, produgio de
pastas de alta resisténcia, possibilidade da recuperagfio de compostos inorganicos contidos no
licor negro e que so novamente utilizados no processo, assim como na produgfio de energia. As
principais desvantagens apresentadas pelo processo “Kraft” sdio o alto custo da instalagiio, baixo
rendimento na polpagéio", e o alto custo no branqueamento.

O fluxograma tipico de uma instalagéio do processo “Kraft” pode ser observado na figura
3.7. Os cavacos de madeira sdo aquecidos numa solugdo aquosa de hidréxido de sodio e sulfeto
de sodio chamado de licor branco € por parcela de licor negro proveniente da lavagem dos
cozimentos anteriores no digestor. O licor ¢ usado como diluente para garantir a circulagfio da
pasta e dos reagentes, diminuindo a injecdo extra de dgua no processo. No digestor s3o liberados
gases de odor desagradavel, sendo que os principais compostos recuperados pela condensagiio
sZ0 as mercaptanas, os sulfetos e o metanol.

** Polpagdio: parte do processo que engloba as etapas de digestiio (produgio da pasta de celulose a partir do cavaco),
descarga ¢ lavagem da pasta celuldsica (Bonomi et al., 1985)
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O licor negro ¢ um produto rico em lignina, gue pode assumir a composicio quimica:
CioH12,507Naz 480,36, que corresponde a um licor negro proveniente de um processo “Kraft” com
relagiio molar de enxofte e sodio de 0,3. Na anilise elementar do licor negro encontra-se alto teor
de sodio ¢ enxofre (elementos que apds o processo de recuperagdo retornam ao processo), €

teores de carbono e de hidrogénio inferiores aos da biomassa (madeira de pinus e eucalipto).

Assumpgao et al. (1983) apresenta no seu trabatho a analise elementar do licor negro (%
peso, base seca): C = 33,2%, H = 3,3%, O = 38%, N = 1,3%, S = 5,1%, Na = 19,6% , teor de
solidos de 61,5% e poder calorifico superior de 8,3 MJ/kg, sendo que as analises foram obtidas a
partir de informagGes relativas a cinco empresas brasileiras que trabalham com eucalipto. Os
valores nacionais estdo proximos aos apresentados por Larson (1997), em seu estudo para anilise
de sistemas de poténcia que utilizam gaseificagfo de licor negro acoplada a um ciclo combinado.
Os valores utilizados no estudo sdo: poder calorifico superior 14,4 MJ/kg ¢ analise elementar (%
peso, base seca): C = 37,2%, H=3,6%, O = 344%, S = 3,7%, Na = 18,6%, K = 2,5% e teor de
solidos de 75%.
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P I i '
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Figura 3.7 — Fluxograma do processo de pasta Kraft.

A polpa impregnada de licor negro devido aos componentes de madeira existentes, ¢

diluida com uma quantidade adicional de licor negro, passando por um separador de nés para
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retirada de fragmentos, ¢ em seguida a solugfio passa por um sistema de filtros separando a polpa
do licor negro. A polpa passa entfio pelo sistema de depuragiio, os pequenos pedagos de madeira
sdo removidos, € a polpa € encaminhada para os tanques de massa nfio branqueada de onde segue
para a se¢do de branqueamento, ou diretamente para a produgfio de papel nfio brangueado.

O licor negro proveniente dos lavadores € utilizado para diluir o licor de cozimento no
digestor, no sistema de descarga, na lavagem da polpa, e no sistema de recuperagiio. O licor
recuperado € usado no digestor, na eliminacfio de parte dos efluentes com potencial poluidor,
além de ser aproveitado na producdo de grande parte do vapor utilizado na planta.

O licor negro fraco contém teor de 16% de sélidos e € concentrado em evaporadores de
multiplo efeito até atingir uma concentragio de 50% de sélidos. Em seguida é encaminhado para
um evaporador ciclonico de contato direto que fica na entrada da caldeira de recuperagio,
atingindo a concentragdo de 60 a 70% de solidos. O licor negro concentrado é misturado com
sulfato de sddio para corregdo de perdas detectadas ao longo do processo. Esta mistura é enviada
para a fornalha da caldeira de recuperagdo “Tomlinson”. Os compostos orgénicos sfio queimados
liberando energia para a producdo de vapor superaquecido que ¢ utilizado para produgio de
poténcia em turbinas a vapor de exftragfo e o vapor extraido é direcionado para processo. Na
figura 3.8 esta representada uma tipica caldeira de recuperagfio encontrada em empresas de papel

e celulose que utilizam processo “Kraft”.

Na caldeira de recuperagéio ¢ produzida uma massa fundida que é composta basicamente de
carbonato de sodio, devido 4 calcinagiio do licor e sulfeto de sédio (reducfo do sulfato de sodio)
(Bonomi, 1985). Essa massa fundida € dissolvida com agua e licor branco fraco proveniente do
processo de recuperag@io, obtendo-se o licor verde que recebe essa denominagio devido &
presenca de sulfetos de sédio e ferro que ddo a coloragfio verde para a mistura. Este licor é tratado
com uma suspensdo de hidroxido de calcio (cal), transformando carbonato de sédio em hidréxido
de sédio, convertendo-se em licor branco para ser usado no processo de cozimento no
biodigestor, € no calcio que se precipita na forma de carbonato de célcio. O carbonato de cdlcio é
calcinado em um forno rotativo obtendo-se o 6xido de calcio (cal virgem), que ao ser diluido em
4gua forma o hidr6xido de calcio que ¢ retornado para a caustificagio do licor verde. Na figura
3.9 esté representado um diagrama esquematico do processo de recuperacio.
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Capitulo 4

Descrigiio dos ciclo de poténcia estudados

O setor de papel e celuiose, por ser usudrio intensivo de energia, tem sido objeto de varias
propostas para racionalizagfio e uso eficiente da energia, entre elas a substituigio da caldeira de
recuperagdo por um gaseificador. Essa proposta surge porque a caldeira de recuperagiio ¢ um
equipamento muito caro dentro do sistema de produgfio de celulose. A produgiio de licor verde, a
partir de uma composigio fixa de enxofre, nfio permite flexibilizagio de operagdo, o que torna o
equipamento uma das restrigdes do processo de recuperacdo. Em pesquisas realizadas com
sistemas de gaseificagfio, a possibilidade de se trabalhar com composigio variavel, desde saturada
a isenta de enxofre, torna esta proposta mais flexivel, além de nfio apresentar o perigo de
explosio, muito freqiiente nas caldeiras de recuperagio. A produgio de gases de baixo poder
calorifico € atraente, pois os mesmos podem ser utilizados como combustivel em ciclos de
poténcia, aumentando a produgdio de energia elétrica’”, além de proporcionar a diminuigio de

impactos ambientais, como as emisses de gases estufa.

Usar um gaseificador de licor negro, acoplado a um ciclo combinado (Black Liquor
Gasification Combined Cycle - BLGCC), ¢ uma alternativa para a produgfio de energia que vem
sendo estudada como forma de substitui¢do do atual sistema de geragfio de energia que o setor de
papel utiliza ha mais de 40 anos. O sistema BLGCC ¢é uma proposta que pode se tornar vidvel a

partir do momento em que forem aprimoradas as tecnologias de gaseificagiio de licor negro e de

¥ Conforme Veldzquez (2000) nas inddstrias integradas a autogeragiio ¢ responsavel por 64% da energia elétrica e
nas indistrias de celuiose por cerca de 82%.
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limpeza do gas produzido. Um dos fatores que motivam a pesquisa no desenvolvimento deste
tipo de sistema ¢€ alta relagfio poténcia/calor que pode ser produzida se comparado com o sistema
convencional que utiliza a caldeira de recuperacfio “Tomlinson”. Na figura 4.1 est4 representado
o esquema de uma proposta de sisterna hibrido composto de uma caldeira de recuperacio
“Tomlinson” em paralelo com um sistema BLGCC proposto por Nisholm e Westermark (1997).
Destaca-se que a proposta consiste na combinagio do gaseificador, sistema de limpeza e turbina a
gés, coma quéima suplementar de combustivel na caldeira de producdo de vapor, sistema similar
ao utilizado em algumas termoelétricas de grande porte.
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Figura 4.1- Sistema integrado de gaseificacfo de licor negro e ciclo combinado (Nisholm,1997)

Fogelholm e Mckeough (1991) apresentam um estudo comparativo entre um ciclo BLGCC,
incluindo recuperadores de calor, sistema de limpeza e a cAmara de combustio da caldeira, com
um cicle composto de caldeira de recuperagiio e ciclo Rankine. Os resultados obtidos sio
apresentados na tabela 4.1, onde pode ser verificado que a gerag3io de poténcia a partir da
gaseificacdo ¢ duas vezes superior & geracdio de energia a partir do sistema convencional. O
sistema BLGCC apresentou um rendimento global, calor mais poténcia dividido pela energia

total consumida, inferior ao sistema convencional Isso ocorre devido & menor quantidade de
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vapor produzido no sistema BLGCC (1,43 MW de calor/MW de energia elétrica), em
comparag3o ao sistema convencional (3,88 MW de calor/MW de energia elétrica). Se for
analisada somente a eficiéncia do ciclo considerando apenas a poténcia produzida, ou utilizando
o critério da segunda lei da Termodinimica (analise exergética), o sistema BLGCC torna-se mais

eficiente que o sistema convencional.

Tabela 4.1 — Simulagdo - sistema convencional e gaseificacdo (Fogelholm,1991).

Caracteristicas Unidade Caldeira de Gaseificador a
Recuperacio 900°C
Licor Negro t/dia 1600 1600
PCS do licor negro Mlkg 15,0 15,0
Fluxo de vapor kg/s 200.6 e
Fluxo de gés kg/s —— 49,6
PCS do gas produzido Mlkg — 3,67
Temperatura do gés °C — 350
Pressdo do Gas MPa o 1.4
Vapor de alta MW — 22.3
Turbina a vapor MW 374 15,3
Turbina a gas MW — 60,2
Compressor Booster MW — 2,4
Poténcia Util MW 374 73,1
Presséio de extracio de 1,2 MPa MW 36,2 26,1
Pressdo de extraciio de 0,4 MPa MW 108.8 78.4
Total de vapor MJ 145,0 104,5
Eficiéncia Global(base: licor negro PCS) % 66 64

Fogelholm (1991) apresenta também resultados de simulacio realizada a partir da
temperatura de gaseificagéo, figura 4.2, ¢ a partir da temperatura de saida dos gases do sistema de
limpeza de gases, figura 4.3. Observa-se na figura 4.2 que, quanto menor a temperatura de
gaseificagdo, maior € a poténcia produzida, pois o poder calorifico do gas produzido a baixa
temperatura € maior que o do gas produzido a alta temperatura. Na figura 4.3 percebe-se que ao
s¢ trabalhar com temperatura do gés na saida do sistema de limpeza mais elevada, maior é a
disponibilidade energética, o que melhora o rendimento termodindmico do ciclo. Esse & um dos
motivos que estimulam a pesquisa de sisternas de limpeza que trabalhem com altas temperaturas,
como os filtros cerdmicos, j& que os sistemas que usam o lavador de gases (“scrubber™) trabalham
com temperatura mais baixa.
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Figura 4.3 — Poténcia produzida em fungfio da temperatura de gaseificagdo (700°C e 900°) e da

temperatura do gas na saida do sistema de limpeza (Fogelhom e McKeough, 1991).

Consonni et al. (1998) fizeram um trabalho comparativo entre o sistema convencional de
geragio e trés ciclos BLGCC. Os ciclos BLGCC operavam com gaseificacio atmosférica e

temperatura de 700°C, pressurizada com ar na temperatura de 950°C, pressurizada com oxigénio
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nas temperaturas de 1000 ¢ 1400°C. Para todos os sistemas analisados foi incluido um sistema em
paralelo de gaseificagfio de biomassa trabalhando com demanda térmica variando de 0 a 20 G

de celulose. O resumo do trabalho esta apresentado na figura 4.4.
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Na figura 4.4 o sistema que opera com gaseificagio a temperatura mais baixa apresentou
maior producdio de energia por unidade de combustivel consumido. O sistema que possui
gaseificador com oxigénio a alta pressio e alta temperatura apresentou o mesmo desempenho que
o sistema que possui gaseificador com ar em baixa temperatura. O sisterna que apresentou maior

disponibilidade de energia térmica produzida foi o de gaseificagdo pressurizada com ar.

O sistema que opera com gaseificacio a alta temperatura e ciclo simples de turbina a gas
apresenta vantagens do ponto de vista de geracio de energia elétrica com relagfo ao sistema com
caldeira de recuperagéo e turbina a vapor até o ponto em que a quantidade de biomassa ¢ de
18G/admt'®.

Com relagdo & demanda elétrica requerida pelas plantas de papel e celulose avaliadas (Mill
#1, Mill #2 e Mill #3), todos os sistemas BLGCC atenderam & demanda sem a necessidade de
adicionar biomassa. J4 o sistema com caldeira de recuperagio e turbina a vapor sé atingiu a
demanda elétrica a partir da queima adicional de biomassa de 4 GJ/admt. Analisando do lado da
demanda térmica exigida pelas plantas de papel e celulose analisadas, todos os sistemas de
produgdo de energia necessitaram de alguma quantidade adicional de biomassa para atender a
demanda térmica das empresas, o que € um parimetro importante no dimensionamento do

sistema de cogeragio proposto.

Para atingir a demanda de vapor houve a necessidade de queima adicional de biomassa ¢,
em contrapartida, houve aumento da quantidade de energia elétrica disponivel para atender a
demanda da empresa, ¢ com a possibilidade de vender para a concessiondria de energia elétrica, o
que € bom para o balanco econémico da empresa desde que o valor obtido pela venda da energia

seja suficiente para remunerar os investimentos necessarios.

Ainda com relagio a figura 4.4, pode ser feita uma avaliacio da viabilidade técnica da
utilizaciio de sistemas de gaseificacfio nas empresas de produggo integrada de papel e celulose no
Brasil. Velazquez (2000) apresenta o consumo de energéticos de cinco plantas de papel e celulose
analisadas, com produggio de 11,77 GJ/it. O consumo especifico de energia elétrica foi de 657

16 Admt - air-dry metric tonne product - tonelada de produto em base seca - o produto neste caso ¢ a celulose.
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kWh/t (no apéndice B apresenta-se uma tabela com as principais caracteristicas energéticas
apresentadas por Velazquez (2000) em seu trabatho). Analisando estas demandas no grifico da
figura 4.4, seus valores estio proximos do limite de trabalho do sistema com caldeira de
recuperagdo e turbina a vapor, havendo a necessidade de compra de energia elétrica e de

combustivel para queima adicional.

Com relagfio ao uso de gaseificagfio de licor negro, do ponto de vista de geragfio de energia
elétrica haveria energia suficiente para consumo proprio e a possibilidade da venda do excedente.
Entretanto, haveria a necessidade de queima suplementar de biomassa para atender a demanda de

energia térmica.

O trabalho de Consonni et al. (1998) foi um dos motivadores para o desenvolvimento do
presente trabalho, tendo como pano de fundo a possibilidade de adaptar a proposta para a
realidade das empresas brasileiras de papel e celulose. Esses autores apresentam propostas de
sistemas de geragdo com possibilidade de atender a demanda de energia térmica ¢ elétrica de
empresas de celulose com uma produgdo variando entre 1090 a 1800 toneladas de celulose por
dia. Para verificar se no Brasil existem indistrias com capacidade para sistemas deste porte foi
realizado levantamento de dados junto & Bracelpa (2000), que é resumido por meio da tabela 4.2.

Pode ser verificado na tabela 4.2 que existem pelo menos cinco empresas no Brasil com
producdo de celulose na faixa de valores utilizados no trabalho apresentado em Consonni et al.
(1997), indicando a possibilidade das propostas que serdio apresentadas a seguir poderem ser
adaptadas para o uso em empresas de papel € celulose no Brasil.

68



Tabela 4.2 - Dados de producéio de celulose de empresas do Brasil-periodo 97/99 (Bracelpa,2000)

Empresas Producdo - 1997 | Producio— 1998 | Produgdo - 1999
t/ano t/dia t/ano t/dia t/ano t/dia
Base seca Base seca Base seca

Aracruz Celulose 1057964 | 2899 11165139 3192 1262536 3459
Klabin Parani Papeis S.A. 514850 1411 | 498429 | 1366 | 575895 1578
Klabin Riocell S.A 254577 697 293527 804 300104 822
Klabin Celucat S.A 147285 404 146765 402 150723 413
Bahia Sul Cehilose S.A 502523 1377 | 494434 | 1355 | 578491 1585
Cia. Suzano de Papel € Celulose | 420893 1153 1 400350 1097 | 437052 1197
Cenibra 719645 1972 | 741434 | 2031 783547 | 2147

Votorantim Celulose e Papel S.A| 606868 | 1663 | 668687 | 1832 | 727009 | 1992
Champion Papel e Celulose Ltda | 314947 863 317550 870 327785 898
Inpacel-Ind. Papel Arapoti S.A | 53270 146 54459 149 64558 177
Igaras Papéis ¢ embalagens S.A | 285872 783 280431 768 328551 500
Ripasa S.A Celulose e Papel 295842 811 291294 798 206443 812

Jarcel Celulose S.A 131102 359 289494 793 290381 796
Rigesa Celulose, Papel ¢ Embs | 183961 504 186201 510 191703 525
Pisa - Papel de Impresa S.A 139650 383 169427 464 163273 447
Lwarcel Celulose € Papel S.A 78885 216 80628 221 83872 230
Iguacu Celulose, Papel S.A 65296 179 67321 184 72501 199
Orsa Celulose e Papel S.A 71159 195 74711 205 76313 210
Celulose Irani S.A 57938 159 65278 179 68036 186
Cocelpa - Parana 40749 112 44897 123 51993 142
Primo Tedesco S.A 46872 128 46201 127 51737 142

4.1 Descricdo de ciclos combinados utilizando gaseificacio de licor negro

Com base no trabalho apresentado por Consonni et al. (1998), foram simuladas trés
configuragdes de sistemas BLGCC e uma configuragiio que representa a condi¢fio atual de
operagdo. A seguir sdo apresentados os fluxogramas e as caracteristicas gerais de cada uma das
configuragdes de BLGCC e da condi¢do atual. Com relagdo a descri¢io dos equipamentos, sio
apresentados inicialmente os equipamentos que sfio comuns a todas as configuracles e, em

seguida, os que sdo especificos a cada configuragdo.
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4.1.1 Fluxograma da configuracio de BLGCC, com gaseificacio atmosférica utilizando ar

Na figura 4.5 esta representado o fluxograma da configuracio de gaseiﬁéag,ﬁo de licor

negro acoplado a ciclo combinado de poténcia. O gaseificador opera com ar na pressdo de 200
kPa e temperatura de 700°C.
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Figura 4.5 - Configuragiio BLGCC: gaseificag@io com ar, pressio 200kPa e temperatura de 700°C.

Esta configuragdo ¢ similar ao do projeto proposto pela Asea Brown Boveri. Existem cinco
conjuntos de trocadores de calor com as seguintes funges: superaquecer o vapor do HRSG; pré-

aquecedor de ar do gaseificador; pré-aquecer a dgua de alimentaciio da caldeira de biomassa e do
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HRSG; pré-aquecimento do gds combustivel ¢ pré-aquecimento do ar para a caldeira de
biomassa. O sistema de limpeza ¢ tipo lavador de gases ("scrubber"). O gas combustivel ¢
resfiiado e comprimido antes de entrar na cdmara de combustéo da turbina a gas. Na exaustdo da
turbina a gas existe um HRSG que, em conjunto com a caldeira de biomassa, gera vapor para o
acionamento da turbina a vapor. A turbina a vapor de extracdo e contrapressdio opera em dois
niveis de pressdo, 1000kPa e 400 kPa, de forma a atender as exigéncias do processo. A descrigdo
e as propriedades de cada um dos fluxos utilizados nesta proposta podem ser encontradas nas
tabelas do apéndice A3.

4.1.2 Fluxograma da configuracioc BLGCC, com gaseificacdo pressurizada utilizando ar

Na figura 4.6 estd representado o fluxograma de uma configuragdo de gaseificagdo de licor
negro acoplado a ciclo combinado de poténcia, que opera com gaseificador com ar na pressdo de
2,5 MPa e temperatura de 950°C. O ar de alimentagfio do gaseificador € retirado do compressor
da turbina a gas. O ar ¢ comprimido e resfriado antes de entrar no gaseificador. O gaseificador
tém um sistema de resfriamento e limpeza dos gases do tipo "quench cooler”, similar ao
desenvolvido pela empresa Kvaerner. Para melhorar a eficiéncia do ciclo foram introduzidos
varios trocadores de calor com as seguintes fungdes: pré-aquecer o ar do gaseificador; pré
aquecer a agua de alimentagfio da caldeira de biomassa ¢ do HRSG, e a 4gua que retorna para o
gaseificador; pré-aquecimento do gis combustivel e pré-aguecimento do ar para a caldeira de
biomassa. O lavador de gases ("scrubber”) que opera com temperatura de 110°C, a turbina a gés,
o HRSG, a caldeira de biomassa ¢ a turbina a vapor operam de forma similar a da proposta
anterior. A descricfio e as propriedades de cada um dos fluxos utilizados nesta proposta podem
ser encontradas nas tabelas do apéndice AS.
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Figura 4.6 - Configuracio BLGCC: gaseificacio com ar, pressio de 2,5MPa e temperatura de
950°C.

4.1.3 Fluxograma da configuracio BLGCC, com gaseificacio pressurizada utilizando

oxigénio

Na figura 4.7 esta representado o fluxograma de uma configuragio de gaseificacdo de licor
negro acoplado a ciclo combinado de poténcia, com gaseificador que opera com oxigénio na
pressdo de 2,5 MPa e temperaturas de 1000 a 1400°C. O gaseificador possui um sistema de
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resfriamento e limpeza de gis (“quench cooler™). O projeto deste gaseificador é similar ao
desenvolvido pela empresa Noel. A configurag8o possui conjuntos de trocadores de calor com as
seguintes fungOes: pré-aquecer a dgua do saturador; pré-aquecer a dgua que retorna para o

gaseificador; e pré-aquecer o ar da caldeira de biomassa.
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Figura 4.7- Configuraciio BLGCC: gaseificacfio com oxigénio, pressio de 2,5MPa e temperatura
de 1000 a 1400°C.

O lavador de gases (“scrubber”) opera com temperatura de 110°C, a turbina a gés, o HRSG,
a caldeira de biomassa e a turbina a vapor operam de forma similar 4 da proposta anterior. Nesta

configuragdo ha um saturador que a partir da evaporacio de parte da massa de dgua aumenta a
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temperatura e a massa do gds combustivel que vai para a turbina a gas. O obijetivo ¢ que o fluxo
de massa total dos gases de combustdo fique proximo da condicdo de projeto da cAmara de
combustdo e da turbina a gis quando operam com gis natural, evitando-se problemas de
instabilidade nestes equipamentos. A configuragio possui na saida do saturador um tanque de re-
evaporagdo (“flash-tank”™), que possibilita a separagfio do vapor que ¢ utilizado no processo, do
liquido saturado que retorna e € misturado com o condensado que retorna do processo de

fabricag@o. A descrigéo e as propriedades de cada um dos fluxos utilizados nesta proposta podem
ser encontradas nas tabelas do apéndice A7.

4.1.4 Fluxograma da configuracio Caldeira de Recuperagio e ciclo a vapor

Na figura 4.8 esta representado o fluxograma da configuracio com caldeira de recuperagio
“Tomlinson” e turbina a vapor operando na pressio de 6 MPa e temperatura de 450°C. A
configuracdo possui conjuntos de trocadores de calor com as seguintes fingdes: pré-aquecer o ar
da caldeira de biomassa e da caldeira de recuperagfio. A configuragio possui uma caldeira de
biomassa e a turbinz a vapor que operam de forma similar 2s das configuraches anteriores. A
descri¢fio e as propriedades de cada um dos fluxos utilizados nesta configuragio podem ser
encontradas nas tabelas do apéndice Al.
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Figura 4.8 - Caideira de recuperagdo "Tomlinson" e ciclo de turbina a vapor.
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4.2 Descrigiio das caracteristicas dos equipamentos que compdem as configuragdes.

Este item € dedicado 4 apresentacio das principais caracteristicas dos equipamentos que
compSem cada uma das configuragSes analisadas. Como pode ser visto no item anterior, existem
equipamentos que sdo comuns a todas as configuragdes e outros que sio especificos. Para melhor
compreensdo este item foi dividido em duas partes: na primeira parte sio apresentadas as
principais caracteristicas dos equipamentos comuns 4as configuragdes; na segunda parte sio
apresentadas as principais caracteristicas dos equipamentos especificos de cada uma das
configuracdes.

42.1 Equipamentos que sio comuns as configuracoes.

A seguir sfio descritos os equipamentos que sfio comuns a todas ou a quase todas as
configuragdes analisadas.

Evaporador de baixa pressio: equipamento utilizado nas configuracbes de gaseificacéo
atmosférica ¢ pressurizada com ar. Este equipamento tem a fungfio de vaporizar agua utilizada
no desuperaquecedor de vapor de baixa pressdio, a partir do resfriamento do gds combustivel.
Como na gaseificacfio pressurizada o gas combustivel sai com elevado teor de vapor d’agua, apds
o resfriamento parte do vapor é condensado neste equipamento, retornando para o gaseificador.

Aquecedor de dgua: equipamento utilizado em todas as configuragdes de gaseificacio e
que tem a fungdo de pré-aquecer a 4gua utilizada na caldeira de recuperago (HRSG), a partir do
resfriamento do gas combustivel. Como na gaseificaciio pressurizada o gas combustivel sai com
elevado teor de vapor d’agua, apés o resfriamento parte do vapor é condensado neste
equipamento, retornando para o gaseificador.

Aquecedor de dgua do gaseificador: equipamento utilizado nas configuragdes
pressurizadas com ar e com oxigénio, que tem a fungdo de aquecer o condensado retirado do gas
combustivel que retorna no lavador de gds (“quench-water™) existente dentro do gaseificador.
Acoplado a este equipamento existe uma bomba de recalque entre os trocadores de calor por
meio do qual ¢ extraido o condensado e enviado ao aquecedor de dgua do gaseificador.
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Turbina a gas: a turbina a gés considerada em todas as configuragdes de gaseificacdo foi a
KWU 64.3a da Siemens. Conforme Consonni et al. (1998), foi necessirio determinar
inicialmente a eficiéncia ¢ o fluxo de ar de resfriamento a partir da modelagem com gas natural.
Os resultados obtidos a partir da modelagem ficaram muito préximos aos valores apresentados
pelo fabricante. Conhecida a eficiéncia dos equipamentos, foram realizadas simula¢des com
relagBes ar/gas pobre de tal forma que os fluxos massicos de ar e de gases de combustdo ficassem
proximos aos fluxos de ar e de gases quando as turbinas operavam com gas natural. Desse modo
foram mantidas as mesmas caracteristicas de escoamento e foi possivel utilizar a eficiéncia
anteriormente estimada. A turbina escothida tem capacidade para atender a uma empresa de papel
¢ cehulose com produgéo de 1100 a 1500 toneladas de celulose por dia. Esta produgio de celulose
corresponde a uma produco de licor negro de 1914 a 3131 toneladas de licor pegro por dia
respectivamente, tendo como referéncia a relagdo licor negro/celulose de 1,74. Como pode ser
observado na figura 4.9 a escolha da turbina KWU 64.3a é uma boa escolha para o intervalo de
consumo de licor negro estimado. Acoplados ao eixo da turbina estdo a caixa de redugiio e o

gerador de energia elétrica.
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Figura 4.9 - Estimativa dentre a capacidade de configuragdes de BLGCC e alguns modelos
especificos de modelos de turbinas a gis. Turbinas a gis modificadas para uso em ciclos
combinados integrados de gaseificagiio (IGCC) estiio representadas nos blocos sombreados

(Berglin et al., 1999).
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Lavador de gases ("scrubber™): equipamento utilizado em todas as configuracbes de
gascificagdo, que tem a funglo de retirar o hidrosulfito (H;S) presente no gas produzido no
gaseificador. Durante a absorgio do hidrosulfito, parte do diéxido de carbono (CO) ¢ absorvido
em uma razio de 2 mols de diéxido de carbono (CO,) para cada 1 mol de hidrosulfito (H2S). Este
sisterna utiliza como fluido de limpeza e absor¢fio wma mistura de dgua com licor negro. Para
manter a eficiéncia no processo de absor¢do do hidrosulfito a temperatura no “scrubber” €
mantida em 110°C.

Caldeira de recuperacio ou HRSG (Hear Recovery Steam Generator): equipamento
utilizado em todas as configuragdes de gaseificacio. Trabalha somente com um nivel de pressédo ¢
fornece vapor superaquecido nas temperaturas de 450 e 520°C. Possui uma extragfio de vapor na
regido do evaporador, utilizada de duas formas. Na primeira forma o vapor ¢ superaquecido no
interior do gaseificador (sistema de gaseificacfio pressurizada com oxigénio), e no evaporador de
alta pressdo (sistema de gaseificacic atmosférico). Com o superaquecimentc de vapor
externamente ao HRSG, houve a possibilidade de aumentar a produgfo de vapor deste
equipamento. A segunda forma ¢ a encontrada na configuragéio de gaseificagfo atmosférica com
ar, sendo o vapor extraido utilizado para aquecer o gas combustivel que entra na cimara de

combustio da turbina. Nesta configuragdo houve diminuicdio da produgfo de vapor no HRSG.

Aquecedor de ar da caldeira de biomassa: este equipamento foi utilizado em todas as
configuragdes de gaseificagiio e na proposta com caldeira de recuperagio “Tomlinson”. A fungéio
deste equipamento € aquecer o ar de combustfio que vai para a caldeira de biomassa. Nas
configuragdes de gaseificacdo, a fonte de calor utilizada consiste nos gases quentes que saem da
caldeira de recuperagio (HRSG), enquanto no sistema com caldeira de recuperagfo “Tomlinson™

a energia utilizada ¢ a contida nos gases quentes que saem da caldeira de biomassa.

Caldeira de biomassa: este equipamento foi utilizado em todas as configuragdes de
gaseificacio e na configuragdo com caldeira de recuperagdio “Tomlinson”. Este equipamento foi
dimensionado para queimar biomassa com 50% de umidade, tendo como fungfio a operagdo em
paralelo com o HRSG ou com a caldeira de recuperagio “Tomlinson”, sendo utilizada somente
quando a quantidade de vapor produzida no HRSG ou na caldeira de recuperagio “Tomlinson”
ndo for suficiente para atender a demanda da fibrica. A caldeira de biomassa é composta pela
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fornatha, ventiladores de ar para combustiio e para exaustdo dos gases de combustfio, desaerador
(equipamento utilizado para retirar o ar dissolvido no condensado), a bomba de recalque entre o
desaerador e a caldeira de biomassa, e pelo aquecedor de ar (ar/gases de combustio). Na
configuragéio com caldeira de recuperaciio “Tomlinson” sfo incluidos o sistema de limpeza dos
gases de combustéo e o ventilador de exaustdo. Deve ser destacado que a caldeira de biomassa
trabalha com pressdo e temperatura similares as do HRSG e da caldeira de recuperaciio
“Tomlinson”. A tecnologia desenvolvida no projeto da caldeira de biomassa ¢ do HRSG permite
que estes equipamentos trabalhem com temperaturas mais elevadas que a caldeira de recuperagio
“Tomlinson™.

Turbina 2 vapor: este equipamento ¢ utilizado em todas as configuracdes de gaseificacio
e na configuracdo com caldeira de recuperaciio “Tomlinson”. Esta é uma turbina de contra
pressdo dimensionada para operar com vapor superaquecido nas pressbes de 6 ¢ 9 MPa e
temperaturas de 450°C e 520°C. Possui sistema de extragfio de vapor na pressio de 1 MPa,
podendo variar a vazdio de extragdo entre 0 € 50% do fluxo de massa total da turbina; o restante
do vapor € expandido até a pressdo de 400 kPa, pressdo esta requerida pelo processo. Acoplados
ao eixo da turbina estéio a caixa de reducfio e o gerador de energia elétrica.

Desuperaquecedor de média pressio: este equipamento é utilizado em todas as
configuragdes analisadas e tem a fungfio de reduzir a temperatura do vapor extraido da turbina
para a temperatura solicitada no processo, a partir da mistura do vapor com a 4gua de
resfriamento fornecida pelo setor de utilidades da empresa.

Desuperaquecedor de baixa pressfio: este equipamento é utilizado em todas 2s
configuragdes analisadas e tem a fungdo de reduzir a temperatura do vapor que sai da turbina para
a temperatura solicitada pelo processo, a partir da mistura do vapor com a 4gua de resfriamento
fornecida pelo setor de utilidades da empresa.

4.2.2 Equipamentos Especificos de cada configuraciio
A seguir sdo descritos os equipamentos que pertencem a cada uma das configuragdes

analisadas.
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4.2.2.1 Configuracio BLGCC, com gaseifica¢io atmosférica utilizando ar.
Os equipamentos especificos desta configuracéo sio:

Gaseificador: este equipamento opera com ar, a pressio e temperatura de gaseificago sdo
de 200 kPa e 700°C, respectivamente, o gaseificador é do tipo leito fluidizado recirculante,
similar ao projeto desenvolvido pela Asea Brown Boveri (ABB). Devido 2 temperatura de
gaseificacio ser inferior 4 temperatura de fusdio dos inorgénicos (aproximadamente 750°C), o
licor verde que sai do fundo do gaseificador estd na fase solida. O equipamento nfio apresenta

troca de calor significativa com o meio externo.

Evaporador de alta pressio: contribui para elevar a capacidade de evaporagéo da caldeira
de recuperagio (HRSG), utilizando a energia que contém o gds que sai do gaseificador.

Compressor de ar: o compressor de ar foi instalado para fornecer ar na pressdo necesséria
a operagdo do gaseificador. O compressor ¢ dimensionado para fornecer ar na pressdo de 230
kPa, com eficiéncia de 70%.

Aquecedor de ar: este equipamento tem a funcfio de aquecer o ar utilizado pelo

gaseificador, usando como fonte de aquecimento o gas que sai do evaporador de alta pressgo.

Trocador de calor gas-sélido: aproveita a energia contida no licor verde que sai do

gaseificador para aquecer o gas combustivel que entra na cdmara de combustéo da turbina a gés.

Resfriador do gis combustivel: resfria o gds combustivel que sai do lavador de gases ¢
condensa parte da dgua contida no gas. A partir da inclusio deste equipamento foi possivel
dimensionar um compressor com consumo de energia mais baixo, contribuindo para 0 aumento

da eficiéncia global do ciclo. O resfriador utiliza dgua que vem do setor de utilidades da empresa.

Compressor do gis combustivel: recebe o gas combustivel que vem do resfriador de gas
na pressdo de 180 kPa e eleva a pressdo do gds para 2060 kPa, compativel com a pressdo da
cidmara de combustio da turbina a gds. O compressor é composto de trés estagios com dois
resfriadores intermedidrios (“intercoolers™), resfriados com agua fornecida pelo setor de
utilidades.
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4.2.2.2 Configuracio BLGCC, com gaseificacdo pressurizada utilizando ar.
Os equipamentos especificos desta configuragio sdo:

Gaseificador: este equipamento opera com ar, a pressio e temperatura de gaseificacdo sio
de 2500 kPa ¢ 950°C, respectivamente. O gaseificador € do tipo correntes paralelas (“entrained
flow”) com sistema de resfriamento ¢ lavador de gases (“water quench system underneath™),
similar ao do projetos desenvolvidos pela Kvaener e Noel. Devido 2 alta temperatura o licor
verde que sai pelo fundo do gaseificador apresenta-se em fase liquida. O gés produzido, antes de
sair do gaseificador, ¢ resfriado com agua.

Sistema de resfriamento e de aquecimento: este sistema é composto de dois trocadores
de calor em série colocados entre 0 compressor de alta da turbina e o compressor booster. O
primeiro trocador € do tipo ar-ar, € o ar que vem do compressor de alta da turbina a gis transfere
calor para o ar que vem do compressor "booster". O segundo trocador de calor € do tipo ar-dgua,
e o ar que vem do trocador anterior ¢ resfriado até a temperatura de aproximadamente 35°C,

reduzindo o consumo de poténcia do compressor.

Compressor de ar "booster": foi instalado para aumentar a pressfio do ar que vem do

compressor da turbina até a pressdo de operagfio do gaseificador.

Aquecedor do gis combustivel: este equipamento tem a fungio de aquecer o gas
combustivel que entra na cdmara de combustio da turbina a gés, utilizando parte do vapor
produzido no HRSG.

4.2.2.3 Configura¢io BLGCC, com gaseificaciio pressurizada utilizando oxigénio.
Os equipamentos especificos desta configuragiio sio:

Gaseificador: este equipamento opera com oxigénio, na pressio de 2500 kPa e
temperaturas de 1000 a 1400°C. O gaseificador ¢ do tipo correntes paralelas (“entrained flow”)
com sistema de resfriamento e lavador de gases (“water quench system underneath”), similar ao
desenvolvido pela Noel. Devido a alta temperatura, o licor verde sai pelo fundo do gaseificador
na fase liquida. O gas produzido, antes de sair do gaseificador, é resfriado por meio de sistema de
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resfriamento e lavador. Como o gés produzido tem um alto contetdo energético, foi possivel
instalar um aquecedor na regidio de gaseificaciio, com o objetivo de contribuir para a evaporagio
realizada no HRSG, aumentando a geragdo de vapor. |

Planta de oxigénio: a partir do ar atmosférico, a planta produz oxigénio com teor de pureza
de 95%, que ¢ separado e direcionado para o gaseificador. Os demais gases contidos no ar sdo
descartados para a atmosfera.

Saturador: este equipamento tem a fungiio de aumentar a temperatura e aumentar o teor de
vapor contido no gés combustivel que vai para a cimara de combustdo da turbina a gas. Isso ¢
necessério para melhorar a distribui¢io do gés no interior da cémara de combustio, melhorando a
estabilidade da chama.

Tanque de "flash”: o liquido que sai do saturador ¢ expandido no tanque de “flash”, e a
agua evaporada ¢ misturada com o vapor de baixa pressdo que € consumido pelo processo. A
4gua na fase liquida € bombeada e misturada com o condensado que retorna do processo, sendo
introduzida novamente no sistema BLGCC.

4.2.2.4 Configuracio utilizando caldeira de recuperacgio Tomlinson e ciclo Rankine

Caldeira de recuperagio tipo Tomlinson: com a combustio do licor negro ocorre a
separagio do material inorgénico, que sai pelo fundo, formando o licor verde que € direcionado
para o setor de recuperagdo, liberando energia que é utilizada para a geracio do vapor utilizado
nas turbinas a vapor. Além da fornalha, este sistema é composto pelo desaerador (equipamento
utilizado para retirar o ar dissolvido no condensado), a bomba de recalque entre o desaeradore a
caldeira de recuperagio, o aquecedor de ar (ar/vapor), sistema de limpeza dos gases de
combustio e ventilador de exaustio. Com relagio ao nivel da pressdo de operagfo da caldeira de
recuperacdo, Consonni et al. (1998) comentam em seu trabalho que a pressio de trabalho de 6
MPa é comum para minimizar problemas de corrosio na fornalha e no superaquecedor da
caldeira de recuperagéo.
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Capitulo 5

Metodologia de modelagem computacional e de anilise termodinimica

O programa computacional desenvolvido permite modelar e estudar o desempenho, em
regime permanente, de ciclos de poténcia como os apresentados neste trabalho, visando analisar
aspectos termodinimicos para diferentes configuragdes de sistemas de Gaseificago de Licor
Negro com Ciclo Combinado (BLGCC) e do sistema que opera com a caldeira de recuperagio
“Tomlinson” e o ciclo com turbina a vapor. Para melhor compreensiio da metodologia utilizada
na modélagem destas configuracbes, este capitulo foi dividido nos seguintes subitens:
caracteristicas dos algoritmos utilizados na simulagio das configuragdes; caracteristicas da
modelagem dos principais equipamentos das configuragSes; aplicagdo do modelo e andlise
termodinamica.

5.1 Caracteristicas dos Algoritmos

Os programas foram desenvolvidos em linguagem de programaciio Delphi, e os pardmetros
utilizados como entrada de dados foram: a produgio de celulose, a extracdo de massa de vapor
desejada na turbina a vapor e a quantidade de biomassa adicionada para suprir a demanda térmica
desejada quando o vapor produzido na caldeira de recuperagio “Tomlinson” e HRSG n3o sio
suficientes. No programa os equipamentos sio calculados de forma seqilencial, e cada
equipamento ¢ um subrotina (procedure) que inclui processos iterativos para atender os balangos
de massa e de energia. Ao final do Gltimo equipamento ¢ efetuado processo iterativo de
substituicio sucessiva com o objetivo de fechar o balanco de massa (4gua) da planta.
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As propriedades termodinimicas da dgua e dos gases sfio determinadas em cada ponto por
meio de subrotinas computacionais especificas que utilizam o método de Newton-Rapshon -
modificado para solugfic de sistemas de equagﬁcs ndo lineares. As propriedades da dgua foram
determinadas de acordo com as correlagGes desenvolvidas por Keenan et al. (1978) ¢ com as
subrotinas desenvolvidas por Llagostera (1994). As propriedades dos gases sfio determinadas de
acordo com as correlacSes apresentadas por Rivkin (1988) e Llagostera ¢ Walter (1995), e outras
correlagbes polinomiais implementadas para aproximar os valores contidos nas tabelas JANAF
(Chase, 1986; Stull e Prophet, 1971), e também nas tabelas termoquimicas organizadas por Barin
(1993).

Para a avaliacfio das propriedades termodinimicas da dgua, a referéncia basica utilizada na
elaboraciio das subrotinas desenvolvidas foi o trabalho de Keenan et al. (1978), que apresenta as
equagbes fundamentais que serviram de base para a construgfio dessas tabelas de vapor de
utilizagfio universal. As propriedades termodindmicas dos gases sfo basicamente determinadas a
partir de correlagbes polinomiais para a avaliagio do calor especifico, sendo a seguir
determinados os valores da entalpia, da entropia e da exergia, usando como referéncia basica as
tabelas JANAF. Em todos os algoritmos, incluindo os relativos 3 operagio do compressor ¢ da
turbina a gas, foram consideradas a dependéncia das propriedades termodindmicas em fungdo da
temperatura, ¢ nio foram utilizados valores médios de calor especifico para o célculo de qualquer
Processo.

O programa computacional é composto por um conjunto de rotinas modulares (subrotinas),
cada uma das quais associada a um componente do ciclo, fais como: compressor de ar, cimara de
combustdo, gerador de gases, turbina de poténcia, caldeira de recuperagio de calor (HRSG),
turbina a vapor, secador, gaseificador, bombas, lavador de gases, compressores, trocadores de
calor, misturador e divisores. As caracteristicas da caldeira de recuperagdio quando em operagio
em ciclos combinados, foram determinadas conforme apresentado por Subrahmanyam et al.
(1995).

A representacio dos sistemas térmicos foi realizada utilizando procedimentos classicos de
modelagem de sistemas € processos (Franks, 1972) e permite a analise de aspectos como a
determinacio da eficiéncia exergética dos diversos componentes e das diversas partes dos
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sistemas integrados. Cada uma das rotinas desenvolve balangos de energia e de massa para o
correspondente volume de controle. Para a cdmara de combustio e para o gaseificador a
conservagdo das espécies quimicas é também imposta. O calculo para a instalagio como um todo
¢ desenvolvido de modo iterativo e seqiiencial, procurando a obtengio de valores convergentes
para as condi¢Ges de operagdo. Finalmente, o programa calcula os fluxos de entalpia e de

exergia'’ em todas as linhas relevantes.

O conjunto de equipamentos associado a turbina a gés inclui o compressor de ar, acionado
pela turbina "geradora de gases”, a cAmara de combustéio e a turbina de producio de poténcia.
Também ¢ considerado um processo de mistura entre ar e gases de combustdo, incluindo-se um
componente ficticio denominado “misturador" a fim de permitir a anilise desse processo de

mistura por meio de um volume de controle associado ao mesmo.

Um elemento basico do programa e também das rotinas € o procedimento numérico, de
natureza iterativa, utilizado para a solugdo aproximada de sistemas de equacdes ndo lineares.
Optou-se por utilizar 0 método de Newton modificado (Burden e Faires, 1988) para essa
aproximagdo. No procedimento adotado, o Jacobiano foi aproximado em cada iteragdio por
derivagdo numérica das funcGes correspondentes.

Desde que a estimativa inicial seja adequada, a convergéncia do processo ¢ bastante rapida,
dado o carater quadrético da convergéncia obtida pelo método de Newton,

5.2 Caracteristicas da modelagem dos principais equipamentos das configuracoes

Optou-se por calcular as varidveis de operagdo do compressor utilizando a eficiéncia
isentropica. Assim, fornecendo-se a composigio do ar timido, as condigdes de pressio e

17 Exergia: também chamada de energia disponivel, pode ser considerada a propriedade que mede a capacidade
maxima de produgio de trabatho, capaddademsaquee:dstaqmﬂoawhﬁﬁucian&osemcmﬂaanequﬂxhiowm
o ambiente (temperatura(Ty), pressdo (Po) e concentragio (o)) (Gallo & Milanez,1990). Exergia é uma fimgdo de
estado, uma vez definidas as condigSes ambientais, representa o minimo trabalho requerido para produzir um dado
produto funcional a partir do ambiente de referéncia (Lozano e Valero, 1993). Conforme Szargut et al. (1988)
exergia ¢ a maxima quantidade de trabalho obtido quando uma massa ¢ trazida até um estado de equilibrio
termodindmico com os componentes do meio. Moran e Shapiro (2000) define exergia como o maior trabatho tedrico
possivel de ser obtido a partir da interacdo entre o ambiente ¢ o sistema de mmteresse, até ser atingido o equilibrio.
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temperatura na entrada, a relagdo de pressdo e a eficiéncia isentropica, foi possivel determinar o
estado do ar na saida dos compressores. Esse célculo envolve procedimentos iterativos, pois o
uso da eficiéncia isentropica demanda a determinacéio do estado hipotético que seria obtido se o

processo de compressdo fosse isoentropico.

Desse estado conhece-se a entropia e a pressio, e a partir desses dados € necessdrio
determinar a entalpia correspondente. As propriedades dos gases sdo determinadas em funcéo de
sua pressdo e temperaiura, ou seja, € necessario encontrar a temperatura para a qual a entropia da
mistura corresponde ao valor desejado. Isso exige o uso de métodos de solugio de equagbes ndo
lineares, utilizadas extensivamente ao longo de todo o programa. Entfo, com o valor da eficiéncia
isentrdpica determina-se a entalpia do estado real na saida do compressor. Assim, a partir da
pressic ¢ da entalpia da mistwra (ar atmosférico) foi necessario determinar o estado, e
consequentemente, as demais propriedades termodinidmicas a partir de procedimento numérico ja
referido. Em muitos casos nfio ¢ conhecida a eficiéncia isentropica do compressor nas condigdes
desejadas, porém conhecem-se outros pardmetros que permitem determinar essa eficiéneia,
normalmente envolvendo também processos Iterativos de aproximacio. Quando as curvas de
operacdo do compressor sdo conhecidas, o trabalho de modelagem € facilitado, pois € possivel
contar com pardmetros de operacic bem caracterizados.

Na modelagem da cdmara de combustdo, sfo fornecidos dados relativos 2 composigio e
condicdes de temperatura ¢ de pressdo do ar de combustdo, bem como da composi¢io e
condi¢bes de temperatura e pressfio dos gases combustiveis. Tendo em vista as condigdes de
vazio e temperatura dos produtos de combustdo a entrada da turbina de aciopamento do
compressor ¢ possivel determinar a quantidade de combustivel necessaria para atender essas
condi¢des. Também neste caso ¢ utilizado intensivamente o procedimento de Newton modificado
para a obtenciio dos pardmetros de operac@o. Sdo consideradas perdas térmicas e de pressdo nos
diversos componentes do sistema. Particularmente nos casos em que o gas utilizado como
combustivel nfo tem elevado poder calorifico, a vazfio limite no bocal da turbina a gis (ponto de
"choke") fornece um limite para a operagdo da cimara de combustdo, conduzindo algumas vezes
a situaches em que a temperatura na entrada. ¢ inferior ao limite maximo estabelecido para a
maquina quando opera com gas natural.
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Para a turbina geradora de gases o célculo € efetuado a partir das condi¢cGes limite
estabelecidas pela temperatura de entrada ou vazio de "choke", e obtidas a partir da rotina da
camara de combustdo (Cohen et al., 1987). A eficiéncia isentrépica deve ser fornecida, e se ndo
for disponivel € entéio calculada a partir dos dados de operagdio da turbina. As condicdes de saida
sdo obtidas também de modo iterativo, utilizando o procedimento de Newton modificado de
modo que a poténcia mecénica desenvolvida por essa turbina seja suficiente para o acionamento

do compressor de ar de combustio.

Deve ser feito aqui um destaque sobre a determinaciio da eficiéncia isoentrépica dos
compressores € das turbinas. Como foi escolhida uma turbina a gés similar a apresentada por
Consonni et al. (1998), foi realizado o mesmo procedimento de cileulo descrito por estes autores
em seu trabalho. Inicialmente foram levantadas as principais caracteristicas da turbina KWU
64.3a da Siemens operando com gés natural, conforme apresentado na tabela 5.1. O valores
apresentados por Consonni et al. (1998) e pelo fabricante (Gas Turbine World, 1996) foram
utilizados como parimetro para a determinagio da eficiéncia dos compressores e turbinas a partir
do modelo desenvolvido.

Tabela 5.1 - Caracteristicas da turbina KWU 64.3a da Siemens.

Caracteristicas Consonni et al. | Gas Turbine [Modelagem
World

(1998) (1996)
Razio de Pressfo 16,6 16,6 16,6
Vazio de ar (kg/s) 191,9 189,5 191,8
Vazio de gases (kg/s) 196,3 193,7 196,1
Vaziio de gés natural (kg/s) 4.4 4.2 (obs 1) 4.3
Temperatura de exaustio (°C) 563 565 580
Eficiéncia (%) 36.4 36,8 35,5
Poténcia (MW) ' 70,1 70 70,1
Temperatura de entrada na turbina a gas TIT (°C) 1280 — 1280
Perda de carga: combustor (%) o — 2
Perda de carga: Filtro (kPa) pa— — 1
Perda de carga: saida turbina a gds (kPa) — — 2
Eficiéncias
Compressor Baixa (%) —_— — 38
Compressor Alta (%) — — 88
Turbina de Alta (%) — — 91
Turbina de Baixa (%) —_— e 88

Obs 1: Poder calorifico mferior do gas natural 45 MJkg.
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A turbina KWU 64.3a ¢ uma turbina que possui cdmara de combustio do tipo anular com
24 queimadores hibridos, com baixa emissdo de NOx ¢ protegio em cerdmica na cémara de
combustiio. Possui compressor axial de 17 estdgios, 4 estigios de turbina a gés, as pas das
turbinas possuem protecdo térmica e sistema de resfriamento de patheta ndo divulgado pelo

fabricante.

A partir destes dados foram realizadas simulagSes utilizando gés natural como combustivel
para determinar a eficiéncia isoentropica dos compressores ¢ turbinas. Para utilizar a eficiéncia
isoentropica determinada utilizando gés pobre, foram dimensionadas condi¢des de vazdo de ar ¢
vazdes de produtos de combustfo que ficaram préximos da condi¢do de projeto da turbina
operando com gas natural. Na tabela 5.2, sio apresentados valores de eficiéncia isoentropica
usados por Berglin (1996) em seu trabalho, que considerou turbinas similares 8 KWU 64.3 da
Siemens. Verifica-se que os valores apresentados na modelagem tabela 5.1 estio proximos dos
apresentados por Berglin (1996).

Tabela 5.2 — Caracteristicas de turbinas a gas utilizadas por Berglin (1996).

Parametros Turbina | Turbina | Turbina | Turbina
1 2 3 4
Temperatura na entrada na turbina a gas (TIT) (°C) | 1075 1250 1400 1250
Razio de compressao 12 15 23 30
Ar de resfriamento total (%) 8.3 13 13 13
Eficiéncia politropica do compressor (%) 91 91 92 92
Eficiéncia isoentropica da 1°* Turbina (%) 88 89 89 89
Eficiéncia isoentropica da 2° Turbina (%) 88 89 89 39
Eficiéncia isoentropica da 3° Turbina (%) 88 89 89 89
Eficiéncia isoentropica da 4* Turbina (%) 88 89 89 89
Perda de carga no combastor (%) 2 2 2 2
Perda de carga na entrada do compressor (kPa) 1 1 1 1
Perda de carga na saida da turbina a gis (kPa) 2,7 2,7 2,7 2,7

Obs.: Turbing 1 - Siemens V34.2 ou General Electric EA; Turbina 2 - Siemens V64.3 ou GE 6001FA ou
Westinghouse 501F; Turbina 3 - Turbinas futuras Classe G; Turbina 4 - Turbinas Aero-derivativas

A temperatura de entrada na turbina a gas (TIT) foi outro pardmetro importante €
determinado em conjunto com a eficiéncia dos equipamentos. Ao trabalhar com gds pobre, foram
mantidas as eficiéncias dos equipamentos e a temperatura de saida dos gases de combustiio da
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turbina a gis idéntica & de quando a turbina opera com gis natural. A partir de algumas
simulag@es, foi possivel determinar a relagfio ar/combustivel e a quantidade de ar de resfriamento,
compativeis com a temperatura TIT que atende as necessidades da turbina.

Uma fragdio do ar comprimido ¢ utilizada para o resfriamento das palhetas da turbina
geradora de gases. Na modelagem efetuada assume-se que esse ar é misturado adiabaticamente 3
corrente de gases de combustiio, nfio afetando a produgfio de poténcia diretamente. Os gases de
combustdo ja misturados com esse ar de resfriamento sdo entdo conduzidos para a turbina de
poténcia. A producdo de poténcia é determinada em funcgio da eficiéncia isentrépica e da pressio
a saida da turbina. A rotina calcula também o estado termodinamico dos gases & saida da turbina,
que sdo normalmente conduzidos a uma caldeira de recuperagiio de calor (HRSG). Finalizando,
em urna das propostas de gaseificagiio, foi realizada uma extracdo de ar apods o compressor de alta
pressfo fornecendo ar necessdrio para o gaseificador com objetivo de verificar se esse tipo de
recurso aumenta ou ndo a eficiéncia da proposta. Deve ser destacado que os critérios descritos

anteriormente foram mantidos para este caso também.

A rotina correspondente a0 HRSG faz parte do conjunto relativo ao sistema de vapor que
inclui também a turbina de vapor, o condensador (se houver), o desaerador, e trocadores de calor.
A turbina de vapor ¢ modelada considerando sua eficiéncia isentrépica € o uso de vapor para o
desacrador ¢ pré-aquecimento de dgua de alimentagdo. Em todo o ciclo de vapor, as propriedades
do vapor ¢ da 4gua sdo sempre determinadas de modo automatico por meio das rotinas
incorporadas ao programa e ja citadas anteriormente.

Em alguns casos, hi diversas possibilidades de integracio térmica do processo, tendo em
vista um melhor aproveitamento das caracteristicas de cada sistema. Sendo assim, pode ser
conveniente considerar recuperadores e intercambiadores de calor em varios pontos dos sistemas
analisados. Isso € particularmente interessante no caso envolvendo gaseificacdio de licor negro.
Para o estudo de situagBes desse tipo foi incluida uma rotina para o balango de massa, de energia
e de conservago de espécies quimicas no gaseificador, lavador de gases, misturador, saturador,
bombas e nos recuperadores de calor. Para melhor compreens3o, na figura 5.1 esta representado o
fluxograma do programa.

88



Propriedades
Termodinami

N Procedure

7l Equipamento 1 l

[ 3

A

Equip o 1

Equipanento n _]

= Fim o Programa e

Figura 5.1 - Fluxograma de operagio do programa para simulagio das configuragdes.
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Os trocadores de calor sfio modelados utilizando o procedimento da efetividade, ¢ com
menos freqi€ncia a metodologia da diferenca média de temperatura corrigida. O processo de
calculo do programas efetuado para o sistema como um todo pode envolver numerosas iteragdes,
de modo a possibilitar a obtengfio de parimetros de operagio adequados para o caso estudado. As
subrotinas (“procedures”) referentes as propriedades termodindmicas podem ser utilizadas por
qualquer subrotima (“procedure™) de equipamento. A saida de resultados pode ser realizada na
tela do computador ou pode ser transferida para uma planilha Excel, onde é possivel trabalhar os
dados e elaborar grificos comparativos. A préxima fase do programa ¢ possibilitar a geracdo de
um banco de dados e a elaboragdio de graficos dentro do préprio programa desenvolvido em
Delphi. Ainda com relagdo a figura 5.1, destaca-se que a subrotina Gauss/Matriz contém o
conjunto de procedimentos responsdveis pela aplicacio do Método de EliminacSio de Gauss,
inversdo ¢ multiplicacio das matrizes de incidéncia (exergia), com o objetivo de obter os custos
exergéticos unitdrios de cada corrente, a eficiéncia exergética e a irreversibilidade dos

equipamentos existentes nas propostas analisadas.
5.3 Aplicaciio do modelo 2 anilise termodinimica dos ciclos

O sistema proposto foi modelado de tal forma a se obter as mesmas caracteristicas
operacionais apresentadas por Consonni et al. (1998). Para a andlise termodinamica foi admitido:
processo em regime permanente, desprezando as variacdes de encrgia cinética e de energia
potencial, condi¢bes de referéncia local: pressdo atmosférica de 101,325 kPa e temperatura de
15°C, sendo considerado para anilise exergética a temperatura de referéncia de 25°C.

Em todos os equipamentos foram determinadas as propriedades na entrada e saida de cada
um. As equagdes de balanco de massa (equagdo 5.1), primeira lei da termodinidmica (equacio
5.2), segunda lei da termodinimica (equagdio 5.3), andlise de exergia (equagfio 3.4), eficiéncia
global (equacio 2.1) e a eficiéncia térmica (equagfio 2.2), seguem a nomenclatura apresentada
por Moran e Shapiro (2002). Foi utilizada também a eficiciéncia racional definida por Kotas
(1995), equagdio 2.3, que representa a relagdo entre a exergia desejada ou exergia Util (product)
que o equipamento ou sistema deve fornecer, em relagio ao fluxo de exergia gasto (fuel) para

produzir a quantidade de exergia desejada no equipamento ou sisterna.
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As exergias fisicas (equagfio 5.5) ¢ quimicas de todas as substincias (equacdio 5.6) e das
misturas de gases (equagdo 5.7) foram determinadas conforme Kotas (1995). A exergia do licor
negro ¢ da biomassa (equagio 5.8) foram calculadas conforme Szargut et al. (1988). A equacdo
5.9 é a relagdo entre a exergia quimica e o poder calorifico inferior de um combustivel do tipo
madeira (Szargut et al, 1988). Outras propriedades termodinimicas do licor negro foram
desenvolvidas a partir do trabalho elaborado por Assumpgéo et al. (1983).

e, =(h—R)-Ty(s~5,) (5.5)
e = ,€q0 ‘*‘wéro(ykl.l”) (-6)
;q,m = ZJ’:‘E?,O '*“EZ,(.VJ' ]Byi) 57

€g.comp = (PCI+hvavaap) +( a5 PCS)ZS qmmszcms +eq,§guazégm (5‘8)

1,0412+0.21 -~ 0,24 1+0,78

Ze )] (5.9

Com relagdo 3 simulagfio do gaseificador foram realizados balangos de massa e energia,
admitindo que o gaseificador opera no equilibrio quimico (Berglin, 1996). Nas simulagbes foram
utilizados os valores apresentados por Consonni et al. (1998), e que estfio transcritos na tabela5.3.

= - 0,3035(201 /7c)
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Tabela 5.3 - Composigdo dos gases ¢ do material fundido (Consonni et al., 1998).

Reator BLGCC BLGCC BLGCC BLGCC
Ar baixa pressdo | Ar alta pressio | O, Alta Pressiio | O, Alta Pressiio

Temperatura do reator (°C) 700 950 1000 1400
Pressdo do reator (kPa) 200 2500 2500 2500
Relacdo ar/licor seco 1,67 1,91 —— —
Relacio Ou/licor seco —_— R 0,471 0,580
Temperatura do oxidante (°C) 268 390 135 135
Composigio dos gases
Relacdo gas/licor negro 2,543 2,784 1,344 1,477
CH: (mol %) 0,908 2,324 2,151 2,191
CO 11,619 10,532 23,059 21,894
CO» 12,424 11,480 18,622 20,761
H 19,083 10,307 22,371 12,503
H,O 13,005 17,585 31,522 40,927
H.S 0,637 0,594 1,081 0,264
N, 42,322 41,179 1,193 1,455
Material fundido/licor negro 0,463 0,461 0.460 0,436
Nap;SO; (% em peso) 0,000 0,004 0,002 0,118
Na,CO; 81,873 79,945 79,525 62,206
Na,S 7,668 8,005 7,901 17,398
NaOH 0,084 1,606 2,119 9,222
K2COs 9,578 9,630 9,645 10,063
K>S0, 0,000 0,005 0,002 0,138
C 0,801 0,805 0,806 0,850
Poder calorifico inferior (ki/kg) 3771 3002 6663 4687

A caldeira de biomassa e o HRSG foram dimensionadas para suprir a turbina a vapor na
temperatura de 590°C e pressio de 9 MPa, e os equipamentos de transferéncia de calor foram
dimensionados a partir do critério da diferenca de temperatura minima entre as correntes ou, em
alguns casos, a partir do método da efetividade. Na tabela 5.4 sdo apresentados os principais
parametros utilizados na simulagio da caldeira de biomassa, do HRSG e dos trocadores de calor
existentes nas propostas. O valor de “pinch” e “approach” foram obtidos a partir de Ganapathy
(1991), que recomenda os valores descritos na tabela para equipamentos que trabalham com
temperatura de entrada dos gases inferior 3 #50°C e utilizaggio de tubos aletados.
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Tabela 5.4 - Pardmetros utilizados na simulag8o do HRSG, Caldeira de Biomassa e trocadores.

Equipamento HRSG Caldeirade | Trocadorde | Trocador de
Biomassa Calor Calor
(Gas/Gas) | (Gas/Liguido)
Pinch Point (°C) 10 el D .
Approach (°C) 25 — e e
Perda de carga (lado dos gases) 2% 2% 2% 2%
Perda de calor (externo) 1% 1% 0 0
Delta de temperatura min. (°C) — — 25 10
Eficiéncia de 1? Lei (PCI) —— 46% 0 0
Delta de temperatura min. (°C) - —— 25 10

O HRSG foi modelado considerande somente um nivel de pressfio no economizador,
evaporador ¢ superaquecedor. Com o "pinch” ¢ a temperatura de saturagfio determinou-se a
temperatura de saida dos gases do evaporador. Com o “approach” e a temperatura de saturagéo
foi determinada a temperatura de entrada da dgua no evaporador. Com as temperaturas
determinadas mais a temperatura ¢ a pressfio do vapor na saida do HRSG e a temperatura ¢ a
pressfio de entrada dos gases de combustfo na entrada do HRSG, foi determinado o fluxo de
vapor gerado pelo equipamento. Foi também considerada no céiculo a descarga de fundo e de

superficie para manter a qualidade da 4gua na caldeira.

No balango de energia do evaporador foi considerada uma quantidade de calor adicional,
nas propostas de gaseificagio BLGCC com ar atmosférice e oxigénio, devido a vaporizagio de
parte da dgua que escoa no HRSG no trocador de calor "evaporador de alta presso”, aumentando
a geracdo de vapor. Na proposta de BLGCC com ar pressurizado parte do vapor produzido no
HRSG foi utilizado para aguecer o gas combustivel da turbina, diminuindo a quantidade vapor
disponivel para a turbina a vapor. Determinada a quantidade de vapor, conforme efetnado no
processo anterior, realiza-se um balango de energia e de massa no economizador, tendo como
parimetros as condi¢des de entrada e saida da 4gua, a condigo de entrada dos gases e o limite de
temperatura minima de saida dos gases do economizador. Foi determinada a vazio de agua que
este equipamento poderia comportar, a partir de um processe iterativo e atendendo a todos os
limites impostos. Na figura 5.2 estd representado o diagrama de temperatura ao longo do HRSG,
e as equagdes 5.10 e 5.11 representam os balangos de massa e de energia envolvidos neste

equipamento.
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Figura 5.2 - Distribuicio de temperatura no interior do HRSG.
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A caldeira de biomassa deve ser dimensionada com uma cimara de combustio adequada
para operag8o com combustivel com elevado teor de umidade. Foi admitido que a caldeira é
adiabatica, foi considerada também a necessidade da descarga de fundo e de superficie de forma

similar ac HRSG, ¢ nos produtos de combustiic nfo foi considerada a presenga de mondxido de
carbono.
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O sistema de limpeza com lavador de gés tipo “Scrubber” opera com uma mistura de agua e
licor verde que vem do gaseificador, mas as propriedades utilizadas na simulagéo deste sistema
foram as da 4gua pura. Optou-se por esta soluciio pela facilidade de trabalhar com as
propriedades termodinimicas da 4gua, ao invés da mistura licor verde, e também porque o
objetivo ¢ estudar a utilizagio da gaseificagfio de licor negro com ciclos combinados, € nfo os
problemas externos ao ciclo BLGCC. Foi admitido absorgdo total do hidrossulfito (H.S),
mantendo a relagdo de 2 moles de CO, para cada mol de H,S (Consonni et al., 1998). A perda de
carga deste equipamento ¢ de 2% ¢ o delta de temperatura minimo € de 10°C.

A turbina a gés foi considerada trabalhando pa carga nominal, cabendo & turbina a vapor
variar a carga para atender a demanda de vapor da empresa. Parte da energia elétrica produzida
foi utilizada para atender os consumos internos da planta de poténcia e o restante para suprir o
processo de produclio de papel e celulose. Em caso de excedente de energia elétrica, o mesmo

poderia ser encaminhado para a concessiondria de energia elétrica.

Para verificar a influéncia de cada um dos componentes da turbina a gés na planta, ela foi
subdividida em nove componentes: compressor de ar de baixa pressdo, resfriador intermedidrio,
compressor de ar de alta pressfio, divisor de corrente de ar de baixa pressdo ¢ de alta presséo para
resfriamento das palhetas das turbinas, cAmara de combustdo, misturadores de ar e gas de
combustio, turbina para acionamento dos compressores de alta ¢ de baixa pressdo e turbina de
poténcia, como pode ser visto na figura 5.3.

Optou-se por incluir um misturador de ar de resfriamento na entrada das turbinas para
simular o efeito do resfriamento do bocal e das pas da turbina de forma a ndo influenciar na
poténcia produzida pela turbina. A partir da temperatura de projeto na entrada da turbina (TIT) e
da quantidade de combustivel disponivel para a queima, foi deferminada a quantidade de ar
requerido para o processo de combustio, como descrito anteriormente, ¢ o restante do ar (entre
18 a 22% do total de ar do compressor) foi utilizado no resfriamento dos bocais e palhetas.
Larson et al. {(1998) e Connsoni et al. {(1998) também simulam a turbina a gis misturando o ar de
resfriamento com os gases de combustiio na entrada da turbina.
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Figura 5.3 - Fluxograma das correntes e dos componentes que compdem a turbina a gas.

O processo de combustéio ¢ realizado com a quantidade de ar suficiente para que a
temperatura dos gases na saida da cimara de combustﬁolsejamais alta que a temperatura TIT,
havendo a necessidade da mistura dos gases com o ar de resfriamento, diminuindo a temperatura
dos gases na entrada da turbina. Esse tipo de técnica necessita de um processo iterativo até se
obter a melhor relagdo ar-combustivel, para se obter a temperatura desejada. O que merece um
estudo mais aprofundado € a influéncia da variagiio da quantidade de ar injetado na cimara de
combustdo, mas para isso haveria necessidade de se obter maiores informacdes sobre o tipo de

cémara, geometria, entre outras informagdes nfio disponiveis.

A caldeira de recuperagiio "Tomlinson" foi simulada conforme Bonomi et al (1985). A
caldeira de recuperagdo foi considerada como uma cimara de combustio que trabalha com
combustivel com 75% de sélidos, admitindo que a caldeira é adiabatica, considerando também a
necessidade da descarga de fundo e de superficie de forma similar a0 HRSG. Nos produtos de
combustdo nio foi admitida a presenga de monéxido de carbono ou de hidréxido de enxofte.

A turbina a vapor foi calculada a partir do critério da eficiéncia isoentrpica, na mesma
logica utilizada na turbina a gis. Baseado nas considera¢Bes anteriores, na tabela 5.5 sio
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apresentados os pardmetros utilizados para modelar a turbina a gis, turbina a vapor,

compressores, ventiladores e bombas.

Tabela 5.5 - Parimetros utilizados para modelar a turbina a gas, turbina a vapor, ventilador ¢
bombas.

Equipamentos Parimetro Valor
Compressor de baixa pressio da turbina a gis | Efici€ncia isoentrépica (%) 88
Compressor de alta pressiio da turbina a gas Eficiéncia isoentropica (%) 88
Raziio de pressdo 17:1
Turbina a gas (Alta) Eficiéncia isoentropica (%o) 88
Turbina a gas (Baixa) Eficiéncia isoentropica (%) 91
Eficiéncia mecénica da turbina a gas (%) 99
Ar de resfriamento para a turbina % do fluxo de massa 13
Temperatura de entrada na turbina a gas (TIT) °C 1280
Perda de carga no filtro de admissfio de ar kPa 1
Turbina a vapor de alta pressio Eficiéncia isoentropica (%) 87
Turbina a vapor de baixa pressdo Eficiéncia isoentropica (%) 85
Eficiéncia mecénica da turbina a vapor (%) 99
Gerador de energia Eficiéncia (%) 99
Compressor de gas Eficiéncia isoentropica (%) 88
Razdo de pressio 11,4
Ventiladores Eficiéncia (%) 70
Bombas Eficiéncia (%) 60
Compressor de ar Eficiéncia (%) 60

Com o objetivo de validar o programa realizado foi realizada simulagéio da configuragio
BLGCC com ar atmosférico e temperatura de gaseificacio de 700°C utilizando os pardmetros de
entrada apresentados por Consonni et al. (1998), conforme apresentado na tabela 5.6. A descrigio

da modelagem e a estrutura dos programas realizados para simular as configuragbes analisadas
podem ser encontradas no apéndice D.
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Tabela 5.6 - Tabela elaborada para comparagio dos resultados apresentados por Consonni et al.
(1998) e os obtidos no programa elaborado neste trabalho.

Consonni et al. | Modelo
{1998)
Consumo de energia ¢ producio da planta de papel e celulose
Producio de celulose base seca (t/dia) 1098 1098
'Vapor de extracfio na turbina a vapor (%) 33 33
Biomassa utilizada (GJ/admt) 14 i4
Consumo especifico de vapor (GJ/admt) 11 11
{Consumo especifico de energia elétrica (kW/admit) 660 660
Calor total requerido pelo processo (GJ/dia) 139.792 139.792
[Calor por unidade de celulose requerido pelo processo (GJ/admt) 11 11
Trabalho total requerido pelo processo (MW) 30,0 30,2
Trabalho por umdade de celulose (kWh/admt) 655 660
Consumo de combustivel
Relaco licor negro/celulose 1,74 1,74
Consumo de licor negro - base seca (kg/s) 22 22
Consumo de licor negro (PCS) MW 318 318
Relacio Biomassa/Celulose 0,7 0,7
Consumo de biomassa (t/dia) 14 14
Energia produzida na configuracfo analisada

Poténcia gerada pela turbina a vapor (MW) 499 48,6
Poténcia fornecida pelo gerador da turbina a gis (MW) 86,8 81,9
Poténcia para equipamentos auxiliares (MW) 22,0 23,5
Poténcia Liquida produzida (MW) 114,7 106,3
Poténcia liquida por tonelada de celulose (kWh/admt) 1851 1664
Poténcia produzido que pode ser vendida (MW) 85 76
Calor total produzido pela planta de BLGCC (GJ/dia) 207146 199207
Quantidade de Calor disponivel para venda (GJ/dia) 67354 59416
Quantidade de calor produzido por tonelada de celulose (Gl/admt) 16,6 15,8
Eficiéncia: Primeira Lei (base PCS) (Poténcia Liquida + Calor) (%) 65 62
Eficiéncia: Primeira Lei (base PCI) (Poténcia Liquida + Calor) (%) 77 73
Relagdo: Eletricidade/vapor 0,55 0,53

Deve ser destacado que os pardmetros de projeto dos equipamentos nfio foram fornecidos
no texto de Consonni et al. (1998) e, assim, tais pardmetros foram obtidos a partir do balango de
massa € energia em acordo com as propriedades, descarga, temperatura e pressdo, na entrada e
saida de cada equipamento fornecidas no referido texto. Os resultados obtidos no programa
apresentaram desvio entre de 3 a 7% se comparado com Consonni et al. (1998). Tal desvio pode

ser atribuido aos parimetros citados no paragrafo anterior.
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5.4 Analise termoeconémica

Conforme Guarinello et al. (1998), uma analise termoecondmica completa consiste de uma
andlise exergética detalbada através da determinacio dos custos exergéticos, uma analise
econdmica de cada um dos subsistemas considerados e uma avalia¢io exergoecondmica de cada
um dos subsistemas. A identificacio do custo exergético (Ex¥)'® ¢ importante para a analise
termoeconOmica, sendo este 0 caminho para quantificar as irreversibilidades dos subsistemas e
determinar 0 quanto estas irreversibilidades vdo refletir na composi¢io global dos fluxos. O
método de determinacBio dos custos exergéticos unitarios tem como caracteristica adicionar a
irreversibilidade do componente aos fluxos que passam por ele. Logo, quanto mais equipamentos
existam na planta, mais irreversibilidades serdo atribuidas aos fluxos.

Lozano e Valero (1993) definem o custo exergético unitario (k) como uma forma de
identificar a quantidade de exergia necesséria na forma de insumo para obter uma unidade de
exergia de certo produto, esta € uma outra forma de caracterizar a eficiéncia de conversdo (7),
como pode ser visto na equaggo 5.12.

_ Ex’ _ custoexergético 1 (5.12)
Ex exergia n

k

Conforme Guarinello (1997) a determinagiio do custo exergético visa determinar as
equagdes de balango referentes a cada equipamento, além de determinar o custo exergético
através da matriz de incidéncia (A) e do vetor valorizacfio exergética externa {Y*), expresso pela
equacdo 5.13.

AxEx =Y (5.13)

Ainda conforme Guarinelo (1997), a matriz de incidéncia A é composta de trés
submatrizes: sendo App, a sub-matriz que representa as entradas e saidas dos subsistemas
(equipamentos); o, a sub-matriz que representa as entradas no sistema; ¢ oy, a sub-matriz que
representa as bifurcagdes. O vetor de valorizagfio exergética externa Y*, é composto de trés sub-

1% Custo Exergético (Ex*): é a quantidade de exergia necesséria para se obter um determinado produto final.
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vetores: 0 primeiro sub-vetor ¢ composto de componentes nulos, que representam a propriedade
conservativa dos balancos dos custos exergéticos; V* é o sub-vetor que representa os fluxos
exergéticos que possuem valor externo, tanto os fluxos que saem do sistema como aqueles que
entram; € w, € o sub-vetor de valores, composto também de componentes nulos, que satisfazem
as equagdes de bifurcagbes. A representacio simbélica do que foi exposto pode ser observado na
equacgéio 5.14.

App 0 (5.14)
a, ix [Ex’]*-—-— )
a, w

Como existem vérios equipamentos similares entre as propostas, existem vérias equacdes
de custo exergético similares, e como a construgio da matriz de incidéncia e do vetor fluxo sio
similares, optou-se por apresentar a formulagfio completa da proposta de gaseificacio de licor
negro com ar a baixa pressio, e as equagdes de fluxo apenas dos equipamentos especificos das
outras propostas. Para a determinacdo do custo exergético de todos os fluxos, foi necessério
resolver um sistema de equagdes de 76 equagBes para o sistema BLGCC com ar atmosférico; 74
equagdes para o sistema BLGCC com ar pressurizado; 76 equagBes para o sistema BLGCC com
oxigénio pressurizado; e 39 equaces para o sistema com caldeira de recuperagio e ciclo Rankine
(sistema tradicional). Inicialmente, sdo definidos os insumos (“fuel”) e produtos (“product™) de
cada um dos equipamentos considerados na configuragdio de gaseificagdio de licor Negro com ar a
baixa pressdo e temperatura de 700°C, conforme pode ser visto na tabela 5.7.
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Tabela 5.7 - Insumos e produtos para cada um dos componentes da configuracio BLGCC com ar

atmosférico.
Compeonente Insumo Produto
1 |Compressor de baixa da turbina Ex67 Ex2-Exl
2 | Compressor de alta da turbina Ex68 Ex5+Ex4-Ex3
3 | Céimara de combustio Ex5+Ex8 Ex9
4 |Turbina de alta Ex10-Exl1 Ex67+Ex68
5 {Misturador na entrada da turbina de Ex9+Ex6 Ex10
alta
6 | Turbina de baixa Ex12-Ex14 Ex13
7 | Misturador na entrada da turbina de Ex11+Ex7 Exi2
baixa
8 |HRSG Ex14+Ex18-Ex17-Ex15 Ex19-Ex16
9 | Turbina a vapor Ex19+Ex20-Ex21-Ex25 Ex24
10 | Misturador - vapor de média presséo Ex21+Ex23 Ex22
11 |Misturador - vapor de baixa pressio Ex25+Ex26+Ex66 Ex27
12 | Caldeira de biomassa Ex28+Ex29-Ex31 Ex30 -Ex20
13 | Ventilador de gases da caldeira de Ex64 Ex65-Ex31
biomassa
14 | Aquecedor de ar da cald. de biomassa Ex15-Ex13 Ex29-Ex32
15 | Ventilador de ar da cald. de biomassa Ex70 Ex32-Ex56
16 |Compressor com “intercooler” Ex55+Ex63 Ex38-Ex53
17 | Trocador de calor gas-solido Ex36 Ex8-Ex38
18 | Condensador Ex51 Ex53
19 {*“Scrubber” Ex47 Ex49
20 |Divisor de condensado Ex61 Ex44+Ex46
21 | Aquecedor de dgua Ex45+Ex47 Ex60-Ex46
22 | Evaporador de baixa presséo Ex43+Ex45 Ex26-Ex44
23 | Bomba de dgua para a caldeira Ex71 Ex62-Ex60
24 |Divisor de agua para as caldeiras Ex62 Ex30-Ex16
25 | Compressor de ar do gaseificador Ex59 Ex41-Ex42
26 | Aquecedor de ar do gaseificador Ex40-Ex43 Ex35-Ex41
27 |Evaporador de alta pressio Ex39+Ex40 Ex18-Ex17
28 | Gaseificador Ex34+Ex35 Ex36+Ex39
29 | Gerador elétrico da turbina a gis Ex13 Ex72
30 | Divisor de poténcia elétrica Ex72 ExX59+EX63+Ex64-+
Ex70+ Ex71+Ex73
31 | Gerador elétrico da turbina a vapor Ex24 Ex74
32 {“Intercooler” entre 0s compressores Ex2 Ex3
33 |Divisor de ar de resfriamento Ex3 Ex4+Ex7
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Apos a defini¢ho do insumo e do produto de cada equipamento, sdo apresentadas a seguir
as equagbes de custo exergético de cada um dos 33 equipamentos, jungdes e divisdes que
compSem a proposta BLGCC com ar atmosférico. Os indices indicados pas equagdes fazem
referéncia aos fluxos indicados na figura 4.5 (sistema BLGCC com ar atmosfé€rico) e na figura
5.3 (fluxograma das correntes e componentes que compdem a turbina a gas).

Gaseificador

Ex, +Ex;;=Fx,, (5.15)
Compressor de baixa pressio da turbina a gis

Ex; +Ex,=EXx, (5.16)

Compressor de alta pressfo da turbina a gis

Ex, +Exg=Fx, + Fx, (5.17)
Camara de combustio

Ex; +Ex,=Fx, (5.18)
Turbina de alta pressio

Exy, +Ex) =Ex,, + Ex,, (5.19

Misturador na =ntrada da turbina de alta pressio

Exg +Ex;=Ex, (5.20)
Turbina de baixa pressio

Ex;z ”Ex;“Exl; (5.21)
Misturador na entrada da turbina de baixa pressdo

Ex; +Ex;=Ex;, (5.22)
Caldeira de recuperaciio (HRSG)
(Exiy + Exig)—(Exy, + Exys)=(Exyy ~Exyg) (5.23)
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Turbina a vapor
Exyy +Exyy = Ex, + Ex,s + Ex,,
Misturador de vapor de média pressio
Ex,, +Ex,,= Ex,,
Misturador de vapor de baixa presséo
Ex +Exy + Exg= Ex,
Caldeira de biomassa
(B +Exy + By - (B, 4, )= By
Ventilador de gases da caldeira de biomassa
Ex,, = B~ E%)

Aquecedor de ar da caldeira de biomassa

*

By~ Exly = Exy ~ Ex,
Ventilador de ar da caldeira de biomassa

Ex, = Ex,, — Exg

Compressor do gas combustivel com “intercooler”

(Exg, ~ Exss) + Exgy — Exgg = Exvzg — B
Trocador de calor gas combustivel — “smelt”

(B — Exy) = (B, - E,)
Condensador

(B, ~ By ) B, = (s~ Ex )
“Scrubber”

(B ~ el )= (x, - By )
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(5.30)
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Divisor de condensado para o HRSG e para a caldeira de biomassa
Exgy = Ex,, + Bx,g

Aquecedor da dgua de alimentacdo do HRSG e da caldeira de biomassa
Exly - Exj, = (Exg, — Exi, )- B,

Evaporador de baixa pressio
Exis “'Ex.:s = Ex;(, *Exia

Bomba de 4gua para aliméntax;ﬁc do HRSG e da caldeira de biomassa
Ex;, = Exg ~ Exg

Divisor de dgua pressurizada para o HRSG e da caldeira de biomassa
Exg = Ex + Exy,

Compressor de ar para ¢ gaseificador
Exy = Ex; ~Ex,

Pré-aquecedor de ar do gaseificador
Exy — Exs = Ex;s ~ Exyy

Evaporador de alta pressiio
Exy — Exjy = Exyg ~ Ex;;

Gerador elétrico da turbina a gas
Ex;f. = Ex.;

Divisor de poténcia ap6s o gerador elétrico da turbina a gas
Ex;, = Exgy + Exy + Ex, + Exyy + Ex,, + Ex),

“Intercooler” entre o compressor de baixa e alta pressiio da turbina a gas

Ex, = Ex;
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Divisor de ar apds o compressor de alta pressdo da turbina a gas
Ex, = Ex. + Ex, (5.46)

As demais equagdes foram obtidas a partir do critério de distribuigiio de custos, como pode
ser Vistor a seguir. Os insumos externos ao ciclo tém custo exergético unitario, de acordo com a
equagdo 5.47. Os fluxos com custo exergético unitario séo: fluxo 1 - entrada de ar no compressor
da turbina a gas; fluxo 23 - dgua de resfriamento do misturador de média pressdo; fluxo 66 -
dgua de resfriamento do misturador de baixa pressio; fluxo 34 - entrada de licor negro no
gaseificador; fluxo 42 - entrada de ar no compressor de ar do gaseificador; fluxo 51 - entrada de
4gua de resfriamento no resfriador de gas; fluxo 55 - entrada de igua de resfriamento no
intercooler do compressor de gas combustivel; fluxo 56 - entrada de ar no ventilador da caldeira
de biomassa; fluxo 61 - retorno de condensado ou entrada de 4gua no sistema BLGCC; fluxo 28 -
entrada de biomassa na caldeira; e fluxo 75 - entrada de fluido no lavador de gases ("scrubber”).

k=1 (5.47)

A todas as perdas foi atribuido custo exergético nulo, conforme descrito pela equagio 5.48,
de acordo com a metodologia descrita por Lozano e Valero (1993). Os fluxos com custo
exergético nulo sdo: fluxo 69 - purga do HRSG; fluxo 57 - purga da caldeira de biomassa; fluxo
54 - saida da agua de resfriamento do compressor de gas; fluxo 58 - 4gua retirada do gas
combustivel no “intercooler” do compressor de gas; fluxo 37 - saida do material fundido
(“smelt”) do trocador de calor gés-sélido; fluxo 50 - saida da 4gua de resfriamento do
condensador; fluxo 52 - 4gua retirada do gas combustivel no condensador; fluxo 48 - descarga de
fundo no lavador de gas ("scrubber™).

k=0 (5.48)

Correntes de mesmo tipo tém o mesmo custo exergético unitario, como pode ser visto por
meio do conjunto de equagdes a seguir.

ky =k, (5.49)

k, =k, (5.50)
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k =k, (5.51)

k, =k, (5.52)
ko =k (5.53)
kg =k, (5.54)
ky = kg (5.55)
koo = ke (5.56)
ke, = ke (5.57)
kg =k (5.58)
ky =k (5.59)
=k (5.60)

Em um sub-sistema o custo exergético unitdrio dos fluxos de saida deve ser igual ao de

entrada, conforme a "regra dos insumos" apresentada por Lozano e Valero (1993),

Ky =k (5.61)
ky =k (5.62)
ko =k, (5.63)
ke =k (5.64)
ko =ks, (5.65)
(Bxy +Exig) (5.66)

(Exy, +Ex)g) ¢

(Bxy, +Exig) (5.67)
(Exl4 + Exls ) v
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(Bxy + Exy) (5.68)
(Exy +Exs)

Para os equipamentos que possuem mais de um insumo na formacio do seu produto, o

custos exergéticos dos fluxos de saida foram considerados iguais aos dos fluxos de entrada:

(Expy + Exy) -k (5.69)
(Exyo + Exy) z
By + Exy) _ (5.70)
(Ex + Exy)

A tGltima equagdo para soluc@io do sistema de equagdes foi obtida a partir da "regra dos
produtos”, que considera que em um sub-sistema com mais de uma corrente de produtos, o custo

exergético unitario ¢ igual para todas as correntes.

kyy = ks (5.71)

As definigdes adotadas seguem a metodologia proposta por Lozano e Valero (1993). Vale
destacar que, quanto mais detalhada for a andlise exergética torna-se mais ficil identificar as
irreversibilidades associadas a cada um dos equipamentos ou subsistemas considerados, ¢ como a
exergia estd sendo utilizada por esse equipamento. Essa metodologia pode ser utilizada como
instrumento de sele¢do de equipamentos e de sistemas de geracdo de energia.

Com relagiio aos equipamentos especificos de cada uma das propostas destacam-se os
equipamentos da proposta BLGCC com ar pressurizado: gaseificador; sistema de evaporador de
baixa pressdo; aquecedor de 4gua; trocadores de calor de aquecimento; e resfriamento do ar do
gaseificador.

ks =k (5.72)
ko =g (5.73)
ko =Ko (5.74)
ko =k (5.75)

107



il

Ko (5.76)

It

kn
ki =kp (.77

Na tabela 5.8, s#o apresentados os insumos ¢ produtos de cada uma dos equipamentos da

proposta de gaseificacéo de licor negro com ar pressurizado.

Os equipamentos especificos da proposta BLGCC com oxigénio pressurizado: gaseificador,
planta de produgdo de oxigénio, saturador e tanque de “flash™.

ks = ks (5.78)
ki =k (5.79)
ky =k, (5.80)
ky = ks (5.81)
by = oo (5.82)
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Tabela 5.8 - Insumos e produtos para cada um dos componentes da configuragio BLGCC ar

pressurizado.
Componente Insamo Produto

1 | Compressor de baixa da turbina Ex67 Ex2-Ex1

2 | Compressor de alta da turbina Ex68 Ex46+ExS+Ex4-
' Ex3

3 | Camara de combustio Ex5+Ex8 Ex9

4 | Turbina de alta Ex10-ExI1 Ex67+Ex68

5 | Misturador na entrada da turbina de alta Ex9+Ex6 Ex10

6 | Turbina de baixa Ex12-Ex14 Ex13

7 |Misturador na entrada da turbina de baixa Ex11+Ex7 Ex12

8 |HRSG Ex14+Ex18-Ex17-Ex15 Ex19-Ex16

9 | Turbina a vapor Ex19+Ex20-Ex21-Ex25 Ex24

10 | Misturador - vapor de média pressio Ex214Ex23 Ex22

11 | Misturador - vapor de baixa pressdo Ex25+Ex26+Ex66 Ex27

12 | Caldeira de biomassa Ex28+Ex29-Ex31 Ex30 -Ex20

13 1 Ventilador de gases da cald. de biomassa Ex64 Ex65-Ex31

14 | Pré-aquecedor de ar da cald. de biomassa Ex15-Ex13 Ex29-Ex32

15 | Ventilador de ar da cald. de biomassa Ex63 Ex32-Ex56

16 | Misturador de condensado Ex71+Ex40+Ex43 53

17 | Aquecedor da dgua de entrada no gaseific. Ex36-37 Ex38-Ex51

18 { Bomba de dgua do condensado Ex70 Ex51-Ex53

19 | “Scrubber” Ex47 Ex49

20 | Aquecedor de agua Ex61 Ex44+Ex46

21 | Evaporador de baixa pressio Ex45+Ex47 Ex60+Ex44-Ex61

22 | Bomba de dgua para a caldeira Ex58 Ex62-Ex60

23 { Divisor de agua para caldeiras Ex62 Ex30+Ex16

24 | Compressor de ar do gaseificador Ex59 Ex41-Ex42

25 | Aquecedor de ar do gaseificador Ex46-Ex72 Ex35-Ex41

26 | Trocador de calor “Syngas™ Ex17-Ex18 Ex8-Ex49

27 | Gaseificador Ex34+Ex35+Ex38 Ex39+Ex16

28 | Gerador elétrico da turbina a gas Ex13 Ex55

29 | Divisor de poténcia elétrica Ex55 Ex704+Ex64+Ex63

Ex58+Ex59

30 | Gerador elétrico da turbina a vapor Ex24 Ex52

31 | "Intercooler” da turbina a gas Ex2 : Ex3

32 | Divisor de ar de resfriamento Ex3 Ex4+Ex7

33 | Resfriador de ar do gaseificador Ex74-Ex73 Ex42-Ex72

Na tabela 5.9 sfio apresentados os insumos e produtos de cada um dos equipamentos da
proposta de gaseificacio de licor negro com oxigénio pressurizado.
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Tabela 5.9 - Insumos e produtos para cada um dos componentes da configuracio BLGCC

oxigénio pressurizado.

Componente Insamo Produto
1 | Compressor de baixa da turbina Ex67 Ex2-ExI
2 | Compressor de aita da turbina Ex68 Ex5+Ex4-Ex3
3 | Cémara de combustio ExS+Ex8 Ex9
4 | Turbina de alta Ex10-Ex11 Ex67+Ex68
S {Misturador na entrada da turbina de alta Ex9+Ex6 Ex10
6 | Turbina de baixa Ex12-Ex14 Ex13
7 {Misturador na entrada da turbina de baixa Ex11+Ex7 Ex12
8 {HRSG Ex14+Ex18-Ex17-Ex15 Ex19-Ex16
9 | Turbina a vapor Ex9+Ex20-Ex21-Ex25 Ex24
10 | Misturador de vapor de média pressio Ex21+Ex23 Ex22
11 | Misturador de vapor de baixa pressio Ex25+Ex26+Ex59 Ex27
12 | Caldeira de biomassa Ex28+Ex29-Ex31 Ex30 -Ex20
13 | Ventilador de gases da cald. de biomassa Ex72 Ex53-Ex31
14 | Aquecedor de ar da caldeira de biomassa Ex15-Ex13 Ex29-Ex32
15 | Ventilador de ar da caldeira de biomassa Ex71 Ex32-Ex56
16 | Misturador de condensado do gaseific. Ex39+Ex51 Ex52
17 | Aquecedor da dgua de entrada no gaseific. Ex36-Ex37 Ex38-Ex52
18 | Bomba do misturador do gaseificador Ex75 Ex54-Ex55
19 | “Scrubber” Ex47 Ex49
20 | Divisor de ar de resfriamento Ex4 Ex6+Ex7
21 | Aquecedor de 4gua Ex39-Ex47 Ex51+Ex40-Ex44
22 | Bomba de dgua para a caldeira Ex65 Ex62-Ex60
23 | Divisor de 4gua para caldeiras Ex62 Ex30+Ex16
24 | Saturador Ex49+Ex40 Ex8+Ex41
25 | Tanque “flash” Ex41 Ex26-Ex64
26 { Divisor de dgua apds o tanque “flash” Ex64 Ex42+Ex60
27 | Bomba de 4gua do tanque “flash” Ex69 Ex43-Ex42
28 | Gaseificador Ex34+Ex35+38 Ex36+Ex39
29 | Gerador elétrico da turbina a gis Ex13 Ex76
30 | Divisor de poténcia elétrica Ex76 Ex66+Ex75+Ex70+

Ex69+Ex65+
Ex71+Ex73+Ex72

31 | Gerador elétrico da turbina a vapor Ex24 Ex74
32 | Misturador de condensado Ex43+Ex63 Ex44
33 | Bomba de condensado da fabrica Ex70 Ex63+Ex69
34 | Planta de producio de oxigénio Ex66+Ex45 Ex35
35 | Resfriador entre os compressores Ex2 Ex3
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Finalizando, apresenta-se a seguir os equipamentos especificos do sistema atual de geragdo
utilizando a caldeira de recuperagiio "Tomlison" e ciclo de turbina a vapor: caldeira de
recuperacdo "Tomlison".

k, =k (5.83)

(Bxy; + Exi+Exy) o (5.84)
(Bxsy+ Exy + Exyy)

Na tabela 5.10, sfo apresentados os insumos ¢ produtos de cada um dos equipamentos da

configuracio atual de geragdio (Caldeira de recuperagdo e ciclo Rankine).

Tabela 5.10 - Insumos e produtos para cada um dos componentes da configuraco com Caldeira

de Recuperagdo e Ciclo Rankine.

Componente Insumo Produto
1 | Ventilador de ar da caldeira de recuperacio Ex13 Ex2-Ex1
2 | Aquecedor de ar da caldeira de recuperacdo Ex4-Ex3 Ex3-Ex2
3 | Caldeira de recuperacio Ex33+Ex24+Ex3-Ex4 Ex22-Ex20
4 1Vilvula Redutora de pressiio do soprador de Ex38 Ex24

fuligem
5 | Ventilador de gis da caldeira de Ex14 Ex6-Ex5
recuperacio
6 | Ventilador de ar da caldeira de biomassa Exi5 Ex8-Ex7
7 | Aquecedor de ar da caldeira de biomassa Ex10-Exl1 Ex9-Ex8
8 | Caldeira de biomassa Ex34+Ex9-Ex10 Ex23-Ex21
9 | Ventilador de gas da caldeira de biomassa Exi6 Ex12-Ex11
10 | Turbina a vapor Ex22+Ex23-Ex25- Ex35
Ex28
11 | Misturador de vapor de média pressfio Ex25+Ex26 Ex27
12 | Misturador de vapor de baixa pressdo Ex28+Ex29 Ex30
13 | Bomba das caldeiras Ex17 Ex19-Ex18
14 | Divisor de condensado Ex19 Ex21+Ex20
15 | Gerador elétrico da turbina a vapor Ex35 Ex36
16 | Divisor de poténcia elétrica Ex36 Ex13+Ex14+Ex15+
Ex16+Ex17+
Ex37
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Capitulo 6

Resultados

Neste capftulo sfo descritos os critérios e pardmetros utilizados nas simulacGes das plantas
de cogeragiio. As propriedades dos combustiveis considerados nas configuracdes estdo
apresentadas na tabela 6.1. Destaca-se que o licor negro apresenta dois niveis de pressdo devido a
pressdo de trabalho do gaseificador, e os valores apresentados nesta tabela sio valores
caracteristicos encontrados em empresas de celulose no exterior. O que difere dos valores
encontrados no Brasil € a quantidade de sélidos e o poder calorifico, sendo que em empresas

nacionais os teores de solido variam entre 60 e 68% e o poder calorifico superior varia entre 7,8 ¢

9,2 MJ/kg (Assumpgdo et al. 1983).

Tabela 6.1 - Caracteristicas do licor negro e da biomassa (Consonni et al., 1998).

Combust.] T P % PCI | PCS Composicio (%) massa base seca
(°C) | (kPa) |solidos [(kIkg)|(Wkg)! C | H T O] S [N [ Na] K
Licor 115 | 200 75 12409 | 14363 |37,2| 3,6 {344 3,7| 0 [18,6] 2,5
Negro 2500
Biomassa| 15 | 101,3 50 | 16222 | 20000 |50,0| 6,1 {42,5[0,06| 0,6 | Cinzas=
0,8

Como o objetivo deste trabalho € o de analisar a influéncia da gaseificacio de licor negro
na produgdo de energia e de calor de processo, nfo foi desenvolvida uma subrotina especifica
para calcular a gaseificacdo do licor negro. O critério adotado foi o de utilizar os valores
apresentados por Consonni et al. (1998), para a composigio do gas produzido na gaseificagio no
balango de energia dos equipamentos que operam com esse gis, por exemplo, gaseificador,

112



trocadores de calor, “scrubber”, turbina a gas e HRSG. Na tabela 6.2 sdo apresentadas as

principais caracteristicas de operagio do reator, como pressio e temperatura de gaseificagdo,

relagio comburente/combustivel, e tipo de comburente. Na tabela 6.3 sfo apresentadas a

composi¢do dos gases em base molar e a relagéo de gés produzido em funcdo do licor negro ¢, na

tabela 6.4, a composigio do material inorganico formado e a sua relag@io com o licor negro, ¢ 2

fase na qual o material se encontra dentro do gaseificador.

Tabela 6.2 - Caracteristicas de operag#io do reator de licor negro (Consonni et al., 1998).

Reator BaixaPeT | AtaPeT | AtaPeT | AkaPeT
Ar Ar O, -1006°C | O, —1400°C
Temperatura do reator (°C) 700 950 1000 1400
Pressdo (kPa) 200 2500 2500 2500
Relagdio ar/comb (kg/kg bs ) 1.67 1,91 — —
Relacgdo O./comb (kg/kg bs) — — 0,471 0,580
Temperatura do oxidante (°C) 268 390 135 135

Tabela 6.3 - Caracteristicas do géas produzido na gaseifica¢do (Consonni et al., 1998).

Reator BaxaPeT | AltaPeT | AtaPeT | AltaPeT
Ar Ar 0, -1000°C | O, ~1400°C

Rel. gas prod/licor (kg/kg_bs) 2.543 2,784 1,344 1477
CH, 0,908 2324 2,151 2,192
CO 11,619 10,532 23,059 21,894
co, 12,405 11,452 18,571 20,740
H, 19,083 10,307 22371 12,503
H,0 13,005 17,585 31,522 40,927
HS 0,637 0,594 1,081 0,264
N, 41,817 46,617 0,321 0,393
Temperatura de chama-"C (ref. 25°C) 1418 1264 1677 1484
PCI (K/kg) 3703 2960 6493 4625

1 Kg_bs = quilogramo em base seca.
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Tabela 6.4 - Caracteristicas do material inorginico formado na gaseificaciio (Consonni et al.,

1998).
Reator BaixaPeT | AkaPeT | AkaPeT | AhaPeT
Ar Ar 0, -1000°C | O, -1400°C

Rel. smelt/licor (kg/kg bs) 0,463 0,461 0,460 0,436
Fase Solido seco Smelt Smekt Smelt
Na,COs 81,873 79,945 79,525 62,206
Na,SO;4 0.0 0,004 0,002 0,118
Na,S 7,668 8.005 7,901 17,398
NaOH 0,084 1,606 2,119 9222
K>;COs 9,578 9,630 9,645 10,063

Como pode ser verificado nas tabelas 6.3 e 6.4, a soma das fragdes dos diversos
componentes ndo € de 100%, porque os componentes que faltam nfo foram incluidos nas
subrotinas devido & dificuldade de encontrar suas propriedades na literatura disponivel, e também
porque a contribuicio desses elementos era muito pequena. Para comtornar o problema foi
desenvolvida uma sub-rotina que fornece as fragdes recalculadas de cada componente.

Na tabela 6.5 séo apresentadas a caracteristicas dos gases utilizados nas turbinas a gas de
cada uma das configuragbes de gaseificagio. Destaca-se que houve alteracfio da composicdo dos
gases, devido a retirada do hidrosulfito (H,S) durante & passagem dos gases pelo sistema de
limpeza, a condensagfio de parte da 4gua existente nos gases durante a passagem destes nos
recuperadores de calor e condensador, e adi¢do de 4gua nos gases no saturador.

Tabela 6.5 - Caracteristicas do gés utilizado na turbina a gds.

Reator BaixaPeT | AktaPeT | AtaPeT AltaPeT
ar ar O, -1000°C | O, -1400°C
CH, 1,07 2,71 1,83 1,95
CO 13,64 12,29 19,58 19,56
CO, 12,90 11,83 13,48 18,79
H; 2241 12,04 19,00 11,11
H;O 0,29 6,09 45,09 4825
H.S 0,00 0,00 0,00 0,00
N; 49,68 55,04 1,01 0,44
Temperatura de chama-°C (ref. 25°C) 1553 1383 1555 1402
PCI (kJ/kg) 4195 3304 5659 4229
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Comparando-se os valores apresentados nas tabelas 6.3 e 6.5, verifica-se 0 aumento do
poder calorifico do gés combustivel nas configuracSes com ar atmosférico e ar pressurizado. Esse
fato é devido & grande quantidade de 4gua retirada da mistura. J4 o poder calorifico do gas
combustivel das configuragdes com oxigénio pressurizado diminuin devido a adi¢lo de agua ao
combustivel. Essa adicdio de 4gua teve como objetivo aumentar a massa de combustivel utilizada
na camara de combustio, de tal forma que o fluxo de massa com o novo combustivel ficasse
compativel ao fluxo de massa da turbina a gas utilizando gés natural.

Na tabela 6.6 sio apresentados os parimetros termodinidmicos utilizados na modelagem dos
equipamentos que aparecem na configuragdo atual de geragio de calor e trabalho utilizando
caldeira “Tomlinson™, ciclo BLGCC utilizando ar atmosférico, ciclo BLGCC utilizando ar
pressurizado, e ciclo BLGCC utilizando oxigénio pressurizado nas temperaturas de gaseificagdo
de 1000 °C e 1400 °C.

Destaca-se que existem equipamentos que sio comuns 3s vérias configuragdes. Existem
equipamentos que apresentam dois niveis de temperatura ¢ pressdo, como o HRSG, a caldeira de
biomassa ¢ da turbina a vapor. Isso ocorre porque a tecnologia desenvolvida de caldeiras de
recuperagio "Tomlinson" apresentam limite de pressio e temperatura (6 MPa e 450°C
respectivamente) devido a problemas de corrosiio e seguranca. Como as tecnologias de fabricagfio
de HRSG, caldeira de biomassa, ¢ de turbina a vapor permitem trabalhar com pressbes ¢
temperaturas mais elevadas (por exemplo, 9MPa e 520°C), optou-se por simular as condigbes
de operacdo nesses dois niveis de pressdo e temperatura, com o objetivo de avaliar a influéncia

destes pardmetros no desempenho dos sistemas.

O "pinch point" e o "approach” utilizado no HRSG foram determinados conforme
Ganapathy (1991), que recomenda estes valores para temperatura da saida da turbina inferior a
650°C e a utilizacdo de tubos aletados.
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Tabela 6.6 - Caracteristicas dos principais equipamentos utilizados nas configuragbes analisadas.

Equipamento Configuracdes Caracteristica | Unidade Valor
Caldeira de Recuperagio |Condigio Atual | Eficiéneia (12 Led) % 80
(Tomlison) Temperatura °C 450

Presséo kPa 6000
Excesso de ar % 18,5
Turbina a Vapor Todas as Eficiéncia (1* Lei) % 85
configuracSes Extragdo kPa 1000
kPa 400
Eficiéncia dos geradores | Todas as Eficiéncia (1* Lei) % 99
das turbinas cO, 0
HRSG Configuracoes Temperatura °C 450/520
de Gaseificaciio | Pressdio kPa 6000/9000
Pinch °C 10
Approach °C 25
AP lado do gas % 2
Bombas Todas as Eficiéncia (1 Lei) % 60
co ~
Ventiladores Todas as Efici€ncia (1% Lei) % 70
configuracdes
Turbina a gas Configuragdes Compressor Alta % 88
de Gaseificagdo | Compressor Baixa % 88
Turbina Alta % 91
Turbina de Baixa Y% 88
TIT °C 1280
AP no filtro % 1
Caldeira de Biomassa Todas as Eficiéncia (1* Lei) % 9%
configuracdes Temperatura °C 450/520
Pressio kPa 6000/9000
Relagdio ar/comb | kg/kg bs 4,05
Trocadores de calor Todas as ATgin- gas/gas °C 10
configuracdes AT min- gas/liquido °C 25
AP lado do gis % 2
Compressores Gaseificaciio Eficiéncia (12 Lei) % 80
Planta de oxigénio Gaseificacio O, | Pureza % 95

Na tabela 6.7 sdo apresentadas as caracteristicas operacionais das plantas com relagio a
integragdo com a empresa de papel e celulose. As condigdes do ambiente externo para efeito da
simulagfio da turbina a gis, ventiladores e compressores, sio: temperatura de 15°C e pressio
101,3 kPa.
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Tabela 6.7 - Caracteristicas das utilidades requeridas ¢ fornecidas pelo processo.

Reator P (kPa) T (°C) Titulo (%)
Vapor de média pressdo 1000 190 -
Vapor de baixa pressio 400 143,6 1
Retorno de condensado 1500 90 —

A partir dos dados apresentados, foram realizadas para cada sistema de cogeracio 60
simulages, totalizando 300 simulagbes. Na tabela 6.8 apresenta-se a distribuicdo das simulagdes
realizadas para cada sistema de cogeragdio. Os critérios utilizados na elaboragdio das simulacGes

de cada um dos sistemas de cogeragfio sdo descritos a seguir:

e Para cada configuragiio foram realizadas 15 simulagBes: variando a extragfio da turbina
a vapor em 0 % de extragdo; 50% de extragio; e 33% de extrago, e para cada situagdo
foi variada a quantidade de biomassa adicionada no ciclo, na seguinte l6gica: 0, 5, 10,
15 e 20 GJ/ionelada de biomassa seca. Com este critério foi possivel cobrir a gama de

necessidades de vapor nas plantas de papel € celulose.

e Outro pardmetro utilizado nas simulacdes foi a quantidade de celulose produzida pela
planta: considerando uma relag@o de 1,74 kg de licor negro em base seca para cada kg
de celulose em base seca produzida (Consonni et al., 1998), foi obtida a quantidade de
licor negro consumida no gaseificador e na caldeira "Tomlinson”. Destaca-se que estes
autores consideraram no seu trabalho valores diferentes de produgfio de celulose em
suas simulagdes, o que implica quantidades diferentes de licor negro produzindo
quantidades de gases diferentes que foram utilizadas nas turbinas a gés, com o objetivo
de manter a eficiéncia da turbina, a temperatura de entrada da turbina (TIT), vazio de
gases na turbina e a quantidade de ar de resfriamento préximos de valores obtidos
quando a turbina utiliza gis natural. Com o objetivo de utilizar as informagOes
apresentadas por estes autores, foram realizadas simulagdes com vazdes de licor negro
similares as apresentadas por Consonni et al. (1998), e simulagdes realizadas
considerando uma producio média de 1275 toneladas por dia de celulose seca igual
para todas as propostas, servindo como pardmetro comparativo.
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¢ Finalizando, o dltimo critério foi o de variar a temperatura de trabalho do HRSG,
turbina a vapor e caldeira de biomassa. Foram realizadas simulacbes admitindo -
temperatura de 520°C e pressdo de 9 MPa, e simulages admitindo temperatura de
450°C e pressdo de 6 MPa. Esta condigiio ¢ similar a da caldeira Tomlinson, com isso
foi possivel comparar os sistemas trabalhando com as mesmas condi¢des de projeto.

Tabela 6.8 - Critério utilizado para a simulagdo das propostas.

T(C) | Exiraclio | Caldeira | Gaseif | Gaseif.| Gaseif Gaseif Total
Celulose / % de Atmosf | Press Press Press Simul
(t/dia) | P(MPa) Recup. Ar Ar 10, -1000°C | O, -1400°C

33 5 5 5 5 5 25
1275 | 450°C 0 5 5 5 5 5 25
6 MPa 50 5 5 ) 5 5 25
33 5 5 5 5 5 25
1275 520°C 0 5 5 5 5 3 25
9 MPa 50 5 5 5 5 5 25
33 5 5 5 5 5 25
Varidvel | 450°C 0 5 5 5 5 5 25
6 MPa 50 5 5 5 5 5 25
33 5 5 5 5 5 25
Variavel | 520°C 0 5 5 5 5 5 25
9 MPa 50 5 5 5 5 5 25
Total 60 60 60 60 60 300

Como pode ser verificado, o nimero de simulagSes é bastante grande para tratar aqui e por
isso, foram realizadas andlises comparativas globais entre as propostas, utilizando como
pardmetros as eficincias de 1° e 2* leis de cada ciclo, € a relagfio energia térmica e trabalho por
tonelada de celulose, que sfio pardmetros importantes na verificagdo se a proposta de cogeragio
atende ou nfo as necessidades da empresa.

Na tabela 6.9 sfio apresentados os valores médios e os desvios apresentados entre as
simulagdes de cada uma das propostas. Destaca-se que os desvios apresentados na tabela 6.9
foram calculados a partir da média das simulagdes realizadas para cada configuragio, variando o
consumo de biomassa, € o nivel de pressio e temperatura da caldeira de biomassa e do HRSG.
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Tabela 6.9 — Valores médios e desvios apresentados entre as sirnulacées.

Parametros | Eficiéncia de | Eficiénciade| Rel Trab./prod.cel. Rel. Cal/prod. Cel.

analisados 1 Lei 2 Lei (kWh/admt) GJ/admt
Sistemas ‘ % %
Analisados  |Média iol Média Desviol Média | Desvio | desvio | Média | Desvio | desvio
Caldeira de 6226 0,55 | 18,97 0,88 935,38 0,00 | 0,00 | 1847 | 0,00 | 0,00
recuperacéo
Gaseificacdo
- > 2 - -1 » > 34
oo 62,821 0,76 |26,75| 2,47 2271,11|119,70| 527 | 13,73 | 0,20 | 1,47
Gaseificagdo 63.65| 0,76 {22.81| 1,60 {1790,01] 51,61 | 2,88 | 1590 | 0,18 | 1,13
o5, Ar
Gaseificacdo
s 02 - 1000°C] 3544 | 215 |22.82| 1,62 082,200 49,68 | 2,39 | 12,09 | 0,13 | 1,09
Gaseificacdo
Pres.02 - 1400°C 4480 3,98 | 18,61 0,65 [1342,43|162,76| 12,12 | 11,19 | 0,12 | 1,05

Pode ser verificado na tabela 6.9 que as simula¢3es alterando o consumo de biomassa com
alteragdo do nivel de pressdo e temperatura da caldeira de biomassa, turbina a vapor ¢ HRSG
apresentam uma pequena influéncia sobre a eficiéncia global das configuracGes, mas como era
esperado, as configuragdes com maiores niveis de pressdo e temperatura apresentaram maior

eficiéncia.

Ja a relacdio trabalho/producio de celulose e a relagfio calor/produciio de celulose
apresentaram maiores desvios devido a variagio da quantidade de biomassa adicionada em cada
sistema, lembrando que foram realizadas simulagdes variando a quantidade de biomassa desde 0
até 50 Gl/tonelada de biomassa. Verifica-se que o maior desvio ocorreu no sistema de
Gaseificaglio com oxigénio pressurizado a 1400°C, devido & maior necessidade de consumo de
biomassa deste sistema para atender a demanda térmica e elétrica da fabrica de papel € celulose.

Devido a pequena variacio apresentada entre as simulages realizadas em condigbes de
consumo de celulose e temperatura e pressio do HRSG, da caldeira de biomassa e da turbina a
vapor, optou-se por apresentar a anilise de apenas uma das condigbes simuladas, além de
destacar que o perfil ou a variagio apresentada em todas segue a mesma tendéncia que a
escolhida. Considerando que este trabalho tem o objetivo de comparar e analisar a viabilidade de
novas propostas de geracio de energia para a industria de papel e celulose, € como ¢ importante

119



que essas andlises sejam realizadas a partir dos mesmos parimetros iniciais, optou-se por
apresentar as simulagdes realizadas em cada uma das configuragSes considerando o consumo de
celulose seca de 1275 toneladas/dia, ¢ a temperatura e pressdo na turbina a vapor, caldeira de
biomassa e HRSG de 450°C e 6 MPa, por ser este o limite de trabalho atual da caldeira de
recuperagdo utilizada na indiistria de papel e celulose. '

Para analise das configuracBes, foi realizado um levantamento do consumo médio de
trabalho e calor requeridos em empresas de vérios paises; na tabela 6.10 apresentam-se dados de
algumas empresas de papel e celulose, destacando o seu consumo de trabatho e energia térmica.

Tabela 6.10 - Consumo de energia térmica e elétrica por unidade de celulose produzida em virias

empresas de papel e celulose.
Tipo de empresa Rel. Trab./ Rel. Cal/ Fonte
Ne Prod.cel. Prod. Cel.
(kWh/admt) (Gl/admt)
1 Empresa da Suécia 1 700,60 11,0 Berglin (1996)
2 Empresa da Suécia 11 660,0 11,0 Berglin (1996)
3 Empresa da Suécia ITI 725,0 14,0 Berglin (1996)
4 Empresa Antiga dos USA 7600 22,0 Consonni et al. (1998)
5 Empresa Novas dos USA 760,0 16,5 Consonni et al. (1998)
6 Empresa Sueca com boas 630,0 11,5 Consonni et al. (1998)
préticas de conservacio de
energia
7 | Empresa I modelo da Suécia 570,0 38,2 Consonni et al. (1998)
8 | Empresa II modelo da Suécia 8804 9.5 Consonni et al. (1998)
9 Empresa Americana 8404 9.5 Consonni et al. (1998)
10 Empresas Brasileiras 6570 14,0 Veldzquez (2000)

Nesta tabela verifica-se que a tendéncia das empresas é a de diminuir o consumo de energia
térmica, privilegiando o maior uso da energia elétrica dentro do processo produtivo. A partir das
informagGes apresentadas, a primeira analise a ser realizada é sobre a disponibilidade de energia
térmica e elétrica que as propostas oferecem. Na figura 6.1 est4 representada a relagdo trabalho e
calor produzido em fungfo do consumo de biomassa. As empresas que aparecem no rodapé da

figura 6.1 sdio as mesmas da tabela 6.10.
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As linhas cheias em cada configuragfo representam uma extracfio de 0% na turbina a
vapor, as linhas tracejadas representam uma extragio de 50%, ¢ as linhas cheias em coloragdc em
azul representam uma extragiio de 33%. O motivo da escolba destes niveis para as extragdes €
que nesses niveis de extragio € possivel cobrir a faixa de consumo de vapor em pressio de média
e baixa pressdo existente no setor de papel e celulose, com a possibilidade de estudar a sua

influéncia no comportamento global da planta.

Ao analisar a figura 6.1, verifica-se gue as configuragdes de sistema de geragéio de energia
a partir da gaseificagio nfio atendem a maior parte do consumo exigido pelas empresas quando
nio existe queima suplementar de biomassa, caracterizando que existe a necessidade de um
sistema auxiliar de produgdo de energia. Para a configuragfio que utiliza caldeira de recuperacéo
“Tomlinson”, as demandas da maioria das empresas sfio atendidas. A partir da gqueima
suplementar de biomassa todas as configuragBes analisadas atendem 2 demanda térmica
requerida, com excegiio da empresa 4, que representa empresas antigas americanas,
correspondentes a um modelo que esta sendo abandonado a partir das novas tecnologias para uso
eficiente da energia na indUstria, com o que a demanda térmica das empresas seja reduzida a

niveis iguais aos das empresas da Suécia.

Com relaglio 2 quantidade de trabalho produzido, todas as configuragdes de BLGCC
apresentaram producdo superior em relagéio 4 condi¢do atual com a caldeira "Tomlinson”, por
exemplo, a configuragdo de BLGCC com gaseificagfic atmosférica produziu em média 2,5 vezes
mais trabathe em relagdo & condiglio atual; a configuragio de BLGCC com gaseificaglio com ar
pressurizado apresentou 1,9 vezes mais trabalho; a configuragio de BLGCC com gaseificagfio
pressurizada com oxigénio na temperatura de 1000°C apresentou 2,2 vezes mais trabalho; ¢ a
configuracdo de BLGCC com gaseificagfo pressurizada com oxigénio na temperatura de 1400°C

apresentou 1,16 vezes mais trabalho.
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Figura 6.1 - Relagdo trabalho e calor em fungdo da quantidade de celulose que cada proposta de

geragho proporciona. A linha cheia ¢ referente & extragfio 0% e a linha tracejada 4 extragio de
50%.
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Pode ser observado também na figura 6.1, que a energia adicicnada com a biomassa
contribuiu mais para o aumenic da quantidade de energia térmica produzida pelos sistemas
propostos do que efetivamente no aumento do trabalho produzido. Este fato pode ser verificado
na tabela 6.11. Como a variagfio de trabalho e de calor ¢ uma fungdo linear, tomando o ponto
inferior (0 GJ de biomassa) e o ponto superior (20GJ de biomassa), pode ser verificado na tabela
6.11 que a adicfio de biomassa contemplou mais ¢ aumento da quantidade de energia térmica
produzida pelos sistemas de cogeragic do que o trabalho, o que € justificado pela grande

quantidade de energia produzida no ciclo a gés.

Tabela 6.11 - Taxa de variagdo da quantidade de calor ¢ de trabalho produzido em relagio a

quantidade de biomassa adicionada nos sistemas de cogeracdo.

Sistemas de Cogeracio Calor (%) Trabatho (%)
Caldeira de recuperacgiio 87,05 75,95
Gaseificacio Atmosférica 132,12 28,89
Gaseificacio Pressurizada com Ar 106,20 40,56
Gaseificagdo Pressurizada O - 1000°C 167,99 33,79
(Gaseificacio Pressurizada O, - 1400°C 194,89 72,57

A andlise da eficiéncia das configuragbes € importante para a verificaglio de qual das
configuracdes apresenta melhor aproveitamento energético. Por isso foram elaborados os graficos
que apresentam o comportamento da eficiéncia de Primeira lei (figura 6.2) e a eficiéncia de
Segunda lei (figura 6.3), em relagio 2 porcentagem de extragdo de vapor na turbina a vapor e da
quantidade de energia adicionada no ciclo com a biomassa. Os indices que aparecem no eixo
"extracdo" representam em porcentagem, respectivamente, a quantidade de vapor exiraido na
turbina a vapor e a quantidade de energia consumida a partir do uso da biomassa. Os indices
nomenclatura: EB1 = Extracdio 33% e Biomassa 0 GJ; EB2 = Extraco 33% e Biomassa 5GJ;
EB3 = Extracfio 33% ¢ Biomassa 10GJ; EB4 = Extracio 33% e Biomassa 15GJ; EB5 = Extragdo
33% e Biomassa 20GJ; EB6 = Extracio 0% e Biomassa 0GJ; EB7 = Exiracfio 0% e Biomassa
5GJ;, EB8 = Extracdo 0% e Biomassa 10GJ; EB9 = Extracio 0% e Biomassa 15GJ; EB10 =
Extragio 0% e Biomassa 20GJ; EB11 = Extracfo 50% e Biomassa 0GJ; EB12 = Extragic 50% ¢
Biomassa 5GJ; EB13 = Extracfio 50% e Biomassa 10GJ; EB14 = Extracio 50% e Biomassa
15GJ; EB15 = Extragfio 50% e Biomassa 20GJ.
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Figura 6.2 - Eficiéncia de 1* Lei de cada uma das configuragdes em funcfio da extracio de vapor

na turbina a vapor e a quantidade de energia adicionada com a biomassa.

Na figura 6.2, em todas as propostas, o perfil de distribuicio da eficiéneia nio varia em
fungfio da extragdio de vapor na turbina a vapor, o que nfio ocorre ao se analisar a variagdo da
eficiéncia do ciclo em fungdo da quantidade de biomassa adicionada no ciclo. Com a adicfo da
biomassa, existe a possibilidade de aumentar a geragéio de poténcia na turbina a vapor e de forma
seqiiencial a quantidade de calor para o processo, o que contribui para o aumento da eficiéncia do
ciclo. Como na primeira lei da termodinimica ndo existe distingdio qualitativa entre calor e
trabalho, um ciclo que produz uma grande quantidade de calor e uma pequena quantidade de

trabalho pode possuir uma eficiéncia global alta.

Analisando as figuras 6.1 e 6.2, todas as propostas de BLGCC apresentaram relacio
trabalho em fungdo da quantidade de biomassa superior & da proposta com caldeira “Tomlinson™.
No entanto, como esta proposta apresentou uma grande relagfio calor produzido em funcio da
quantidade de biomassa, em comparagdio com as propostas de BLGCC, esta proposta apresentou

valores de eficiéncia de primeira lei superiores a quase todas as propostas, com excegdo das
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propostas de gaseificaciio pressurizada e atmosférica que apresentaram eficiéncias préximas a do

sisterna com caldeira de recuperagfio "Tomlinson".

. 5, ,
® a S &
f . S \‘\
-3 N \\
g = » N
c ., .
% 2 Z\\ - - ’\\ \\\
: ™ [ \ ‘\.,\ S ﬁ\\
k-] T e —~
..‘;.l: 23 \
T,
= 21 S )F\«\' .
E] ; S
7 B B — e —
5
s & § @& ® & & & ® § § & 3 & 3
Extraciio B 14 # L] i [
]Mé*“cauai'adse paragio  —— icagio A ar ; ada Ay o F ©0Z-1690K w-ﬂmGaseiicaqéon‘essnﬁzmoz«MoﬂKl

Figura 6.3 - Eficiéncia de 2° Lei de cada uma das propostas em fungfio da extragfio de vapor na

turbina a vapor e a quantidade de energia adicionada com a biomassa.

Ao se analisar as propostas a partir da eficiéncia de Segunda Lei da Termodinimica, figura
6.3, verifica-se que o quadro muda, sendo que as propostas de gaseificac8o passam a ser mais
eficientes que a proposta com caldeira "Tomlinson", devido & maior quantidade de trabalho
produzido por quantidade de combustivel adicionado, o que € compativel com o apresentado na
figura 6.1, ao se analisar a relagfo trabalho e calor de cada proposta. Destaca-se que a proposta de
gasetficacfo pressurizada com oxigénio na temperatura de 1400°C apresentcu menor eficiéncia
que a proposta com caldeira "Tomlinson". Isso deve-se ao consumo de energia da planta de
producfo de oxigénio aliado a4 menor poténcia produzida pela turbina a gas e o baixo poder
calorifico do gas. Na tabela 6.12 ¢ apresentada a poténcta gerada pelas turbinas a gas nas diversas

configuragdes.
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Tabela 6.12 - Poténcia produzida pelas turbinas a gds nas configuracdes analisadas.

Configuragio Turbina a gas (MW)
Caldeira de recuperacio —
BLGCC ar atmosférica 109,00
BLGCC ar pressurizado 68,44
BIL.GCC oxigénio (1000°C) 89,04
BLGCC oxigénio (1400°C) 46,91

Deve ser observado que a selegiio da turbina a gés a ser utilizada em cada configuragdo
influi sobre a poténcia total gerada. No presente estudo foi considerada em todas as configuracdes
0 uso do mesmo modelo de turbina a gis, o que afetou negativamente a geragio de poténcia das
configuragdes com ar pressurizado e com oxigénio (1400°C). No caso da configuragic com ar
pressurizado, o compressor, além de fornecer o ar pressurizado para a combustio, fornece ar
também para o processo de gaseificagio. Na configuragio com oxigénio (1400°C} seria
interessante o uso de um medelo de turbina a gds equipado com um compressor dimensionado
para a menor vazio de gas, em fungfo do poder calorifico do gés consumido na cAmara de

combustio.

Para analisar a influéncia da pressfio e da temperatura do ciclo a vapor nas configuracfes
analisadas, foi elaborada a tabela 6.13 a partir de dados obtidos de simulagdes mantendo-se fixo o
consumo de licor negro e de biomassa, ¢ variando a temperatura ¢ & pressdo da caldeira de
biomassa e do HRSG, &

Tabela 6.13 - Eficiéncias de 1* Lei e de 2* Lei das configuracdes analisadas para diferentes

pressées e temperatura de operagio da caldeira de biomassa e do HRSG.

T =450°C; P = 6MPa T =3520°C; P = 9MPa

Configuracic Poténcia 1* Lei 2*Lei | Poténeia | 12 Lei 2% Lei

Liquida (%) (%) Total (%) (%)

(MW) (MW)
Caldeira de recuperagio 49,09 62,39 18,96 — e ——
BLGCC ar atmosférica 124,60 64,43 27,53 131,71 64,34 28,11
BLGCC ar pressurizado 91,88 63,91 22,12 98,62 63,92 22,67
BLGCC oxigénio (1000°C)| 105,66 55,51 23,18 112,09 55,83 23,78
BLGCC oxigenio (1400°C)| 57,08 43,43 17.10 62,88 43,61 17,62
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Pode ser observado na tabela 6.13 que, como esperado, houve aumento da eficiéncia de
todas as configuragdes de BLGCC com o aumento da pressfio e da temperatura de operagio das
caldeiras de biomassa e do HRSG. Apesar dos valores das eficiéncias apreéentarem variaghes

pequenas os aumentos da geragio de poténcia no ciclo a vapor sdo significativos.

Para realizar uma andlise detalhada das propostas, foi escolhida a empresa 10 da tabela 6.9,
que representa as empresas brasileiras € que possui demandas na condi¢fo intermedidria as
condi¢des mundiais de operagéo. O critério adotado na simulagfo das propostas foi o de fixar a
quantidade de vapor a ser fornecido ao processo com 33% de vapor de média presséo (1000 kPa)
e o restante em baixa pressdo (400 kPa), perfil usual da maioria das empresas do setor, mesma
quantidade de licor negro consumido, € a pressfo ¢ temperatura do vapor para a turbina a vapor 6
MPa e 450°C respectivamenie. Na tabela 6.14 estdo as principais caracteristicas de cada uma das
propostas avaliadas na condi¢do descrita.

Na tabela 6.14 os valores apresentados nos itens de 1 a 11 sfo comuns a todas as
configuracGes, sendo referentes a produgéo de celulose, consume de licor negro, calor e trabatho
requeridos pela planta de papel e celulose escolhida, além da quantidade de vapor de média e
baixa pressio consumida pelo processo. Ao se analisar os itens 15 a 18 verifica-se que todas as
configuracSes necessitaram consumir biomassa para atender a demanda de vapor desejada pelo
processo, como ja havia sido apresentado na figura 6.1. No caso da configuracdo com caldeira
"Tomlinson", a combustdo do licor negro € destinada & produgfio de vapor para acionar a turbina
a vapor, e por conseqiiéncia para o forpecimento de vapor para o processo. No caso das
configuragdes de BLGCC, a energia contida no licor negro ¢ utilizada inicialmente para produzir
poténcia, sendo o vapor um subprodutc deste sistema, e por isso b4 necessidade de queima
suplementar para atender a demanda de vapor.

Conforme apresentado nos itens 19 a 24, todas as configuragfes atenderam a demanda
elétrica, havendo em todos os casos a possibilidade de venda de energia excedente. Por exemplo,
fazendo uma relago entre a poténcia excedente gerada e a requerida pela empresa, a
configuragiio com caldeira "Tomlison" apresentou um excedente de 9,63%; a configuracio de
BLGCC com ar atmosférico apresentou um excedente de 256 %; a configuraco de BLGCC com
ar pressurizado apresentou um excedente de 153 %; a configuragio de BLGCC com oxigénio a
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1000°C apresentou excedente de 216 %; ¢ a configuragio de BLGCC com oxigénio a 1400°C

apresentou um excedente de 84 %. No caso da venda de energia a pregos que justifiguem os

investimentos, todas as configurages de BLGCC podem ser boas alternativas para o setor.

Tabela 6.14 - Principais caracteristicas dos sistemas de cogeragio para atender a demanda de

energia requerida pela empresa de papel € celulose avaliada,

1° [Informacdes sobre o processo: Caldeira | Gaseific. | Gaseific. | Gaseific. | Gaseific.
Recuper. | Atmosf. | Pressuriz. | Pressuriz. | Pressuriz.
Tomlison Ar 10, 1000°Ci0, 1400°C
1 {Producdo de celilose (admt/dia) 1275 1275 1275 1275 1275
2 |Calor requerido - Processo (GJ/dia) | 206596 | 206657 | 206569 | 206651 | 206605
3 |Calor requerido/celulose (GY/admt) | 14,00 14,00 14,00 14,00 14,00
4 |Calor total produzido - sistema (GJ) | 206596 | 206657 | 206569 | 206651 | 206605
5 |Diferenga entre o calor produzido ¢ o 0 0 0 0 0
requerido pela planta (GJ)
6 |Trabatho total requerido pelo 34,90 34,90 34,90 34,90 34,90
processo (MW)
7 {Trabalbo por celulose (kWh/admt) 657 657 657 657 657
8 [Rel. Licor/Celulose (admt/admt) 1,74 1,74 1,74 1,74 1,74
9 {Consumo de licor negro (tds/dia) 92,44 92,44 92,44 92,44 92,44
10]Consumo de licor negro (PCS)MW | 368,80 | 368,80 | 368,80 | 36880 368,80
11{Demanda de vapor total (GJ/admt) 14,00 14,00 14,00 14,00 14,00
12|PClI-gas saida do gaseificador (kJ/kg)| -~ 3703 2560 6493 4625
13{PCl-gas na entrada da cimara de — 4194 3304 5659 4228
icombustio da turbina a gis (kJ/ke)
14|Temperatura chama adiabatica e 1553 1383 1554 1409
I(temperatura de referéncia 25°C)
15|Vapor de média pressio (GJ/admt) 4,82 4,65 4,54 4,58 4.59
16/ Vapor de baixa pressio (GJ/admt) 9,18 9,36 9,45 942 9.41
17]Relacdo biomassa/celulose 0,10 0,49 0,40 0,65 0,74
18{Consumo de biomassa (t/dia) 2,00 9,83 7,98 13,08 14,75
19|Energia especifica biom. (GJ/admt) 29,52 | 14508 | 117,78 193,05 | 217,70
20]Potérncia total produzida (MW) 43,22 | 150,54 93,01 130,13 88.07
21Poténcia equip. auxiliares (MW) 4,52 26,20 4,81 19,82 23,75
22 Poténcia Liquida da planta (MW) 3826 | 124,34 88,20 110,32 64,31
23Poténcia liquida especif. (kWh/admt) | 720,28 | 234046 | 166023 | 2076,53 1210,63
24{Poténcia liquida para venda (MW) 3.36 89.43 53,30 75,41 29.41
25{Poténcia a ser comprada (MW) 0,00 0.00 0,00 0,00 0,00
26| Trabalho por celulose (kWh/admt) 63,28 | 1683.46 | 1003,23 | 1419,53 | 553,63
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Continnando a analise dos sistemas, na tabela 6.15 apresenta-se as eficiéncias de Primeira
Lei e Segunda Lei da Termodindmica dos sistemas analisados. Iniciando a anlise a partir da
relagdo CO,/trabalho, verifica-se que a configuragic BLGCC com ar atmosférico foi a que
apresentou menor relagdo. Isso ¢ devido ao maior poder calorifico do gas produzido no
gaseificador e utilizado na cdmara de combustéo da configuragdo BLGCC com ar atmosférico em
compara¢io com a configuragio BLLGCC com ar pressurizado, como pode ser observado na
tabela 6.14. Ja o gas utilizado na cédmara de combustio da turbina a gis nas configuragbes
pressurizadas com oxigénio apresentaram poder calorifico superior ao gas produzido na
configuracio com BLGCC atmosférico, mas devido ac consumo de energia elétrica requerida na
planta de producfio de oxigénio a poténcia liquida disponivel foi menor que na configuragdo
BLGCC com ar atmosférico. Outro fator que contribuiu para o melhor desempenho da
configuragio de BLGCC com ar atmosférico foi a turbina a gés desta configuragdo que produziu
mais poténcia, a partir da mesma quantidade de licor negro, que as turbinas a gas das outras
configuracies.

Tabela 6.15 - Principais caracteristicas termodinimicas ¢ ambiental das configurages analisadas.

n° |InformagGes sobre o processo: Caldeira | Gaseific. | Gaseific. | Gaseific. | Gaseific.
Recuper. | Atmosf. | Pressuriz. | Pressuriz. | Pressuriz.
Tomlison Ar |0, 1000°C|O; 1400°C
1 {Eficiéncia Global (77, ) - PCS - (%) | 61,47 64,41 60,58 56,42 46,20
2 {Eficiéncia Térmica {77)-PCS - (%) 9,61 2420 18,13 19,64 10,97
3 [Eficiéncia Global (7., ) - PCI - (%) | 63,04 68,72 63,75 60,00 48,22
4 [Eficiéncia Térmica (77)-PCS - (%) 11,17 28,50 21,30 23,22 12,99
5 |Heat Rate kJ/kWh 32229 | 12632 16904 15507 27717
6 [Eficiéncia Exergética (Exergia do 20,50 27,61 22,37 22,36 16,83
Licor + Biomassa) (%)
7 |[Eficiéncia Exergética (Exergia de 20,22 26,82 22,36 22,00 16,59
todos os Fuels) (%)
8 |Relacfo Eletricidade/vapor 0,19 0,60 0,43 0,53 0,31
9 {Consumo de Biom.-PCS (GJ/admt) 2,00 9,83 798 13,08 14,75
10{Relacio Biom./celnlose (GY/admt) 1,62 797 6,47 10,61 11,96
11i{Rel. Trabalho/celulose (kWh/admt) | 720,28 | 234046 | 166023 | 2076,53 | 1210,63
12iRelacio Calor/celulose (GJ/admt) 14,00 14,00 14,00 14,00 14,00
13|Relagdio CO,/Trabalho (g/kWh) 2941 955 1279 1159 2178
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Ao se comparar as emisses de dioxido de carbono das configuracdes analisadas neste
trabalho com as tecnologias apresentadas na tabela 6.16, identifica-se que os valores obtidos
neste trabalho estdo proximos aos apresentados por tecnologias como ciclo Rankine a vapor
utilizando carvio e cavaco de eucalipto, ¢ comparados com as tecnologias que utilizam géis
natural as emissdes sdo superiores. Mas, deve ser considerado nesta andlise que o diéxido de
carbono obtido pela combustdo a partir de biomassa, cavaco e licor negro, serd absorvido pela
planta em fase de crescimento, a partir de um adequado manejo florestal. Esta emissfio de diéxido
de carbono ndo deve ser computada como uma contribui¢io ao aumento da concentragio dessa
substincia na atmosfera, ao contrério de tecnologias que utilizam gés natural, carvio, dleo
combustivel ou diesel (Santos et al., 1998).

Tabela 6.16 - Tabela apresentado ciclos termodinimicos e o nivel de emissdes de CO,
correspondente.

Tecnologia Combustivel Emissdes/trabalho | EmissSes/trabalho
(&/kWh) (A) (g/kWh) (B)
Ciclo a vapor Carvio 1000 843
Ciclo a vapor Oleo 820 646
Ciclo a vapor Bagaco de Cana 1220 —
Ciclo a vapor Cavaco de eucalipto 1160 —
Motor de ignicio por compressio Gés Natural 640 —
Turbina a gés Gas Natural 520 —
Turbina a gas Diesel 720 —
Ciclo combinado Carvdo gaseificado — 709
Ciclo combinado Gés Natural 400 355

Obs.: (A) Santo et al. (1998); (B) Gambini e Vellini (2000).

Com relagdo as eficiéncias de Primeira Lei ¢ Segunda Lei da Termodinimica, as mesmas
observagdes verificadas na anélise anterior com as demais condi¢des de operagdo se repetem,
todas as configuragbes de BLGCC apresentam maior eficiéncia comparado a condicfio atual de
operagdo, fato esse que estd de acordo com a avaliagio da relagdo entre o trabalho produzido e a
quantidade de biomassa, que foi a menor entre as propostas (item 12 da tabela 6.15).

Apbs esta analise global das configuragdes é importante analisar o comportamento de cada
uma das configuragdes. Devido 4 quantidade de informagdes e o miimero de tabelas necesséarias,

130



foi adotado o critério de colocar essas tabelas nos anexos e apresentar aqui somente a discussdo

referente aos valores encontrados.

No anexo A estiio as tabelas referentes a todas as configuragdes analisadas. As tabelas A.1
e A.2 sdo referentes a configuragiio Caldeira de Recuperagfio “Tomlinson” e ciclo a vapor, sendo
que na tabela A.1 estdo as correntes utilizadas, as principais propriedades termodindmicas, o
custo exergético total e custo exergético unitdrio (k), e na tabela A.2 estfio os equipamentos
utilizados, o custo exergético e a exergia total das correntes que compdem o fuel e os produtos, a
eficiéncia exergética de cada equipamento, a taxa de irreversibilidade de cada equipamento ¢ a
porcentagem de contribui¢io da irreversibilidade do equipamento na irreversibilidade total. Para
as demais propostas a estrutura ¢ a mesma. As tabelas A.3 e A4 sfo referentes a configuracdio de
Gaseificacdio de Licor negro com ar atmosférico e ciclo combinado. . As tabelas A.5 ¢ A.6 slo
referentes a configuragio de Gaseificago de Licor negro com ar pressurizado e ciclo combinado.
. As tabelas A.7 ¢ A.8 sio referentes 4 configuragfio de Gaseificacéio de Licor negro com oxigénio
pressurizado na temperatura de 1000°C e ciclo combinado. . As tabelas A.9 e A.10 sdo referentes
4 configuracio de Gaseificagfio de Licor negro com oxigénio pressurizado na temperatura de
1400°C ¢ ciclo combinado.

Ao se analisar as configuracOes verifica-se que os equipamentos que apresentaram maiores
irreversibilidades s3o aqueles nos quais ocorrem os processos de combustio, por exemplo, a
caldeira de recuperagiio tipo "Tomlinson" e a Caldeira de biomassa, e o processo de gaseificac8o.
Estes equipamentos representam, em média, mais de 80% da irreversibilidade total verificada nas
propostas.

As correntes ligadas a equipamentos de transferéncia de calor com baixa eficiéncia
exergética, como os trocadores de ar da caldera de biomassa e da caldeira de recuperagio,
apresentaram custo exergético unitdrio (k) elevado. Outro motivo que elevou o custo das
correntes € a propria "metodologia do custo exergético”, que atribui custo exergético nulo a
correntes como gases de combustdo que sdo enviados & atmosfera, mas que possuem uma grande

quantidade de exergia, penalizando outras correntes envolvidas com o equipamento.
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Analisando os produtos desejados das plantas e considerando que o custo exergético
representa, a partir da sua propria defini¢#io, a quantidade de exergia necesséria para produzir um
referido produto, na tabela 6.17 apresenta-se o valor do custo exergético do vapor de média ¢
baixa pressio e da poténcia obtidos em cada uma das propostas analisadas.

Tabela 6.17 - Custo exergético unitdrio do vapor de baixa e média pressdo, € poténcia produzida
nas diversas propostas de sistema de cogeraggo.

Sistema de Cogeraciio k vapor de média | k vapor de baixa k poténcia
pressdo pressdo
Caldeira Tomlinson + Ciclo Rankine 4,32 429 5,28
BLGCC ar atmosférico 4,36 4,20 3,71
BLGCC ar pressurizado 5,16 3,42 4,27
BLGCC O, - T1000°C 4,99 4,75 4,22
BLGCC O, - T1400°C 5,74 5,51 6,64

Os custos exergéticos unitdrios do vapor de média e de baixa pressdo das configuragSes de
BLGCC ficaram préximos dos custos exergéticos unitarios apresentados na configuracio com
caldeira "Tomlinson", devido principalmente 4 menor eficiéncia apresentada pela caldeira de
biomassa em todas as configuracdes de BLGCC, que foi de 16%, se comparada 3 eficiéncia de
22% apresentada pela caldeira de biomassa na configuracio com caldeira “Tomlinson”. A menor
eficiéncia da caldeira de biomassa contribuiu para 0 aumento do custo exergético das
configuracdes de BLGCC, mas que, com exceciio da configuragiio com O, a 1400°C, ficaram
abaixo da configuracio com a caldeira "Tomlinson”. Este é um indicador de que as configuracdes
com BLGCC sdo melhores do ponto de vista termodindmico se comparadas com a condigdo atual

de operagdo, e que esse indice pode melhorar ainda mais se for escolhida uma caldeira de
biomassa mais eficiente.

Analisando as configuragdes de gaseificagdo, os gaseificadores apresentaram eficiéncia de
segunda lei na seguinte ordem: BLGCC 0,-1000°C 58%; BLGCC com ar atmosférico 57%;
BLGCC com ar pressurizado 53%; e BLGCC 0,-1400°C 48%. Destaca-se que o gaseificador das
propostas com oxigénio contribuem na produgiio de vapor do HRSG. Comparando os dois
gaseificadores com oxigénio em diferentes temperaturas Consonni et al, (1997 e 1998) atribuemn a
baixa eficiéncia do gaseificador primeiramente a grande irreversibilidade gerada durante a

132



passagem do gés pelo lavador ("quench") reduzindo a temperatura de 1400 para 200°C. Outro
fator é que no intervalo de 1000 a 1400°C, a gaseificagdo a alta temperatura pode estabelecer
relativos beneficios para a recuperagio quimica, ou seja conversio de parte do carbonato de sédio
em sulfato de sodio como pode ser observado na tabela 6.4, comprometendo a eficiéncia térmica
do gaseificador.

Com relacdo ao gaseificador e & turbina a gés, na tabela 6.18 sdo apresentados os custos
exergéticos unitarios do gas produzido no gaseificador (corrente 39), gas utilizado na cdmara de
combustfio da turbina a gas (corrente 8), a variagio do custo exergético entre o gaseificador ¢ a
turbina a gas devido 4 passagem nos vérios recuperadores de calor € sistema de limpeza, o custo

exergético da poténcia da turbina a gas ¢ a eficiéncia exergética da turbina a gés.

Tabela 6.18 - Custo exergético unitério do gas produzido, do gis combustivel, poténcia da turbina

e eficiéncia da turbina.

Sisterna de Cogeragfio k3o kg Ak abs (%) ki3 turbina (%6)
BLGCC ar atmosférico 1,81 2,12 0,31 (17%) 3,08 42
BLGCC ar pressurizado 2,12 2,28 0,16 (7.5%) 3,52 30
BLGCC O, - T10006°C 1,96 2,18 0,22 (11%) 3,34 37
BLGCC O- - T1400°C 2,68 2.86 0,18 (6,7%) 6,26 24

O menor custo exergético do gas produzido no gaseificador da proposta BLGCC com ar
atmosférico, ¢ devido principalmente ao baixo custo exergético umitario do ar (2,95) nesta
proposta, se comparado com o ar pressurizado na proposta de BLGCC com ar pressurizado
(3,74), com o oxigénio utilizado na proposta de BLGCC com oxigénio a 1000°C (9,79), € com o
oxigénio utilizado na proposta de BLGCC com oxigénio a 1400°C (18,3).

Percebe-se que o maior acréscimo no custo exergético foi o da proposta BLGCC com ar
atmosférico, principalmente devido a existéncia do compressor de gis, mas mesmo com €ss¢
acréscimo maior esta proposta apresenta ainda menor custo exergético que as anteriores. Outra
observacio com relagdo 4 tabela 6.16, € o valor do custo exergético da poténcia liquida produzida
pela turbina a gds, tomando-se como referéncia o custo exergético do gas combustivel, a
contribuigio da turbina no custo exergético da poténcia liquida significou por volta de 30%, logo
esta é a contribuicdo da turbina a gés no custo exergético unitario da poténcia produzida.
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Um outro pardmetro importante a ser analisado é a taxa de irreversibilidade total gerada nas
configuracdes. Verifica-se que todas as configuragdes com BLGCC apresentaram taxa de
irreversibilidade major que a configuragiio que opera com caldeira "Tomlinson”, principalmente
devido a maior quantidade de biomassa consumida pelas configuragbes. As configuragdes de
BLGCC consumiram 4,9 a 7,4 vezes mais biomassa que a configuracio com caldeira
"Tomlinson", 0 que em conjunto com a baixa eficiéncia do equipamento, contribuiu para o
aumento da irreversibilidade das configuragdes. Deve ser destacado que a caldeira de biomassa
representou entre 34 a 46% da irreversibilidade total das configuragbes com BLGCC, contra
apenas 8% da irreversibilidade total da configuragfio com caldeira "Tomlinson".

Uma forma ilustrativa de representar o fluxo de exergia e as perdas (irreversibilidades) é
utilizar o diagrama de Grassmann, que ¢ uma adaptagfio do diagrama de Sankey que utiliza a
energia transferida ao longo do sistema. Na figura 6.4 estd representado o diagrama de
Grassmann da configuragdo com Caldeira de Recuperacio "Tomlison" e ciclo Rankine.

Ao se analisar as tabelas dos anexos que contem os resultados das simulacbes dos
equipamentos das configuragdes de BLGCC, verifica-se que a distribui¢io das irreversibilidades
entre os equipamentos das configuragSes analisadas sio semelhantes, somente variando a
participacio do equipamento na irreversibilidade total da planta, o que ocorre dentro de uma faixa
de variagdo de até 10%.

Devido a essas semelhancas, na figura 6.5 est4 representado o diagrama de Grassmann da
configuragio de BLGCC com ar atmosférico, como forma de representar a distribuicio de
irreversibilidades das configuragdes de BLGCC. Pode ser verificado a partir da figura 6.5, que
grande parte das irreversibilidades existentes na configuragdo de BLGCC ocorrem na caldeira de
biomassa e no gaseificador. A irreversibilidade especifica apresentada por esta configuracio ¢
menor que a da configuragio com caldeira de Recuperagdo "Tomlison" devido a série de
sistemas de recuperagio de emergia que a configuracfio apresenta, possibilitando um
aproveitamento energético de todo o potencial existente. Entretanto, devido 3 necessidade de
queima suplementar de biomassa para atender a demanda térmica, a eficiéneia do ciclo é
prejudicada.
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O que € possivel verificar a partir da andlise apresentada é que, do ponto de vista
termodindmico, a utilizagdo de gaseificaglio de licor negro acoplada com ciclo combinade &
interessante para o setor de papel e celulose, pois permite que o setor fique independente do
fornecimento externo de energia elétrica, garantindo fornecimento e qualidade de energia elétrica
ao setor, assim como a possibilidade da venda do excedente para as companhias distribuidoras.
Analisando a quantidade de energia térmica requerida pelo processo, fica evidenciada a

necessidade de queima suplementar de biomassa.

As configuragbes de BLGCC com ar atmosférico, ar pressurizado ¢ gaseificagio com
oxigénio a 1000°C apresentaram possibilidade de atender mais de duas vezes a demanda
requerida pela empresa analisada. Isso possibilitaria a escolha de uma turbina a gis menor para
atender a demanda de energia elétrica, ¢ com isso a quantidade de gas que ndo é utilizada na
turbina a gas poderia ser queimada em uma caldeira ou no HRSG com o objetivo de produzir o
vapor desejado pela empresa, sem a necessidade da queima de biomassa em outra caldeira,

diminuindo o custo da instalagfo.

A configuragio BLGCC com ar atmosférico foi a que apresentou o melhor comportamento:
maijor eficiéncia termodindmica (analise de primeira Lei e Segunda Lei), maior relagfio trabatho
produzido por quantidade de celulose e menor emissdo por trabalho produzido. Isso foi motivado
pelo menor consumo de energia dos equipamentos auxiliares existentes nesta configuracio,
melhor desempenho da turbina a gés € pelo poder calorifico do gas utilizado na turbina a gas com

valor proximo aos apresentados nas configuragdes com oxigénio.

A configuragiio de gaseificagio pressurizada com licor negro gaseificado utilizando
oxigénio na temperatura de 1400°C nfio se apresentou interessante devido ao maior consumo dos
equipamento auxiliares, entre eles a planta de oxigénio que se torna mais um equipamento com
manutencio adicional ¢ que néio se justifica pela baixa relagio entre a energia produzida e o
combustivel, ao contrdrio da configuragiic de gaseificacio pressurizada com licor negro
gaseificado com oxigénio na temperatura de 1000°C, que apresentou um excedente de energia
que possibilita a sua venda, viabilizando com isso a instalagdo e a manutencio de uma planta de

oxigénio.
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Deve ser observado que a partir da analise de primeira lei ja era possivel verificar quais as
configuragbes que sdo mais interessantes do ponto de vista termodindmico para o setor, mas com
a andlise de segunda lei é possivel identificar quais os equipamentos que apresentam maiores
irreversibilidades e, com isso, propor alternativas de outros equipamentos e condi¢des que

proporcionem maior eficiéncia.

Finalizando, confirmados os resultados apresentados por Berglin (1996) sobre a
importancia relativa de diversos pardmetros para o aumento da eficiéncia térmica do ciclo
BLGCC. Em ordem decrescente de importincia os parmetros relevantes sio: temperatura de
gaseificagdo, condigdes de operagdo do ciclo combinado, teor de sdlidos no licor negro, nivel
tecnologico das turbinas a gés, pré-aquecimento do ar dos equipamentos de combusto, nivel de
pressdo e temperatura do vapor no ciclo combinado.
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Capitulo 7

Conclusdes

Os programas computacionais elaborados possibilitaram a anilise termodinimica de
diversas configuracdes de sistemas de poténcia utilizando a gaseificagfio de licor negro. Esses
programas foram desenvolvidos de forma modular, o que permitiu grande flexibilidade de
utilizagdo e sua aplicagfio no estudo de diversas configuracdes alternativas.

A gaseificagio de licor negro € uma proposta interessante para o setor de papel e celulose,
primeiro pela necessidade que algumas empresas do setor terio de trocar as caldeiras de
recuperagio "Tomlinson" devido ao tempo de operagdo, baixo rendimento térmico, mpacto
ambiental ¢ & necessidade de atender a demanda de energia elétrica e térmica exigidas pelo
processo. Com essa expectativa a proposta de gaseificagio de licor negro pode ser uma

alternativa para o setor de papel e celulose, principalmente se utilizada em ciclos combinados.

As simulagBes realizadas neste trabalho apontaram que a poténcia gerada em qualquer um
dos sistemas equipados com gaseificacdo de licor negro € superior & produzida com o sisterna
utilizando caldeira de recuperagio mais turbina a vapor.

As configuragdes BLGCC com gaseificagiio com ar atmosférico e com ar pressurizado, e
oxigénio a 1000°C apresentaram produgfio de trabalho liquido duas a trés vezes superior a
configuragdo utilizada atualmente nas empresas de papel e celulose (caldeira "Tomlinson" com
ciclo Rankine). A configuragio de BLGCC com gaseificaciio pressurizada com oxigénio na
temperatura de 1400°C apresentou 1,16 vezes mais trabalho liquido que a configuracio atual.
Para a atender a demanda térmica das empresas de cehulose todas as configuragbes analisadas
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necessitaram consumir o equivalente a 5 GJ/tonelada de celulose, de energia obtida a partir da
biomassa. A energia adicionada com a biomassa contribuiu mais para o aumento da quantidade
de energia térmica produzida pelos sistemas propostos do que efetivamente no aumento do

trabatho produzido.

A eficiéncia de primeira lei e eficiéncia de segunda lei apresentaram comportamento
independente da quantidade de extragfio de vapor realizada na turbina a vapor. A configuragéo
BLGCC com gaseificaciio atmosférica apresentou a maior eficiéncia de segunda lei, ao redor de
27% e, em contrapartida a configuracio BLGCC com oxigénio a 1400°C apresentou a menor
eficiéncia de segunda lei, ao redor de 16,6 %. Com o desenvolvimento de sistemas de limpeza de
gases a alta temperatura a eficiéncia das configuragGes pressurizadas tende a aumentar.

Nas simulagdes realizadas foi constatado que todas as configuragdes atenderam a demanda
elétrica de uma empresa tipica brasileira, havendo em todos os casos a possibilidade de venda de
energia excedente. Considerando a relagfio entre a poténcia excedente gerada e a requerida pela
empresa, a configuragio com caldeira "Tomlison" apresentou um excedente de 9,63%; a
configuragio de BLGCC com ar atmosférico apresentou um excedente de 256 %; a configuracio
de BLGCC com ar pressurizado apresentou um excedente de 153 %; a configuragio de BLGCC
com oxigénio a 1000°C apresentou excedente de 216 %; e a configuragdo de BLGCC com
oxigénio a 1400°C apresentou um excedente de 84 %. No caso da venda de energia a pregos que

justifiquem os investimentos, todas as configuragSes de BLGCC podem ser boas alternativas para
0 setor.

A configuragdo com caldeira de recuperagdo foi a que apresentou a maior relagio CO,/kWh
produzido, o que indica que apenas do ponto de vista da emissdo de gases que contribuem com o

efeito estufa, qualquer uma das configuragbes de gaseificacio de licor negro € mais interessante.

Pelo apresentado neste trabalho a configuragio com gaseificacfio atmosférica foi a que
apresentou a melhor relagio poténcia por tonelada de celulose produzida, maior eficiéncia de
primeira lei e eficiéncia de segunda lei, além da menor relagdo emissio de CO; por trabalho
liquido produzido. Com relaglio 4 seguranga, trabalhar com sistema a baixa pressdo oferece
menor risco de exploséo.
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Com relagfo as andlises realizadas neste trabatho, foi possivel verificar que o perfil de
demanda do consumo de energia elétrica e térmica determina o tamanho do sistema proposto, €
devido a alta demanda de energia térmica que o setor de papel e celulose exige, existe a
necessidade de queima suplementar de combustivel. Por exemplo, biomassa para atender a

demanda térmica, diminuindo com isso a eficiéncia térmica do sistema de geracéo de energia.

Os fatores que mais influem sobre a eficiéncia das configuracdes estudadas sio a
temperatura de gaseificacio e a pressio de gaseificagio, caracteristicas de operacgio do ciclo
combinado. Sob pressGes e temperaturas mais elevadas, a eficiéneia do ciclo Rankine aumenta,
aspecto que fica limitado quando ¢ utilizada caldeira de recuperagiio “Tomlinson”, devido a
problemas de seguranca.

Foi possivel verificar por meio da anslise termodinimica que as maiores irreversibilidades
ocorrem na caldeira de biomassa, o que afeta a eficiéncia das configuragbes de gaseificagdo de
licor negro, devido a grande necessidade de queima de biomassa para atender a demanda térmica.

O menor custo exergético do gas produzido no gaseificador da proposta BLGCC com ar
atmosférico, é devido principalmente ao baixo custo exergetico unitdrio do ar (2,95) nesta
proposta, se comparado com o ar pressurizado na proposta de BLGCC com ar pressurizado
(3,74), com o oxigénio utilizado na proposta de BLGCC com oxigénio a 1000°C (9,79), ecom o
oxigénio utilizado na proposta de BLGCC com oxigénio a 1400°C (1 8.3).

Percebe-se que o maior acréscimo no custo exergético foi o da proposta BLGCC com ar
atmosférico, principalmente devido & existéncia do compressor de gds, mas mesmo com esse

acréscimo maior esta proposta apresenta ainda menor custo exergético que as anteriores.

A irreversibilidade especifica apresentada por esta configuragio ¢ menor que a da
configuragdo com caldeira de Recuperagio "Tomlison" devido a série de sistemas de
recuperagdo de energia que a configuragdio apresenta, possibilitando um aproveitamento
energético de todo o potencial existente. Entretanto, devido a necessidade de queima suplementar
de biomassa para atender a demanda térmica, a eficiéncia do ciclo & prejudicada.
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Apesar de se comprovar, a partir da anilise de Primeira Lei, a maior produgéo de energia
elétrica das configuragbes com gaseificacio em relagio a4 configuracdo com caldeira de
recuperagio "Tomlinson”, a andlise de Segunda Lei permitiu identificar o perfil de distribuigdo
das irreversibilidades ao longo dos sistemas analisados, identificar quais os equipamentos € quais
a configuracbes que apresentaram majores irreversibilidades, possibilitando, em caso da

instalagéio de um novo sistema, propor configuracdes e equipamentos mais eficientes.

Como foi mencionado anteriormente, as anslises foram realizadas considerando as
condi¢Bes nominais de operagio da planta de papel e celulose, e com isso a turbina a gas operou
em um ponto determinado. Em trabalhos futuros serd interessante desenvolver metodologia para
fazer a analise dos sistemas propostos de gaseificag@io operando com a turbina fora do ponto de

projeto, ou seja, variando a eficiéncia do conjunto turbina e compressor.

Apesar do poder calorifico do gés produzido ser muito baixo se comparado 20 do gés
natural, a temperatura de chama adiabatica obtida com o gés pobre pode ser elevada, estimulando
o desenvolvimento da tecnologia de turbinas para operagdo com gas pobre a altas temperaturas,

elevando a eficiéncia térmica do ciclo.

A configuracio de gaseificaciio com oxigénio a 1400°C nfio se apresentou uma alternativa
energética satisfatoria para a aplicagdo devido ao alto consumo requerido pela planta de oxigénio,
o que reduziu a eficiéncia do ciclo, além do incremento da irreversibilidade apresentada pelo

gaseificador operando nessas condigles.

O que ¢é possivel verificar a partir da andlise apresentada é que, do ponto de vista
termodindmico, a utilizagio de gaseificacdio de licor negro acoplada com ciclo combinado €
interessante para o setor de papel ¢ celulose, pois permite que o sctor fique independente do
fornecimento externo de energia elétrica, garantindo fornecimento e qualidade de energia elétrica
a0 setor, assim como a possibilidade da venda do excedente para as companhias distribuidoras.
Analisando a quantidade de energia térmica requerida pelo processo, fica evidenciada a

necessidade de queima suplementar de biomassa.

As configuragdes de BLGCC com ar atmosférico, ar pressurizado e gaseificagio com
oxigénio a 1000°C apresentaram possibilidade de atender mais de duas vezes a demanda
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requerida pela empresa analisada. Isso possibilitaria a escolha de uma turbina a gis menor para
atender a demanda de energia elétrica, e com isso a quantidade de gas que ndo ¢ utilizada na
turbina a gds poderia ser queimada em uma caldeira ou no HRSG com o objetivo de produzir o
vapor desejado pela empresa, sem a necessidade da queima de biomassa em outra caldeira,
diminuindo o custo da instalacdo.

A configuragio BLGCC com ar atmosférico foi a que apresentou o melhor comportamento:
maior eficiéncia termodindmica (anilise de Primeira Lei ¢ Segunda Lei), maior relagdo trabalho
produzido por quantidade de celulose ¢ menor emissfio por trabalho produzido. Isso foi motivado
pelo menor consumo de energia dos equipamentos auxiliares existentes nesta configuracfio,
melhor desempenho da turbina a gés e pelo poder calorifico do gés utilizado na turbina a gas com

valor préximo aos apresentados nas configuragdes com oxigénio.
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Anexos

Anexo A - Caracteristicas dos fluxos € equipamentos das configuracdes analisadas:
Caldeira de recuperagdo "Tomlison" com ciclo Rankine (Anexos Al e A.2);
Gaseificacdo de licor negro com ar atmosférico com Ciclo Combinado (Anexos
A.3 e A.4); Gaseificag8o de licor negro com ar pressurizado com ciclo combinado
combinado (Anexos A.5 e A.6); Gaseificagio de licor negro com oxigénio
pressurizado na temperatura de 1000°C com ciclo combinado combinado (Anexos
A7 e AS8); e Gaseificacio de licor negro com oxigénio pressurizado na

temperatura de 1400°C com ciclo combinado combinado (Anexos A.9 ¢ A.10).

Anexo B — Tabela com caracteristicas de consumo de energia de empresas de papel

e celulose do Brasil, apresentada por Veldzquez, 2000.

Anexo C - Producdo de paises considerados grandes fabricantes e consumidores de
papel e celulose (Anexos C.1, C.2 e C.3).

Anexo D - Programa e modelagem realizada para simular configuracbes de
BLGCC.
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Anexo A.1 - Propriedades termodindmicas dos fluxos utilizados na configuragdo com Caldeira
de Recuperaciio “Tomlison” e ciclo Rankine.
Correntes n° | Temp. |Pressdo| Vazdo | Exergia | Custo K

exerget.
(O | &kPa) | (kefs) | (kMs) | (kIis)

Saida dos gases da caldeira de biomassa
Saida dos gases do aquecedir 43 ldcia 48 Tioms
Saida dos gases do ventilador da caldeira de biom.

154 102§ 14,87 1796 1812 1.01
120 100 | 14,87 1614 1628 1,61
14,87 1726 2396 1,39

Entrada de ar ventilador da caldeira de recaperagio | 1 15 101 | 128,51 286 286 1,00
Entrada do ar aquecedor da caldeira de recuperagio | 2 22 107 128,51 909 5152 5,67
[Entrada do ar na caldeira de recuperacgio 3] 120 | 105 [12851] 2318 11759 | 5,07
Saida dos gases da caldeira de recuperagio 4| 322 102 | 156,36} 31573 33342 1,06
Saida dos gases do aquecedor de ar caldeiraderecup.| 5 | 253 100 ) 156,36 25316 26735 1,06
Saida dos gases do ventilador da caldeira de recup. 6§ 265 106 {156,361 27017 37553 1,39
[Entrada de ar no ventilador da caldeira de biomassa | 7 15 101 11,93 26 26 1,00
{Entrada do ar no aquecedor da caldeira de biomassa | 8 | 22 107 | 11,93 84 478 5,67
Entrada do ar na caldeira de biomassa 9 70 105 | 11,93 101 662 6,58

10

11

oy
o)
£
-}
J—t
&

[Poténcia para o ventilador de ar da caldeira de recup. | 13 ] e — — 895 4866 5.44
[Poténcia p/ ventilador de gases da caldeira de recap. |14 — — —_— 1990 10818 | 5,44
Poténcia para o ventilador de ar da caldeira de biom. | 15| — e — 83 452 5,44
Poténcia p/ ventilador de gases da caldeira de biom. | 16| -— —_— —m 141 768 5.44
Poténcia consumida pela bomba das caldeiras 17] — — — 979 5323 5,44

Entrada do condensado na bomba das caldeiras
|Entrada do condensado na bifircacio das caldeiras

%0
&
g
g
kS
=3

7718 7718 1,00
8376 13041 1,56

o
0
hd
[t
i
@
[t

e
|

[Entrada do condensado na caldeira de recuperagic (20| 91 6000 | 93,51 7734 12041 1,56
Entrada do condensado na caldeira de biomassa 21 91 6000 | 7,76 642 1600 1,56
Saida do vapor da caldeira de recuperacdo 22] 450 | 6000 | 87,01 | 117719 | 504003 4,28
Saida do vapor da caldeira de biomassa 23] 450 | 6000 | 7.61 10295 61599 | 598
Vapor do soprador de fuligem da caldeira derecup. | 24| 381 3500 | 4,63 5610 25390 | 453
'Vapor de média pressio extraido da turbina a vapor |251 231 1000 | 31,22 | 28559 | 126204 | 4,42
Agua de resfriamento do misturador médiz pressao | 26| 15 1000 | 1,10 57 57 1,00
'Vapor média pressio que alimenta o processo 27| 150 | 1000 | 3232 | 28372 | 126261 | 4,45
Vapor de baixa pressio extraido da turbima a vapor | 28| 146 400 | 63,40 | 46816 | 206879 | 4,42
Agmderasﬁ-ianmdonﬁstwadordebaixaprwsﬁo 29 15 400 | 0,12 6 6 1,60
Vapor baixa pressio que alimenta o processo 30 144 400 | 63,51 | 46813 | 206385 | 4,42
|Purga da caldeira de recuperagio 31] 276 | 6000 | 1,87 683 0 0,060
{Purga da caldeira de biomassa 321 276 { 6000 | 0,16 9 0 0,00
[Licor negro da caldeira de recuperagio 33] 115 | 2500 | 34,24 | 513635 | 513635 | 1,00
Biomassa para a caldeira de biomassa 341 15 101 295 | 61749 1 61749 1,00
[Poténcia produzida pela furbina a vapor 35) o -— - 43220 | 232609 | 538
[Poténcia fornecida pelo gerador 36 — — B — 42788 | 232609 | 544
[Poténcia fornecida para fibrica e concessionaria 37 — —_— —— | 38699 | 210383 | 5,44
Vapor p/ vélvula redutora do soprador de fuligem 38; 400 | 6000 | 4,63 5929 25390 | 4,28
Smelt que sai da caldeira de recuperacio 397 850 105 | 11,021 12784 0 0,00
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Anexo A.2 — Caracteristicas dos equipamentos na configuracio com Caldeira de Recuperagéo
“Tomlison” e ciclo Rankine.

n®] Custo [Exergiafkgg| Custo |Exergiaj k |Efic.| Taxa
exergéticol do fuel exergéticol produito] o 12° Lei! de frever
Equipamentos fuel produte

(k¥s) | (k¥fs) &¥s) | (klis) )| (i) | (4)

Ventilador de ar-cald. recup. 1] 4866 B95 544 4866 623 | 7,811 70 272 (0,06
| Aquecedor de ar—cald. recup. 231 6607 6257 | 1,06 6607 1409 | 4,69 23 4848 | 1,09
{Caldeira de recuperagio 3| 517442 489989 1,06 | 492052 |109985| 447 24 | 330004 85,05
Vilv. redutora-soprador fuligem | 4 | 25390 | 5929 | 428 25390 | 5610 |4,53| 95 320 0,07
Ventilador gas-cald. recup. 5] 10818 | 1990 1544 | 10818 | 1701 | 6,36 85 289 0,06
Ventilador ar-caldeira biom. 6 452 83 |544] 452 58 |78 70 25 0,01
Aquecedor de ar-cald. debiom. | 7 184 183 11,01 184 16 {11,251 9 66 (0,04
ICaldeira de biomassa 81 60599 | 600541101 60599 | 9653 16,28| 16 | 50401 {1128
Ventilador gis-cald. biom. 9 768 4] 1544 768 113 16,82| 80 29 0,01
Turbina a vapor 10 232609 | 52639 | 442 | 232609 | 43220 | 5,38 82 9419 | 2,11
i -média pressio 11} 126261 | 28616 | 4,41 | 126261 | 28372 | 445 99 245 0,05
Misturador - baixa pressio 12| 206885 | 46822 | 442 | 206885 | 46813 | 4,42 ] 100 9 6,00
Bomba de dgua das caldeiras 13| 5323 979 |544| 5323 658 18,09] 67 321 0,07
Divisor condensado p/ caldeiras | 14| 13041 | 8376 | 1,56 | 13041 § 8376 | 1,56 100 0 0,00
{Gerador eléirico - turbina vapor | 15} 232609 | 43220 | 5,38 | 232609 | 42788 {544} 99 432 {610
IDivisor de poténcia elétrica 161 232609 | 42788 | 5,441 232609 | 42788 | 5,44 | 100 0 0,00

446730 | 100
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Anexo A.3 — Propriedades dos fluxos da configuragiio BLGCC com ar atmosférico.

n°| Temp. |Pressdo| Vazio | Exergia Custo K
Correntes exergeét
(C) | (kPa) | (kgfs)| (kI/s) (ki/s)
{Entrada do ar no compressor de baixa pressio TG | 1 15 101 |15400] 342 342 1,00
[Entrada do ar no intercooler da turbina a gis 2 246 662 |154,00] 33927 109272 13,22
|Entrada do ar no compressor de alta pressio 3| 246 662 |154001 33927 109272 {322
AT de resfriamento dos bocais e palhetas 4 418 1698 | 17,17 | 6753 21594 3,20
{Entrada do ar da cdmara de combustio 5 418 1698 136,83 53831 172136 | 3,20
Ar de resfriamento para a tarbina de alta pressiio 6 418 1698 | 16,21 6376 20390 13,20
Ar de resfriamento para a furbina de baixa pressio | 7 418 1698 | 0,96 377 1205 3,20
Entrada de gis na cimara de combustio 8 208 2020 | 56,95 | 262470 556609 2,12
Entrada dos gases de combustio no bocal da 91 1343 1664 | 193,85] 250751 728745 | 2,91
jturbina de alta pressio
It}:;i;t‘:da doei gases de combustiio na turbina de 10] 1280 1664 210,07 ] 255344 749134 | 293
trada dos gases de combustio no bocal da 11] 1040 691 |210,07| 139427 555746 {293
ina de baixa pressio
lﬁnnada dos gases de combustio na turbina dealta | 12| 1037 691 211,031 187786 556951 297
Poténcia gerada pela turbina 13 — — . 110362 340016 | 3,08
{Entrada dos gases de combustfio no HRSG 14} 615 104 1211,03! 73144 216936 | 2,97
Entrada dos gases de combustiono aquecedorda | 15] 117 102 1211031 12287 35068 2,85
fcald. de biom.
[Entrada de 4gua no HRSG i6 92 6000 1 5497 | 4582 6023 1,31
Entrada de d4guz no trocador evaporador de alta 17 276 6000 | 24,96 9121 26031 2,85
[Enfrada de 4gua no superaguecedor do HRSG 18] 278 6000 ) 2496 | 27133 69263 2,55
Saida de vapor de HRSG 191 450 6000 | 53,89 §{ 72913 231122 | 3,17
Saida de vapor da caldeira de biomassa 20] 450 6000 1 3740 | 50601 303208 | 5,99
|Entrada do vapor-misturador de média pressio 211 230 1000 § 30,13 | 27555 119227 1433
Saida do vapor - misturador de media pressio 21 190 1000 | 31,19 | 27374 119282 1436
[Entrada de dgua - misturador de media pressdo 23 15 1000 | 1,06 55 55 1,00
Poténcia gerada pela turbina a vapor 24 — —_— 41700 219750 | 527
Entrada condensado-misturador baixa pressio 25 146 400 | 61,17 | 45170 195443 14733
[Entrada dgua-misturador de baixa pressio 26] 148 400 342 2530 4813 1,90
Saida de vapor do misturador de baixa pressio 271 144 400 | 64,71 | 47697 200262 | 420
Entrada de biomassa na caldeira de biomassa 28 i5 101 14,51 1 303497 303497 | 1,00
nirada de ar na caldeira de biomassa 291 120 105 | 58,63 1057 5513 521
|Entrada de dgua na caldeira de biomassa 30 92 6000 | 38,16 | 3181 4181 1,31
Saida de gases da caldeira de biomassa 31 i1 102 | 73,08 9751 9893 1,01
Entrada de ar-aquecedor caldeira de biomassa 32 22 107 | 58,63 415 1401 3,38
Saida dos gases de combustio do aquecedor dear | 33 94 100 | 211,03 10846 30956 | 2,85
ida caldetra de biomassa
Entrada de licor negro no gaseificador 347 118 200 | 3424 | 513635 513635 | 1,00
Entrada de ar no gaseificador 357 282 223 | 42,88 6165 18177 {295
Entrada do trocador gas-solido 367 427 200 | 11,821 11615 21006 1,81
Saida de smelt do trocador gas-solido 371 219 200 | 11,82 1632 0 0,00
JEntrada dos gases gaseificador-trocador gés-solido | 38 95 2061 | 56,95 | 251602 535603 2,13
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[Entrada dos gases no evaporador de alta pressio  [39{ 700 200 | 6530 | 282458 510806 | 1.81
[Entrada dos gases no aquecedor de ar gaseificador [40] 286 196 | 65,30 | 258552 | 467575 | 1,81
Entrada de ar-compressor de ar do gaseificador 41 103 228 | 42,88 ) 3451 11921 345
jEntrada de ar no aquecedor de ar do gaseificador | 42 15 101 | 42,388 95 95 1,00
fEntrada dos gases no evaporado de baixa pressfio 143 197 192 | 65,30 | 255093 461319 | 1,81
Entrada de condensado no evaporador de baixa 44 % 400 342 261 261 1,00
essdo
E%rnuada dos gases no aguecedor de agua 45] 104 188 | 65,30 | 252576 | 456767 | 1,81
FEntrada de condensado no aquecedor de agua 46 90 400 | 9248 7048 7048 1,00
Entrada dos gases no Scrubber 47| 100 184 | 65,30 | 252370 | 456395 11,81
Descarga de fundo do Scrubber 48 57 184 | 12586 7120 ) 0,00
|Entrada dos gases no Condensador 49] 110 181 | 63,16 | 239021 462675 | 1,94
[Entrada da dgua de resfriamento-condensador 50 %0 400 | 21,33 | 1625 0 0,00
Saida da &4gua de resfriamento do Condensador 51 15 400 | 21,33 1087 1087 1,00
Agua retirada no condensador 52| 30 177 | 529 266 0 0,00
[Entrada dos gases no compressor-intercooler 53 30 177 | 57,87 | 236752 1 463762 | 1,96
Saida da agua resfriamento-compressor-intercooler | 34 65 4006 171,081 10360 0 0,60
trada da dgua de resfrimmento-compressor 55 15 400 | 171,08} 8721 8721 1,06
Entrada de ar ventilador-caldeira de biomassa 56 15 10F | 58,63 130 130 1,00
Purga da caldeira de biomassa 57| 276 6000 | 0,76 46 ] 0,00
| Agua retirada no intercooler do compressor 58 25 2061 1,83 93 0 0,00
JPoténcia para o compressor do gaseificador 591 — _— —_ 3800 11826 3,11
[Fntrada de condensado na bomba d'agua 60 91 400 | 93,13 7158 7420 1,04
Retorno de condensado da fibrica 61 %0, 400 | 9590 | 7309 7309 1,00
Saida do condensado da bomba d'agua 621 92, 6000 | 93,13 7764 10204 1,31
[Poténcia para o compressor-intercooler 63 e —— v 20283 63120 3,11
|Poténcia para ventilador de ar da cald. debiom. 64| — —_ | — 819 2549 13,11
Saida de gases-ventilador da caldeira biomassa 651 201 108 1 73,08 { 10441 12442 1,19
/Agua de reposicio-misturador de baixa pressio  [66] 15 400 | 0,13 6 6 1,00
Poténcia para o compressor baixa pressio 67| — — —— 37023 108930 {294
[Poténcia para 0 compressor de alta pressiio 68| — —_— — 28706 84458 2,94
[Purga da caldeira do HRSG 69 276 6000 | 1,08 55 0 0,00
[Poténcia para o ventilador de ar (caldeira) 70! -~ e — 408 1271 3.1n
Poténcia para a bomba d'agua Ti{ — e 895 2784 3,1
Poténcia para o gerador da turbina a gis 721 - — e 109258 340016 | 3,11
oténcia para a fibrica e concessiondria 73} — —_ 83054 258466 | 3,11
Poténcia do gerador da turbina a vapor 74 — —_ —_— 41283 219750 | 5,32
Entrada de guz no scrubber 75 15 134 1123,72] 6230 6280 1,00
Saida de condensado do aquecedor de dgua 761 100 184 0,00 0 0 0
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Anexo A.4 - Caracteristicas dos equipamentos da configuragio BLGCC com ar atmosférico.

n°} Custo {Exergia|Kkgy| Custo |Exergia| k | Efic.] Taxa
exerg&icow do fuel eXErgético| prodto| o, 12° Leil de irrever
Equipamentos fuel produto
&y | (ki) (fs) | (k¥fs) o) | &is) | (%)
Compressor de ar de baixa 1| 108930 | 37023 | 2,94 | 108930 | 33585 | 3241 91 3438 90,55
lpnssio da tirbina a gis
Compressor de ar de altapressdo] 2 | 84458 | 28706 | 2,94 | 84458 | 26657 3,171 93 2049 1033
da turbina a gis
|Camara de combusifio 3 | 728745 1316301230 | 728745 [250751| 2,91 | 79 | 65550 10,56
Turbina de alta pressio 4 | 193388 | 65917 12,93 | 193388 | 65729 | 2,94 | 100 i88 10,03
i naentrada datrbina | 5 [ 749134 [257127{ 2,91 | 749134 |255344 2931 99 1783 0,29
de alta
‘Turbma de baixa pressio 6 | 340016 |114642| 2,97 | 340016 [110362]3,08] 9 4281 | 0,69
[Misturador na entrada da turbina | 7 | 556951 189804 2,93 | 556951 | 187786 2971 99 | 2018 (0,33
de baixa
HRSG 8 | 2235099 | 78869 | 2,85 | 225099 | 68331 | 3,29 | 87 | 10539 1,70
Turbina a vapor 9 | 219750 | 50788 | 4,33 | 219750 | 41700 | 5.27 | &2 9087 | 146
[Misturador - média pressiio 10] 119282 | 27610 | 4,32 | 119282 | 27374 | 436 | 99 236 1004
Misturador - baixa pressio 11] 200262 | 47707 | 4,20 | 200262 | 47697 | 420 | 100 i0 0,00
[Caldeira de biomassa 121 299116 {294804| 1,01 | 299116 | 47419 | 631 | 16 | 247384 39,87
Ventilador de gases 13| 2549 819 |3,11{ 2549 690 |369] 84 129 10,02
Aquecedor ar da cald. biom. 14] 4112 1441 1285] 4112 643 | 640 45 798 10,13
Ventilador ar da caldeirabiom. | 15| 1271 408 13,11 1271 284 [447] 70 124 10,02
Compressor com intercooler 16{ 71841 {29003 | 248 ] 71841 | 14850 4,841 51 14154 12728
‘Trocador de calor gias-sélido 17] 21006 | 11615 | 1,811 21006 | 10869 | 1,95 | 94 747 10,12
|Condensador 18] 463762 |240108] 1,93 | 463762 | 236752 1,96 | 99 3356 1054
Scrubber 19| 462675 {258650( 1,79 | 462675 [239021] 1,94 ] 92 | 19629 3,16
|Diviser de condensado 20 7309 7309 | 1,001 7309 7309 { 1,00 | 100 0 0,00
Aquecedor de dgua 211 372 206 | 1,81 in 110 |3,39] 53 96 0,02
{Evaporador de baixa pressio 221 4552 2517 11,81 | 4552 | 2270 [2,01] 90 248 10,04
Bomba de 4gua para as caldeiras | 23| 2784 895 13,11 2784 606 [460] 68 289 10,05
Divisor de dgua (caldeira de 241 10204 | 7764 {1,31] 10204 | 7764 | 1,31 ] 100 0 0,00
Ibiomassa ¢ HRSG)

{Compressor ar do Gaseificador | 25| 11826 | 3800 3,11 ] 11826 | 3355 {3,52] 88 445 6,07
| Aquecedor de ar do gaseificador {26 ] 6256 3459 1181 6256 | 2714 1230 78 745 10,12
|Evaporador de alta pressio 271 43232 [ 23905 | 1,811 43232 | 18012 2401 75 5893 (095
|Gaseificador 28| 531812 1519800] 1,02 | 531812 (294073 1,81 ] 57 | 235727 36,38
|Gerador elétrico da turbina a gas | 29 | 340016 1110362 3,08 ] 340016 {109258|3,11] 99 1104 | 0,18
[Divisor de poténcia elétrica 301 340016 {109258]3,11 ] 340016 |109258) 3,11 | 100 0 0,00

elétrico da turbina vapor| 31| 219750 | 41700 | 527 | 219750 | 41283 532] 9 47 1007
Intercooler entre compressores [ 32| 109272 | 33927 {322 | 109273 | 33927 322§ 100 0 0,00
baixa e alia pressdo
L{i}eivisor de ar apos o compressor {33 ] 21594 | 6753 | 3,20 21594 | 6753 3,20 ] 100 0 0,00
alta pressiio
620462 | 100
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Anexo A.5 — Propriedades dos fluxos da configuracio BLGCC com ar pressurizado.

n° | Temp. |Pressio| Vaziio | Exergia | . Custo K
Correntes : exergét
CCy | kPa) | kg/s)| (Kis) {klis)
JEntrada do ar no compressor de baixa pressio i 15 101 | 188,007 416 416 1,00
[Entrada do ar no mtercooler 2 268 662 | 188,00} 43356 153903 | 3,55
Entraca do ar no Compressor de alta pressiio 3 268 662 | 188,00 43356 153903 | 3,55
Ar de resfmiamento-bocais e pathetas das turbinas | 4 447 1698 | 29,55 | 12162 41927 | 3,45
Entrada de ar da cimara de combustio 5 447 1698 | 10940 45025 155219 | 345
Ar de resfrizmento para a tarbina de alta 6 447 1698 | 15,07 | 6203 21383 (345
Ar de resfriamento para a turbina de alta 7 447 1698 | 1448 | 5959 20544 1345
|Entrada de gds na camara de combustéio 8 265 2306 | 63,71 | 232196 528767 2,28
Entrada dos gases de combustdo no bocal da g1 1343 1664 | 173,17 226774 683985 |3,02
[turbina de alta pressiio
trada dos gases de combustiio na wrbina dealta | 10| 1280 1664 | 188,25 231365 705368 | 3,05
eSS0
trada dos gases de combustio no bocal da 11] 929 430 |[18825] 144014 | 439058 |3.05
turbina baixa pressio
Entrada dos gases de combustio da turbina de 121 893 430 120,731 145564 | 459602 !3,16
ixa pressio
Poténcia gerada pela turbina 13 —— — 69377 244164 13,52
[Entrada dos gases de combustio no HRSG 14| 598 104 | 202,731 68233 215438 | 3,16
Entrada dos gases de combustdo no aguecedorde | 15] 220 102 (262,73 19638 64566 | 3,29
Jar da caldeira de biomassa
Entrada de agua do HRSG 161 134 6000 | 2790 | 3451 6666 1,93
|Entrada de dgua no superaquecedor do HRSG 17{ 276 6006 | 7,66 8292 27263 | 329
Entrada de 4gua no aguecedor Syngas 18f 273 6000 | 7.66 2744 17924 | 6,53
Entrada de vapor na turbina a vapor 19] 456 6000 | 27,35 | 37002 148199 | 4,01
Entrada de vapor na turbina a vapor 203 450 6000 | 30,36 | 41078 251703 | 6,13
[Entrada de vapor no Misturador de Media Pressdo |21 231 1000 | 31,74 | 29032 148694 | 5,12
Saida de vapor do Misturador de Media Pressio |22 190 1000 | 32,86 | 28841 148752 | 5,16
[Entrada de d4gua no Misturador de Media Pressiio |23 15 1000 | 1,12 58 58 1,00
Poténcia gerada pela turbina a vapor 24 —_ J— — 24570 152981 |{6,23
Entrada de condensado-misturador baixa Pressiio |25| 146 400 | 2597 | 19178 98226 5,12
Entrada de vapor no Misturador de baixa Pressfo | 261 145 400 | 3932 | 29016 66738 2,30
Saida de vapor do Misturador de baixa Pressio 271 144 400 | 65,38 | 48191 164992 1342
[Entrada de biomassa na caldeira de biomassa 28 15 101 | 11,78 | 246379 | 246379 |1,00
[Entrada de ar na caldeira de biomassa 29| 120 105 {4759 | 846 8361 9,89
[Entrada de 4gua na caldeira de biomassa 30] 134 #4000 | 3098 | 3832 7403 1,93
Saida de gases da caideira de bicinassa 31} 269 102 | 59,32 | 10132 10440 1,03
Entrada de ar do aquecedor - caldeira de biomassa § 32 2 07 | 47,59 324 1272 393
Saida de gases de combustio doar dear da 331 199 100 {202,73] 17482 57477 13,29
jcaldeira de biomassa
[Entrada de licor negro no gaseificador 34] 115 2500 | 34,24 | 513635 513635 11,00
[Entmda de ar no gaseificador 351 3% 2709 49,04 | 20403 76324 13,74
[Enirada do trocador gas-solide 36| 194 2500 | 14,46 1036 2201 2,12
Saida de smelt do trocador gas-solido 37! 164 2500 | 14,46 769 0 0.00
|Entrada de 4gva no gaseificador 38| 158 2500 | 44,53 ] 6654 16655 [ 2,50
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Saida dos gases do gaseificador 391 194 2500 |113,35| 284575 | 604412 [2.12
Saida de condensado do evaporador 40 i62 2450 | 3530 5514 12683 2,30
Saida de ar do compressor mtermedigrio 41 97 2764 | 49,04 14411 51763 3,59
Saida de ar do aquecedor de ar 42 35 1631 |1 4904 ] 11818 40742 3,45
Saida de condensado do aquecedor de dgua 431 142 2401 | 745 969 1650 1,70
Saida de agua do aquecedor de dgua 4| 135 400 | 3932 4691 7992 1,70
Saida dos gases do evaporador de baixa pressio |45 163 2450 | 78,04 | 250944 | 532984 |2,12
JExtragfio de ar do compressor da turbina a gés 461 447 1698 | 49,04 | 20183 69580 {345
[Entrada dos gases no scrubber 47 142 2401 } 70,60 | 244294 518861 2,12
|Descarga de fimdo do scrubber 48| 256 2401 { 1759 ] 18092 0 0,00
Saida dos gases do scrubber 491 110 2353 1 63,71 | 228095 | 519428 |28
{Eatrada de 4gua no scrubber 50 15 2401 | 10,70 567 567 1,00
Saida da bomba de dgua do gaseificador 51 154 2500 | 4,53 1 6414 14454 (225
[Poténcia fornecida gerador da turbina a vapor 52 — e 24325 152981 |6,29
IMisturador de condensado 531 154 2401 | 4453 | 6411 14425 1225
Poténcia fornecida para a fibrica e concessionaria | 54 — — — 63875 227070 | 3,55
jPoiéncia fornecida pelo gerador daturbinaapis {55 —— R — — 68633 244164 | 3,55
[Entrada de ar no ventilador da cald. de biom. 56 15 101 47,59 93 93 1,00
Purga da caldera de biomassa 57Ty 27 6000 0,62 37 G 0,00
|Poténcia de acionamento da bomba d’igua caideira] 58 | — —_ — 591 2101 3,35
[Poténcia para o compressor do gaseificador 59! — — 3100 11021 3,55
|[Entrada de condensado na bomba d'4gua 60; 135 400 | 58,88 | 7625 11968 1,70
[Retorno de condensado da fabrica 61 90 400 | 98241 7487 7487 1,00
Saida do condensado da bomba d'agua 62| 134 6000 ! 5888 | 7283 14069 1,93
[Poténcia para ventilador de ar (caldeira) 63 — — — 332 1178 3,55
Poténcia para ventilador de ar da caldeira de biom. | 641 —— — — 778 2764 3,55
Saida dos gases do ventilador da caldeira de biom. | 65| 554 168 | 59,32 | 10810 13204 1,22
Agua de reposicio no mistarador de baixa pressdo | 66 15 400 0,55 28 28 1,00
|Poténcia para compressor de baixa pressio TG 67f -— _ — 49719 153488 {3,090
[Poténcia para o compressor de alta pressio TG 68| — 1 36547 112822 | 3,00
[Purga da caldeira do HRSG 691 276 6000 | 055 28 0 0,00
[Poténcia para bomba d'agea do misturador 70] — — — 3 29 3,55
Aguadereposigﬁonomisum&xdeégm 71 15 1000 | 1,78 92 92 1,00
Saida do ar do aquecedor de ar do gaseificador 7 432 1664 | 49,04 13059 45020 345
Entrada da dgua no resfriador do ar do gaseificador| 73 15 400 {2462 1255 1255 1,00
Saida da agua no resfriador do ar do gaseificador | 74 75 4060 | 24,62 1626 5533 3,40
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Anexo A.6 — Caracteristicas dos equipamentos da configuracio BLGCC com ar pressurizado.

N°§ Custo [Exergialkgai Custo |Exergial k [Efic.y Taxa
exergético| do fuel exergético| Produto] progm. 12° Leti de irrever
Equipamentos foel Produto
(k¥s) | (fs) &Vsy | (k¥fs) %) | &I | (%)
Compressor de ar de baixa 1| 153488 | 49719 | 3,09 | 153488 | 42941 | 3,57 | B6 6779 | 1,16
da turbina a gis
Compressor de ar de alta da 2] 112822 | 36547 [ 3,09 112822 | 34014 | 3,321 93 2533 1043
essio da trbina a gis
& de combust3o 3 | 683985 |277221] 2,47 { 683985 {226774{3,02| 82 | 50447 | 8,61
Turbina de alta 4 | 266310 | 87351 13,05 | 266310 | 86266 | 3,09 | 99 1086 |0,19
Misturador na entrada daturbina | 5 | 705368 |232977] 3,03 | 705368 |23136513,05] 99 1611 | 0,27
lde alta
Turbina de baixa 6 | 244164 | 77331 | 3,16 | 244164 | 69377 13,521 90 | 7954 | 1,36
na entrada da 7 1 459602 | 1499731 3,06 | 459602 |145564| 3,161 97 | 4409 0,75
ina de baixa
[HRSG 8 | 150872 | 48595 | 3,10 | 141533 | 33551 |4,22] 74 | 15044 | 2,57
Turbina a vapor 9 [ 152981 | 29869 | 5,12 | 152981 | 24570 {623 | 82 [ 5299 10,90
Misturador - média pressio 10| 148752 | 29090 | 5,11 | 148752 | 28841 | 5,16 99 249 | 0,04
Misturador - baixa pressio 11§ 164992 | 48222 13421 164992 | 48191 {342 | 100 31 0,01
jCaldeira de biomassa 12| 244300 1237093] 1,03 | 244300 | 37245 1 6,56 | 16 | 199848 [34,10
Ventilador de gases 13} 2764 TI8 {355] 2764 678 14,08 87 106 0,02
Aquecedor de ar-caldeirabiom [ 14| 7089 2156 | 3,291 7F089 522 113,59] 24 1634 0,28
Veatilador de ar—caldeira biom. |15} 1178 332 13,55( 1178 231 |5,i1¢ 70 101 0,02
[Misturador de condensado 16] 14425 | 6575 |2,19] 14425 | 6411 [225] 98 164 {003
 Aquecedor da agua-gaseificador | 17] 2201 263 |823| 2201 240 9,181 90 28 0,00
Bomba de agua do condensado | 18 29 8 3,55 29 3 |848) 42 5 0,00
Scrubber 191 519428 [24486112,12 | 519428 1228095]228| 93 | 16766 2,86
Aquecedor de dgoa 201 14123 | 6650 12,12 12473 | 4229 |295] 72 | 2421 (041
[Evaporador de baixa pressio 21) 71429 | 33631 | 2,12 58745 [243241242| 88 9306 11,39
de agua para as caldeiras | 22 ] 2101 591 3,55} 2101 259 1812 44 332 {006
Divisor de 4gua para as caldeiras{ 23 | 14069 | 7283 | 1,93 14069 | 7283 | 1,93 ] 100 0 0,00
[Compressor de ar-gaseificador 124 | 11021 | 3100 | 3,55 11021 | 2593 |425] 84 507 (0,09
Aquecedor de ar do gaseificador | 25§ 24561 | 7124 |345| 24561 | 5992 14,10} 84 i133 {0,19
Trocador de calor Syngas 26§ 9339 5548 | 1,68 9339 | 4101 (2281 74 1447 10,25
{Gaseificador 271 606614 {540692| 1,12 | 606614 |285611{2,12| 53 | 255081 143,52
Gerador elétrico da turbina a gis | 28| 244164 | 69377 | 3,52 | 244164 | 68683 {3,55| 99 694 (0,12
|Divisor de poténcia elétrica 291 244164 | 68683 | 3,55 | 244164 | 68683 | 3,55 | 100 0 0,00
lGerador elétrico-turbina a vapor |30 152981 | 24570 | 6,23 | 152981 | 24325 [6,290(0,99] 246 [0,04
Intercooler da turbina a gas 31| 153903 | 43356 13,55 153903 | 43356 13,55 100 0 0,00
Divisor de ar apds o compressor | 32| 41927 | 12162 | 3,451 41927 | 12162 | 3,45 | 100 0 0,00
Ide alta pressio
[Resfriador de ar do Gaseificador | 33| 4277 1241 345 4277 371 {11,53] 30 870 {015
586122 | 100
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Anexo A.7 — Propriedades dos fluxos das configuragdes BLGCC com oxigénio pressurizado-
1000°C.

n°| Temp. |Pressdo| Vazio Exergié Custo K

Correntes exergét
Q) | (kPa) | (kgls) | (kIfs) (k¥/s)

Enirada do ar no compressor de baixa pressio 1 15 101 152,00 336 336 L00
Entrada do ar no intercooler da turbina a gas 2 246 662 | 152,00} 33487 113201 3,38
Entrada do ar no compressor de alta pressio 3 246 662 |152,00] 33487 113201 3,38
Ar de resfriamento dos bocais e palhetas 4 418 1698 | 26,94 | 10597 35569 | 3,36
[Entrada de ar da cimara de combustio 5 418 1698 12506 49201 165140 | 336
Ar de resfriamento para a turbina de alta pressio | 6 418 1698 | 1505 | 5920 19869 3,36
At de resfriamento para a turbina de baixa pressio | 7 418 1698 | 11,89 1 4678 15760 3,36
Entrada de gas na cimara de combustiio 8 183 2353 | 39,16 | 241232 | 527016 |2.18
Entrada dos pases de combustio gasesnobocal da | 9 1343 1664 | 16429] 233809 692157 {296
Jterbina de alta

Enirada dos gases na turbina de alta iG] 1280 1664 | 17934} 237871 712025 | 2,99
Entrada dos gases no bocal da tarbina de baixa 11 1024 620 1179341 170931 511652 | 2,99
[Entrada dos gases na turbina de baixa 12] 992 620 1191,23] 173610 | 527353 [3,04
Poténcia gerada pela turbina 13 — — — 90350 302062 | 3,34
|Entrada dos gases de combustio no HRSG 14 613 104 119123 74168 225291 3,04

Entrada dos gases de combustio no aquecedor de | 15 200 102 191,23 21433 62698 2,93
ar da caldeira de biomassa

|Entrada de dgua do HRSG 16§ 148 6000 | 41,01 3743 13466 1234
Entrada de 4gua no superaquecedor do HRSG 17{ 276 6000 | 7,96 1115 3262 2,93
Entrada de dgua no aquecedor Syngas 181 278 6000 | 796 8656 16998 1,96
Entrada de vapor na turbina a vapor (HRSG) 197 450 6000 | 4020 | 54390 189796 | 3,49

Entrada de vapor na turbina a vapor (Cald. Biom) |20] 450 6000 | 4977 | 67330 412911 16,13
Entrada de vapor no Misturador de Media Pressdio | 21 231 1000 | 29,69 | 27155 134462 | 4,95
Saida de vapor do misturador de media pressdo 22 190 1000 | 30,73 | 26977 134516 | 4,99
Entrada de dgua no mistarador de media pressio |23 15 1000 1,05 54 54 1,00
Poténcia gerada pela hrbina a vapor 24} — —_ —— 41095 247829 16,03
|Entrada de condensado - misturador baixa pressdo | 25 146 400 60,28 | 44514 220416 | 4,95
{Entrada de vapor no misturador de baixa pressio | 26| 146 430 | 4,78 3528 7817 |22
Saida de vapor domisturador de baixapressio (27| 144 | 400 | 65,18 | 48039 | 228240 | 495
[Entrada de biomassa na caldeira de biomassa 28 15 101 1930 | 403839 | 403839 | 1,00

[Entrada de ar na caldeira de biomassa 291 120 105 | 78,01 1406 10819 | 7,69
[Entrada de dgua na caldeira de biomassa 30| 148 6000 | 5078 | 7112 16676 |2,34
Saida de gases da caldeira de biomassa 317 295 102 19724 | 18006 18424 1,02
Entrada de ar-aquecedor de ar da caldeira de biom. [ 32 2 107 | 78,01 551 2008 3,64

Saida de gases de combustio do aquecedor dear | 33 164 100 191,231 18421 53886 |293
|da caldeira de biomassa

[Entrada de licor negro no gaseificador 34 115 2500 | 3424 | 513635 513635 | 1,00
jEntrada do oxigénio no gaseificador 35] 135 2700 | 12,09 | 4498 44016 19,79
Entrada do trocador gas-solido 36| 383 2500 | 18,19 | 11554 22688 1,96
Saida de smelt do trocador gas-solido 371 140 2500 1 18,19 | 2111 ] 000
{Entrada de agua no gaseificador 381 223 2450 | 3565 | 4993 33438 16,70
[Saida dos gases do gaseificador 391 383 2500 § 63,64 | 282466 | 554665 | 1,96
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Saida de agua do aquecedor de dgua 4065 191 3060 | 23537} 46773 121429 2,60
Saida de agua do saturador 41 157 2353 122105} 32713 71468 2,18
|Retorno de agua do tanque de "flash” 42 146 430 | 12447 16534 36635 2,22
Saida da Bomba de Agna do tanque de "flash” 43 147 3060 | 12447 ) 16958 38637 228
Entrada de dgua no aquecedor de dgua 441 121 3060 234,60 24928 48746 1,96
|Entrada de ar na planta de oxigénio 45 15 101 4958 110 110 1,00
Saida de ar da planta de oxigénio 46 25 106 | 3748 1005 9833 9,79
Entrada de gas gaseificado no Scrubber 47 224 2450 1 2799 | 239977 471232 11,96
Descarga de fundo do Scrubber 43 108 2450 (112981 10499 0 0,00
Saida de gas do Scrubber 49 110 2401 | 24.84 | 228567 477056 12,09
Yentrada de agua no Scrubber 50 15 2450 1109,83( 5824 5824 L60
Retorno de condensado para o gaseificador 51 130 2450 | 35,65 4141 10751 2.60
Saida de agua da bomba de dgua do gaseificador | 52 130 2450 | 35,65 4141 10751 2.60
Saida de gases do ventilador da caldeira debiom. | 53¢ 307 108 | 9724 | 19179 22930 1,20
Agua de reposicio para o gaseificador 54| 15 400 | 0,00 0 0 1,00
Saida do misturador de dgua do para o gaseificador| 55 15 400 0,00 ¢ 0 1,00
Entrada de ar no ventilador da caldeira de biom. | 56 15 101 | 78,01 173 173 100
Purga da caldeira de biomassa 57 276 6000 1,02 61 0 0,00
[Purga da caldeira do HRSG 58 276 6600 0,80 49 0 0,00
[Agua de reposicio no misturador de baixa pressio | 59 15 400 0,12 6 6 1.00
Entrada de condensado na bomba d'agua 60 146 430 91,79 | 12192 27016 2,22
Retorno de condensado da fibrica 61 % 460 1110231 8401 8401 1,00
Saida do condensado da bomba d'dgua 62 148 6000 | 91,79 | 12855 30142 1234
Saida da bomba de retorno de condensado 63 91 3060 1110,13] 8733 16109 1,16
Saida de #gua do tanque de "Hash” 64 146 430 121627 28726 63651 2,22
Poténcia para bomba d'gua caldeira 65} — —— 926 3127 3,38
Poténcia para planta de oxigénio 66 15 400 0,00 15913 53739 3,38
Poténcia para o compressor de baixa pressio 67 e e —_ 36544 112865 | 3,09
fPoténcia para o compressor de alta presséio 68 — e R 28334 87508 3,09
[Poténcia para a bomba de agua do tanque "flash” {69! — — — 593 2002 3,38
Poténcia para a bomba de condensado w0 — e e 506 1708 3,38
Poténciz para o ventilador de ar da cald. biom. n —_— — — 543 1835 3,38
[Poténcia para o ventilador de gases da cald biom. }72] —— — B— 1334 4506 3,38
[Poténcia para a fibrica e concessionaria 73] — — — | 69631 ] 235145 3,38
[Potéacia do gerador da turbina a vapor 14 — — - | 40684 | 247829 |6,09
Poténcia para a bomba de dgua do gaseific. 5] - —_ _— 0 0 3,38
Poténcia forpecida pelo gerador datrbinaagis |76 —— — — 89447 302062 338
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Anexo A.8 -~ Caracteristicas dos equipamentos da configuragio de BLGCC com oxigénio
pressurizado-1000°C.

n°} Custo |Exergiaikgy{ Custe [Fxergia| k |Efic.| Taxa

fexergético] do fuel exergéticol Produto] e, 12 Lei| de irrever
Equipamentos Fuel Produto (ki/s)
k¥s) | (k¥s) &) | (kfs) (%4) (%)

Compressor de baixa pressdoda | 1 | 112865 | 36544 [ 3,09 | 112865 | 33150 | 3,40 | 91 3393 047
itz a gis
ICompressor dealtapressioda | 2 | 87508 | 28334 [3,09] 87508 |[26312 333 93 | 2022 0,28

a
[Cémara d%as combustio 3 | 692157 |290433]| 2,38 | 692157 |233809{ 2,961 81 | 56624 7,92
Turbina de alta 4 | 200373 | 66940 | 299 | 200373 | 64878 | 3,09| 97 2062 1029
Misturador na cotrada da 5| 712025 1239728|2971 712025 [237871[ 299 99 1858 10,26
jturbina de alta
Turbina de baixa 6 | 302062 | 99442 13,04 | 302062 | 90350 | 3,34 ] 91 9092 |1.27

Misterador na entrada datwrbina | 7 | 527353 | 175608 3,00 | 527353 | 173610 3041 99 1998 {028
de baixa

[HRSG 8 | 176330 | 60277 12,93 | 176330 | 48647 | 3,62 81 11630 | 1,63
Turbina a vapor 9 | 247829 150051 [ 4,95 ] 247829 | 41095 [ 6,03 | &2 8956 | 125
Misturador - média pressdo 10§ 134516 | 27209 (4,94 | 134516 | 26977 14,99 99 233 0,03
Misturador - baixa pressio 11 ] 228240 | 48049 { 4,75 | 228240 | 48039 {4,75 | 100 10 0,00
jCaldeira de biomassa 121 396235 1387240} 1,02 | 396235 | 60218 | 6,58 | 16 | 327002 45,75
Ventilador de gases 13t 4506 1334 1338 4506 1173 13,84 88 161 0,02

Aquecedor de ar-caldeira biom. | 14| 3811 3012 293 8811 855 110,30| 28 2157 10,30
Ventilador de ar-caldetra biom. | 15| 1835 543 {338 1835 378 14385} 70 165 0,02
[Misturador cond. - gaseificador 16| 10751 | 4141 [2,60] 10751 | 4141 2,601 100 0 0,00
Aquecedor da agua-gaseificador [ 17] 22688 | 9443 [240| 22688 352 26,64 9 8591 ]1.20

[Bomba de dgua do gaseificador | 18 0 0 0,00 0 0 000 0 0 0,00
Scrubber 19| 477056 1245801 1,94 | 477056 1228567 2,09 | 93 17234 {241
Divisor de ar 20] 35569 | 10597 {336 35569 | 10597 |3,361 100 0 0,00
Adquecedor de 4gua 217 83434 | 42489 [ 1,96 ]| 83434 | 25986 {321 61 16503 |2,31

Bomba dedgmaparaacaldeia 22| 3127 | 926 [338] 3127 | 663 |472| 72 | 263 |0.04
Divisor 4gua cald Biom /HRSG |23 | 30142 | 12855 |234| 30142 | 12855 [234| 100| © |0,00
Saturador 24| 598485 127534012,17 | 598485 [273945]2,18] 99 | 1394 | 0.20
Flash Tanque 25| 71468 | 32713 2,18 | 71468 |322551222] 99 | 459 0,06
|Divisor de dgua do flash tanque 126 | 63651 | 28726 [2,22| 63651 | 28726222 | 100 0 |0,00]
Bombadgnadoflashtanque 1271 2002 | 593 [338] 2002 | 424 [472| 72 | 169 |0,02
[Gaseificador 28| 591089 {523125]1,13 | 577353 294020 1,96 | 38 | 229106 |32,05
|Geradar elétrico da turbina a gas | 29 | 302062 | 90350 | 3,34 | 302062 | 89447 (3,38 | 99 | 904 [0.13
{Divisor de poténcia elétrica 30| 302062 | 89447 | 3,38 | 302062 | 89447 [338[100| 0 |0,00
|Gerador elétrico-turbina a vapor [31] 247829 | 41095 [ 6,03 | 247829 | 40684 [6,09| 99 | 411 | 0.06
[Misturador do tanque "flash™ 32| 48746 | 25691 | 1,90 | 48746 | 24928 | 1,96 | 97 | 764 0.1
{Bomba de condensado da fibrica|33 | 1708 | 506 [338] 1708 | 332 |5.14] 66 | 173 ]0.03
{Plants de produgio de oxigénio |34 | 53848 | 16023 [3,36| 44016 | 4498 |9.79| 34 | 11595 [161
Resfriador compressores TG~ {35 113201 | 33487 [ 3,38 | 113201 | 33487 [3,38 [ 100 | 0 0,00
714878 | 100
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Anexo A.9 — Propriedades dos fluxos da configuragiic BLGCC com oxigénio pressurizado-
1400°C

Temp. |Pressfo| Vazio | Exergia Custo K

Corrertes exergét
(°C) | (kPa) | (kgfs) | (kIfs) (kJfs)
Fntrada do ar no compressor de baixa pressiio 1 15 101 115200 336 336 1,00
Entrada do ar no intercooler da turbina a gis 2 246 662 {15200] 33487 146729 14,38
trada do ar no compressor de alta pressiio 3 246 662 115200 33487 146729 | 438
Ar de resfriamento dos bocais e palhetas 4 418 1698 | 69,05 | 27167 118225 1435
irada de ar da cimnara de combustio 5 418 1698 | 8295 | 32632 142008 | 435
Ar de resfriamento para a furbina de alta pressio 6 418 1698 | 11,72 4612 20070 4,35
LAr de resfriamento para a turbina de baixa pressio | 7 418 1698 } 57,33 | 22555 98155 4,35
{Entrada de gis na cmara de combustiio 8 186 2353 1 41,48 1 197562 565625 | 2,86
Entrada dos gases de combustio gasesnobocalda | 9 | 1343 | 1664 | 124,47 184797 | 707634 | 3,83
ina de alta
Fntrada dos gases na turbina de alta 101 1280 1664 | 136,20 187815 727704 | 3,87
[Entrada dos gases no bocal da ttirbina de baixa i1 949 428 13620 120738 467807 | 3,87
dos gases na turbina de baixa i2] Ri4 428 119353 132552 565961 | 4,27
[Poténcia gerada pela turbina 13| — e —— | 47794 | 299091 |6726
Entrada dos gases de combustio no HRSG 14| 3540 104 | 193,53 | 62503 266870 | 4,27

Entrada dos gases de combustfio no aquecedor de | 15] 213 102 | 193,53| 22318 80840 4,03
far da caldeira de biomassa

Entrada de 4gua do HRSG 161 148 6000 | 34,67 | 4856 15582 3,21
Entrada de 4gua no superaquecedor do HRSG 171 276 6000 | 10.43 1461 5882 4,03
Fatrada de dgua no aquecedor Syngas 18§ 278 6000 | 1043 | 11344 30393 2,68
[Entrada de vapor na turbina a vapor (HRSG) 191 450 6000 | 33,99 | 45992 217124 14,72

[Entrada de vapor na turbina a vapor (Cald. Biom) {20] 450 6000 | 56,12 | 75927 478198 | 6,30
[Entrada de vapor no Misturador de Media Pressdo | 21 231 1000 | 29,74 | 27199 155124 | 5,70
Saida de vapor do misturador de media pressiio 22 190 1000 | 30,78 | 27021 155178 5,4
Entrada de 4gua no misturador de media pressio |23 15 1000 1,05 54 54 1,00
Poténcia gerada pela turbina a vapor 24 S— —_— — 41162 285912 16,95
[Entrada de condensado - misturador baixa pressio | 25 146 400 60,38 | 44587 254286 5,0
|Entrada de vapor no misturador de baixa pressio |26] 146 430 | 4,61 | 3402 9875 ]2,90
Saida de vapor do misterador de baixa pressio 271 14 400 | 65,10 | 47985 264168 | 5,51

Fntrada de biomassa na caldeira de biomassa 281 15 101 | 21,77 | 455400 | 455400 | 1,00
[Entrada de ar na caldeira de biomassa 291 120 105 | 87,97 | 1586 18103 [11,42
[Entrada de 4gua na caldeira de biomassa 301 148 | 6000 | 57,27 | 8020 25733 [3.21
Saida de gases da caldeira de biomassa 31} 295 102 [109,65] 20304 | 21038 | 1,04
Entrada de ar-aquecedor de ar da caldeira de biom. [32] 22 107 | 8797 621 4068 |6,55

Saida de gases de combustio do aquecedordear |33 173 100 |[193,53| 18831 75804 | 4,03
[da caldeira de biomassa

[Entrada de licor negro no gaseificador 34| 115 | 2500 | 34,24 | 513635 | 513635 | 1.00
[Entrada do oxigénio no gaseificador 35| 135 | 2700 | 14,89 | 5538 | 101360 |18,30
Entrada do trocador gas-solido 36| 383 | 2500 | 25,48 | 19574 | 52444 | 2.68
Saida de smelt do trocador gas-solido 37| 126 | 2500 | 2548 | 2343 0 0,00
{Entrada de agua no gaseificador 38| 223 | 2450 | 35,50 | 4972 64406 12,95
{Saida dos gases do gaseificador 39| 383 | 2500 | 59,15 | 224858 | 602446 | 2,68
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Saida de dgua do aquecedor de dgun 40 i91 3060 [23446| 46592 150907 | 3,24
Saida de dgua do saturador 4] 156 2353 {21990 32447 92897 2,86
|Retomo de dgua do tangue de “flash” 42 146 430 | 123,35] 16385 47567 2,90
Saida da Bomba de agoua do tangque de "flash™ 43 47 3060 | 123351 16806 51280 3,05
[Entrada de 4gua no aquecedor de dgua 44 121 3060 233,86 24807 62906 2,54
{Entrada de ar na planta de oxigénio 45 i5 101 61,05 135 135 LO0
Saida de ar da planta de oxigénio 46 25 106 | 46,16 1237 22643 18,30
[Entrada de gis paseificado no Scrubber 47 199 2450 | 2837 | 187676 502826 2,68
Descarga de fundo do Scrubber 48 102 2450 | 9175 8050 0 0,00
Saida de gas do Scrubber 49 110 2401 | 26,92 | 184527 507615 12,75
Entrada de 4gua no Scrubber 50 15 2450 | 90,30 4789 4789 1,00
[Retorno de condensado para o gaseificador 51 131 2450 | 30,78 3588 11620 324
Saida de gua da bomba de 4gua do gaseificador | 52 116 2450 | 35,50 3569 11962 3,35
Saida de gases do ventilador da caldeira de biom. | 53 307 108 j10965] 21627 30550 1.41
 Agua de reposigio para o gaseificador 541 15 | 2450 | 4,2 | 350 343 | 1,37
Saidadomjmadm'deégmdoparaogseiﬁmdor 55 15 400 4,72 241 241 1,00
jEnirada de ar no ventilador da caideira de Biom. 56 15 10 87,97 195 195 1,00
Purga da caldeira de biomassa 57 275 6000 1,15 &9 0 0,00
Purga da caldeira do HRSG 58 276 6000 | 0,68 41 0 0,60
Aguadcrqmsigﬁonomisnmdordebaixammsﬁo 59 15 400 § 0,12 6 6 1,00
|Entrada de condensado na bomba d'agua 60 146 430 | 91,94 12213 35454 2.90
JRetorno de condensado da Bbrica 61! 90 400 |110,45] 8418 8418 1,00
Saida do condensado da bomba d'agua 62 148 6000 | 91,94 12876 41315 3,21
Saida da bomba de retorno de condensado 63 91 3060 §110,51 8763 11626 1,33
Saida de dpgua do tangue de "flash” 64 146 430 215,29 28598 83021 290
Poténcia para bomba d'agua caldeira 65| — — = 927 5861 | 6,32
{Poténcia para planta de oxigénio 66 15 460 0,00 19596 123868 |6,32
IPoténcia para o compressor de baixa pressiio 67 0 0 0,00 36544 146393 | 4,01
|Poténcia para o compressor de alta pressio 68 -— — — | 28334 113504 | 4,01
lPoténcia para 2 bomba de dgua do tanque "flash” | 69 — —— —— 587 3713 8,32
{Poténcia para a bomba de condensado 70 — B . 507 3208 6,32
[Poténcia para o ventilador de ar da cald. biom. 71 D — — 613 3873 6,32
Poténcia para o ventilador de gases da cald. biom. |72 —— — — 1505 9512 6,32
Poténcia para a fibrica e concessionsria 73 —— e — 23565 148954 16,32
[Poténcia do gerador da turbina a vapor 741 — —_— — 40750 285912 | 7,02
|Poténcia para a bomba de agua do gaseific. 51— — | = 16 102|632
fPoté‘m:ia fornecida pelo gerador da turbina a gis 76 — — —_— 47316 299091 6,32
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Anexo A.10 ~ Caracteristicas dos equipamentos da configuragdo BLGCC com oxigénio
pressurizado-1400°C.

o} Custo |Exergia|Kgy| Custo |Exergial k |[Efic.| Taxa
exergético| do fuel exergéticol Produtof poum, [2* Leil de frrever
Equipamentos Fuel Produto {kl/s)
(Kis) | (kifs) k¥s) | (kifs) (%) (%)
Compressor de baixa pressdoda | 1 | 146393 | 36544 | 4,01 | 146393 | 33150 | 4,42 | 91 3393 | 042
ina a
!Compresf:rs dealtapressdoda | 2 | 113504 | 28334 14,01} 113504 | 26312 {431} 93 2022 1025
a
[Camara dias combustdo 3 | 707634 |230194| 3,07 | 707634 |184797;3,83] 80 | 45397 15,60
Turbina de alta 4 | 259897 | 67078 { 3,87 | 259897 | 64878 | 401 97 | 2200 027
Misturador na entrada da 51 727704 1189409] 3,84 | 727704 |18781513,87| 99 1594 10,20
turbina de alfa
Turbina de baixa 6 | 299091 ; 70049 | 4,27 | 299091 | 47794 | 626 | 68 | 22255 2,74
Misturador na enirada daturbina | 7 | 565961 1143292 3,95 56596t 13255214271 93 | 1074F 132
de baixa
HRSG 8 | 201542 | 50067 | 4,03 | 201542 | 41135 14,90 82 8932 | 1,10
Turbina a vapor 9 | 285912 | 50132 } 5,70 | 285912 | 411621695 82 8970 | 1,11
[Misturador - média pressio 10] 155178 | 27254 | 5,69 | 155178 {27021 | 5,74 99 233 0,03
!!Vﬁstm'ador - baixa pressio 11] 264168 | 47995 | 5,50 | 264168 | 47985 | 5,51 | 100 10 0,00
|Caldeira de biomassa 12| 452465 1436681 1,04 | 452465 1 67906 | 6,66 | 16 | 368775 14547
Ventilador de gases 31 9512 1505 {632} 9512 1323 | 7,19] 88 182 {002
Aquecedor de ar-caldeirabiom. | 14 14035 | 3487 [ 4,03 | 14035 964 |14,55| 28 2522 10,31
[Ventilador de ar-caldeirabiom. |{15] 3873 613 1632 3873 427 1908| 70 18 0,02
MMisturador cond. ~ gaseificador [16] 11962 | 3838 {3,12] 11962 | 3569 |3,35] 93 268 0,03
Aquecedor da dgua-gaseificador | 17| 52444 | 17231 [3,04| 52444 | 1403 {3738 8 15828 | 1,95
Bomba de agua do gaseificador | 18 102 16 632 102 9 110,791 59 7 0,00
Scrabber 19 507615 {192464] 2,64 | 507615 [18452712,75| 96 7938 0,98
Divisor de ar 20| 118225 § 27167 14,35 118225 | 27167 1435 | 100 0 0,00
Aquecedor de dgua 21] 99620 {37182 (12681 99620 | 25373 13,93 68 | 11809 | 146
Bomba de dgua paraa caldeia |22 5861 927 {632 5861 664 |883) 72 264 10,03
Divisor dgua cald. Biom /HRSG | 23| 41315 | 12876 | 321 41315 | 12876 | 3,21 ] 100 ¢ 0,00
Saturador 24} 658522 1231119]285} 658522 |23000912.86 | 100} 1110 |0,14
Flash Tanque 251 92897 |32447 12861 92897 3200012901 99 447 0,06
IDivisor de 4gua do flash tangue | 26| 83021 | 28598 129G 83021 | 28598 | 2,90 | 100 0 0,00
Bomba dgua do flash tanque 27| 3713 587 (6321 3713 420 |8383]| T2 167 1002
|Gaseificador 28§ 679401 15241461 1,30 | 654890 |244432] 2,68 | 48 | 279714 {3449
{Gerador elétrico da turbinaa gas | 29 | 299091 | 47794 | 6,26 | 299091 | 47316 | 6,32 | 99 478 | 0,06
Divisor de poténcia elérica 30 299091 | 47316 6,32} 299091 | 47316 | 6,32 | 100 0 0,00
[Gerador elétrico-turbina a vapor |31} 285912 | 41162 | 6,95 | 285912 | 40750 | 7,02 | 99 412 10,05
[Misturador do tanque "flash” 32] 62906 | 25569 12,46 62906 | 24807 2,54 97 762 10,09
|Bomba de condensado da fabrica} 33} 3208 507 16321 3208 345 1929 68 162 10,02
Planta de produgio de oxigéaio {341 124003 | 19731 | 6281 101360 | 5538 |1830| 34 | 14192 (1,75
Resfriador compressores TG 351 146729 | 33487 { 4,38 | 146729 | 33487 | 4,38 | 100 0 0,60
810969 | 100
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Anexo B — Consumo de energia de empresas de papel e celulose do Brasil (Velizquez, 2000).

Empresa A B C D E F Média

Producao(t/d) [Celutose 1300 | 1660 | 923 ! 850 | 1580 | 1396 | 1285
Papel 1500 960 767 700 700 1500 1021
Rel Cel./Papel | 0,87 1,73 1,20 1,21 226 0,93 1,37

JLicor negro

[|Consumo (t/d) 1968 | 2343 1461 1030 1250 1815 1645

[Relaco licor/celulose (t7) 1,51 141 1,58 1,21 0,79 1,30 1,30

JRelacao licor/celulose (GJ/ cel) 1884 { 1553 1 1970 | 11,02 | 978 | 1875 | 1 5,61

PCl Kcal/kg 3020 | 2670 | 3020 | 2206 | 3000 | 3500 | 2903
KJikg 12447 | 11004 | 12447 | 9092 | 12365 | 14425 | 11963

Biomassa

JConsumo (t/d) 538 1296 292 358 750 660 649

|Relagiio biomassa celulose () 0,41 0,78 0,32 0,42 0,47 047 0,48

[Relacio biomassa/celulose {G.JA cel) 5,12 7,00 3,91 6,74 5,87 5,85 5,75

PCi {Kcal/kg 3000 | 2175 | 3000 | 3885 | 3000 | 3000 | 3010
kJ/kg 12365 | 8964 | 12365 | 16012 | 12365 | 12365 | 12406

{Rendimentos

{Caldeira de recuperagio 0,70 0,45 0,55 0,50 0,57 0.60 0,56

|Caldeira de biomassa 0,85 0,85 0,85 0,85 0,85 0,85 0,85

Turbina a vapor 0,85 0,85 0,85 0,85 0,85 0,85 0,85

|Consumo de energia na planta

|Eletricidade MWh/més 31320 | 34000 | 32501 | 33278 | 58320 | 44960 | 39065
MWh/dia 1160 1259 1204 | 1233 | 2160 1666 1447

Demanda media MW 48 52 50 51 90 69 60

Relacdo=Cons. Elec./prod. Cel (kWht) | 892 759 1304 | 1450 | 1367 | 1193 [ 1161
|Relacio=Cons. Elec/prod. Pap (Wht) | 773 1312 | 1568 | 1761 | 3086 | 1110 | 1602
Autogeracéo MWh/més 13154 | 14094 | 21208 | 27000 | 36720 | 39172 | 25240

MWh/dia 487 522 789 | 1000 | 1360 | 1451 935
|Demanda meédia IMw 20 22 33 42 57 60 39
% gerada 42 41 66 81 63 87 63
[Eletricidade comprada  |MWh/més 18166 | 19906 | 11203 | 6278 | 21600 | 5797 | 13825
IMWh/dia 6873 737 415 233 800 215 512
|Demanda média MW 28 31 17 10 33 9 21
% gerada 58 59 7] 19 37 13 37
[Consumo vapor na planta
Vapor total produzido  [T/dia 6000 | 6652 | 6480 | 6120 | 7680 | 5215 | 6358
T/hora 250 277 270 255 320 217 265
Vapor saturado 10 atm [T/dia 1920 | 5112 | 1680 | 1320 | 3120 | 4299 | 2909
T/hora 80 213 70 55 130 179 121
Relaggo 32 77 26 22 41 82 47
Vapor saturado 4 atm  [T/dia 4080 | 1540 | 4800 | 4800 | 4560 | 916 | 3449
IMWh/dia 170 64 200 200 190 38 144
Relacio 68 23 74 78 59 18 53
{Redacac=Vap.tot/prod. Cel (t vA) 462 | 401 | 702 | 720 | 486 | 374 | 524
IRetacao=Vap.tot/prod. papei(t vit) 400 | 693 | 845 | 874 | 1097 | 348 | 7,00
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Anexo D - Programa e modelagem realizada para simular configuragées de BLGCC.

Descreve-se neste capitulo a logica dos programas desenvolvidos para simular as
configuracbes de BLGCC. Dada a similaridade entre as configuracdes e seus programas, optou-se
por apresentar a estrutura do programa para uma das configuragSes analisadas, sendo a
configuragio escolhida a BLGCC com gaseificagiio atmosférica. O programa foi desenvolvido de
modo seqiiencial e iterativo, procurando a obtengfio de valores convergentes para as condigdes de
operagdo, e prever a operagdo de equipamentos como: gaseificador, turbina a gés, turbina a
vapor, bombas, HRSG.

Um elemento basico do programa e também das rotinas ¢ o procedimento numérico, de
natureza iterativa, utilizado para a solugio aproximada de sistemas de equacdes ndo lineares.
Optou-se por utilizar o método de Newton modificado (Burden e Faires, 1988) para essa
aproximagdo. No procedimento adotado o Jacobiano foi aproximado em cada iteracdio por
derivagdo pumérica das fungSes correspondentes. Desde que a estimativa inicial seja adequada, a
convergéncia do processo ¢ bastante rdpida, dado o cardter quadratico da convergéncia obtida
pelo método de Newton.

O dados necessdrios para iniciar o programa sjo: a produgéo de celulose; extragdo de vapor
na turbina a vapor; quantidade de biomassa a ser adicionada (quantidade de energia que utilizada
na queima da biomassa); tipo de empresa a ser analisada com o objetivo de se identificar o
consumo de energia elétrica e térmica requerida pela empresa.

A seguir s#0 descritas as subrotinas (“procedures”) utilizadas na modelagem da
configuragdo de gaseificacio de licor negro com ar atmosférico. Apresenta-se uma breve
descricio de cada subrotina ("procedure”) e a janela de transferéncia de dados, e também a
nomenclatura das varidveis utilizadas nas subrotinas.

Procedure dados_ciclo: informa as caracteristicas da configuragdo analisada. A seguir

apresenta-se a janela de acesso.

dados_ciclo(Saida:DiffempﬂTroc,Difi‘empﬁTroeGas,pe:dmrgasa,ﬁmﬂbas&eca,T_ﬁcor_Ga&n,
P_Iicor_”Gaun,PCSlioor,PC]]ioor,Biomassa_basmca,T_bio,P_bio,PCSbiom,PCIbiom,p_atm,’l'waim,
T_vamecB,PuvapProcB,T“vapProcMP“vapProcM,m“oond,T,_cond,P_oond,TagrepB,Pagrepb,TagrepM,
PagrepM,T_ezrtHRSG,PmentIﬂ{SG,Pmsai}RSG,TmsaiHRSG,PB‘ICH,APROACH,reIarbiommalmas,
eficaldBio,purgaP_ArTGE,T_ArTGE,T_TIT_TGm_ArTGE,T ProjCC.T_TIT,T_gasTGE Efic_comprL,
Eﬁc__comer,Eﬁcmttn'bL,Eﬁc_”tm“b}LEﬁmeccman,EﬁmeccompH-,Eﬁmecnn“bL,Eﬁmecnn'bH,Perda_FﬂiroE,
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efibomba,Efic_vent,P vapB,P vapM,Efic TurbVapA Efic TurbVapB,EficmecTV,efigerador);

Nomenclatura:

Diffemp_Troc: diferenca de temperatura minima no trocador de calor liquido-gas (°C);

DifTemp_TrocGas: diferenca de temperatura minima no trocador de calor gas-gas (°C);

Perdcargases: perda de carga do lado dos gases (%),

Licor_baseseca: porcentagem de sélido no licor negro (%);

T _licor_Gatm: temperatura do licor regro na entrada do gaseificador (°C);

P _licor_Gatm: pressio do licor negro na enfrada do gaseificador (kPa);

PCSlicor; poder calorifico superior do licor negro-base seca (kJ/kg);

PCHicor: poder calorifico inferior do licor negro-base seca (ki/’kg);

Biomassa_baseseca: porcentagem de solido na biomassa (%);

T bio: temperatura da biomassa na entrada do gaseificador (°C);

P bio: pressio da biomassa na enfrada do gaseificador (kPa);

PCSbiom: poder calorifico superior da biomassa-base seca (kJ/kg);

PClbiom: poder calorifico inferior da biomassa-base seca (kJ/kg);

p_atm: pressio atmosférica local;

T _atm: temperatura atmosférica local;

T_vapProcB: temperatura do vapor de baixa pressio (°C);

P_vapProcB: pressdo do vapor de baixa pressio (kPa);

T_vapProcM: temperatura do vapor de média pressio (°C);

P_vapProcM: pressiio do vapor de média pressio (kPa);

m_cond: retorno de condensado da fibrica — chute inicial (kg/s);

T_cond: temperatura do condensado que retorna da fabrica (°C);

P_cond: pressdo do condensado que retorna da fébrica (°C);

TagrepB: temperatura do vapor na saida da turbina a vapor de baixa pressio (°C);

PagrepB: pressdo do vapor na saida da turbina a vapor de baixa pressiio (kPa);

TagrepM: temperatura do vapor na saida da turbina a vapor de aita pressdo (°C);

PagrepM: presso do vapor na saida da turbina a vapor de alta pressio (kPa);

T_entHRSG: temperatura da 4gua na entrada do HRSG (°C);

P_entHRSG: presséio da dgua na entrada do HRSG (kPa);

P_saiHRSG: pressdo da dgua pa saida do HRSG (kPa);

T_saiHRSG: temperatura da dgua na saida do HRSG (°C);

PINCH: diferenga de temperatura entre o gés e liquido na regifio de "pinch"” no HRSG (°C);

APROACH: Diferenca de temperatura de "approach” do HRSG (°C);

Relarbiomrealmas: relacio ar-combustivel da biomassa (kg/kg);

EficaldBio: eficiéncia da caldeira de biomassa {45 %);

Purga: purga nas caideiras ¢ HRSG para evitar problemas de corrosdo e incrustagiio (2% da vazio de entrada);
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P_ArTGE: pressio do ar na entrada do compressor de baixa pressdo da turbina a gés (kPa);
T_ArTGE: temperatura do ar na entrada do compressor de baixa pressdo da turbina a gés (°C);
T_TIT_TG: temperatura do gis na entrada da turbina 2 2as de alta pressdo (°C);
m_ArTGE: fluxo de massa de ar admitida pelo compressor da turbina a gas (kg/s);
T_projCC: temperatura do gas na saida da cimara de combustio da turbina a gas (°Cy;
T_gasTGE: temperatura do gés na entrada da turbina a g4s de alta pressiio (°C);
Efic_comprL.: eficiéncia isoentropica do compressor de baixa pressdo da tarbina a gas (%);
Efic_comprH: eficiéncia isoentrépica do compressor de alta pressdo da turbina a gés (%);
Efic_turbL: eficiéncia isoentrépica da turbina a gés de alta pressiio {%);
Efic_turbH: eficiéncia isoentrépica da turbina a gés de baixa pressio (%);
EfimeccompL: eficiéncia mecanica do compressor de baixa pressio da turbina a gas (%);
EfimeccompH: eficiéncia mecénica do compressor de alta pressio da turbina a gas (%);
EfimecturbL: eficiéncia mecanica da turbina da baixe pressdo (%)
EfimecturbH: eficiéncia mecnica da turbina de alta presséo (%);
Perda_FiltroE: perda de carga do filtro na entrada do compressor de baixa pressiio da turbina a gis (1 %);
Efibomba: eficiéncia isoentrépica das bombas de dgua {%);
Efic_vent: eficiéncia isoentrdpica dos ventiladores (%);
P_vapB: pressdo do vapor de baixa pressio na saida da turbina a vapor (kPa);
P_vapM: presso do vapor de média pressio na saida da turbina a vapor (kPa);
Efic_TurbVapA: eficiéncia isoentropica da turbina a vapor de alta pressdo (%);
Efic_TurbVapB: eficiéncia isoentrépica da turbina a vapor de baixa pressfio (%);
EficmecTV: eficiéncia mecdnica da turbina a vapor (%);
Efigerador: eficiéncia mecanica dos geradores das turbinas (%e);
Procedure caract_planta: a partir do tipo de empresa escolhida, fica determinado o
consumo especifico da empresa (ConsEspec), que ¢ utilizado para calcular a demanda de vapor e

de energia elétrica requerida pelo processo escolhido. A seguir € apresentada a janela de acesso.
caract_planta(Entrada: ConsEspec; Saida: proc_steamdemand,proc_eletrdemand);

Neste ponto foi incluida a instrugiio "While" com o objetivo de fechar o balango de massa
da configuragdo analisada.

Procedure gaseificador: realiza balango de massa e energia do gaseificador atmosférico. A

seguir € apresentada a janela de acesso a subrotina.

gaseificador(Entrada:mill_prod,PCllicor,PCSlicor,T_atm,P[34],T{34],licor_baseseca,P[35],T{35],

frmol_arL;Saida:frmol_raw,m[34],m[35),m[36],T[36],P[36),m[39], T{391,p[39], QcombLicorPCL,

QcombLicorPCS, Mz _raw,Perc_perda, Rel_sol_Smelt,exercorrent[36]);
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Nomenclatura:

As propriedades pressio (P[34]), temperatura (T[34]), fluxo de massa (m[34]) e exergia (exercorrent{36])
apresentam wm nimero enire colchete que identifica a corrente a qual a propriedade pertence. Este
procedimentos se repete em outras subrotina;

mill_prod: produgfio de celulose (t/dia);

frmol_arL.: matriz que contém a composi¢io molar do ar;

frmol_raw: matriz que contém a composi¢io molar do gas produzido no gaseificador;

QcombLicorPCI: quantidade de energia consumida pelo gaseificador a partir do PCI do licor negro (ki/s);
QcombLicorPCS: quantidade de energia consumida pelo gaseificador a partir do PCS do licor negro (kJ/s);
Mz_raw: massa molecular do gis produzido no gaseificador (kg/kmol);

Perc_perda: parcela de energia perdida no gaseificador (%);

Rel_sol_Smelt: relagdo smelt produzido e licor negro (%).

Procedure Hpevap: trocador de calor que aproveita a energia contida nos gases para a
produgdo de vapor no HRSG. Esta subrotina wtilizada inicialmente o critério da efetividade,
em seguida € realizada a verificagdio se as condigBes obtidas nfio violam a primeira e
segunda leis da termodinimica. Se houver violagio em uma dela utiliza-se o critério da
diferenca de temperatura minima entre as correntes. Em seguida calcula-se as demais
propriedades. Foi admitido que o trocador de calor é adiabdtico. A seguir ¢ apresentada a
janela de acesso.
HPevap(Entrada:frmol_raw,P[39],T[39],m[39],Mz_raw,P[16],perdcargases,Diffemp_Troc;
Saida:frmol_rawHPevap,P{40],T[40], m{40],QHPevap,P[18],Mz_rawHPevap);

Nomenclatara:

frmol_rawHPevap: matriz que contém a composigdo molar do gas na saida do trocador de calor HPevap;
QHPevap: calor trocado entre as correntes do trocador de calor HPevap (kJ/s);

Mz_rawHPevap: massa molecular do gis na saida do trocador de calor HPevap (kg/kmol);

Procedure comp_argaseif: determina a condi¢fio de saida do ar na saida do compressor de
ar e o seu consumo de energia. A seguir ¢ apresentada a janela de acesso.
comp_argaseif{Entradasfrmol_arl, T[42],P[42),m[42] Mz _arl:Saida:P[41],T[41],m[41],Wcart);
Nomenclatura:

Weart: poténcia consumida pelo compressor de ar do gaseificador (ki/s);

Procedure aquecar_gaseif: trocador de calor que aproveita a energia contida nos gases
para aquecer o ar do gaseificador. Estd subrotina tem estrutura similar a subrotina Hpevap.
A seguir € apresentada a janela de acesso.

aquecar_gaseif{(Entrada:fimol rawHPevap,frmol_arl,P{40],T{40],m[40],P[41], T]41],m[41],
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DifTemp_TrocGas,Mz_rawHPevap,Mz_ar, T[35]:Saida: P{35],T_35R, m[35], Qrealaquecar,P{43], T[43],
m[43]);

Nomenclatara:

Qrealaquecar: calor trocado entre as correntes do trocador de calor aquecar _gaseif (k¥/s);

Procedure evap_bp: trocador de calor que aproveita a energia contida nos gases para
produgio de vapor que € utilizado no misturador de baixa pressdo. Esta subrotina tem
estrutura similar a procedure Hpevap. A seguir ¢ apresentada a janela de acesso.
evap_bp(Entrada:fimol raw,P[43}m[43],T[43],P[44],m[44], T[4}, T[26],Mz _raw,DifTemp_Troc;
Saida:QrealLPevap, P[45], T[45], m{45],m_44R,P[26],m[26]);

Nomenclatara:

QrealLPevap: calor trocado entre as correntes do trocador de calor evap bp (kJ/s);

Procedure preaq_agua: trocador de calor que aproveita a energia contida nos gases para
pré-aquecedor a égua utilizada na caldeira de biomassa e no HSRG. Esté subrotina tem
estrutura similar a subrotina Hpevap, somente foi adicionada a corrente referente a
condensacdo de dgua. A seguir é apresentada a janela de acesso.
preaq_agua(Enmda:ﬁmoi_raw,p{45],T{45],m[45},p{46],T{46},m[%]Mz_mw,DifI‘emp_Troc,padmrgasw;

Saida:ﬁ‘molw_rawaquec,Qr&ipreagm,P{ﬂ},Tﬂ7],m[47},Mz_rawaquec,p[60],T[60},m{60],p[7 6], T{76],m[76])
Nomenclatura:

frmol_rawaquec: matriz que contém a composigio molar do gas na saida do trocador de calor preaq_agua;
Qrealpreagua: calor trocado entre as correntes do trocador de calor preaq_agua (kJ/s);

Mz _rawaquec: massa molecular do g4s na saida do trocador de calor preaq_agua {kg/kmol);

Procedure bomba: calcula as propriedades da 4gua na saida da bomba e a poténcia
consumida a partir das propriedades na entrada e da eficiéncia da bomba. A seguir €
apresentada a janela de acesso.

bomba(Entrada:P[60], T[60],m[60], [62].efibomba;Saida: WbHSRG, T{62},m{62]);

Nomenclatora:

WDHHRSG: poténcia consumida pela bomba de 4gua da caldeira de biomassa e HRSG (k¥/s);

Procedure Scrubber: equipamento utilizado para retirar o H,S presente no gas
combustivel. A seguir ¢ apresentada a janela de acesso.
scrubber(Entrada:ﬁmol__mwaquec,P[47],T[47],m[47},Mz_mwaquec,perdwgases,p[75],T{75],m[75};
Saida:frmol_rawscrub,P[49],T[49],m[49],P[48], T[48],m[48],Mz_rawscrub);

Nomenclatara:

frmol_rawscrub: matriz que contém a composigio molar do £4s na saida do scrubber;

Mz_rawscrub: massa molecular do gés na saida do scrubber (kg/kmol);
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Procedure condens: equipamento destinado a resfriar o gas combustivel antes do
compressor de gas, com o objetivo de diminuir o consumo de energia do compressor de
gas. Com o resfriamento existe a condensagfio de parte de 4gua que esta presente no gis. A
seguir ¢ apresentada a janela de acesso.
condens(Entrada:frmol_rawscrub,P[49],T{49],m[49},perdcargases,Mz_rawscrub,P{51], T[51];
Saida:frmol_rawcond,P[53],T[531m[53],m{51], T{50],P[50],m[50], T[52],P[52},m[52],Mz_rawscond);
Nomenclatura:

frmol_rawcond: matriz que contém a composi¢io molar do gis pa saida do condensador;

Mz_rawcond: massa molecular do gés na saida do condensador (kg/kmol);

Procedure comprgas: calcula as propriedades do gas na saida do compressora de gas ¢ a
poténcia consumida pelo equipamento. O compressor tem quatro estigios, ¢ entre os
estagios existe resfriador intermediario. Foi utilizado o método da efetividade no resfriador.
Em cada estdgio de resfriamento parte da dgua contida no gis era retirada. Para o
resfriamento ¢ determina a quantidade de 4gua necessaria ¢ a temperatura de saida. A seguir
¢ apresentada a janela de acesso.
comprgas(Entrada:frmol_rawcond,P[53),T{53],m[53),perdcargases, Mz _rawscond,P[55],T[55];
Saida:frmol_rawcompr,P[38],T[38],m[38],m[55],T[54},P[54],m[54], T[58],P[58],m[58],Mz_rawscompr,
‘Wecomptotal);

Nomenclatura:

frmol rawcompr: matriz que contém a composiciio mokar do gés na saida do compressor de gis combustivel;
Mz_rawcompr: massa molecuiar do gasna saida do compressor de gis combustivel (kg/kmol);

Wecomptotal: poténcia consumnida pelo compressor de gas combustivel (kJ/s);

Procedure aquec_gascomb: trocador de calor que aproveita a energia contida no material
fundido que sai do gaseificador (smekt) para aquecer o gas combustivel utilizado na cdmara
de combustfio da turbina a gas. Estd subrotina tem estrutura similar a procedure Hpevap. A
seguir ¢ apresentada a janela de acesso.

aquec_gascomb(Entrada:frmol_rawcompr,P{38},T]38],m[38],perdcargases,Mz_rawscompr,
DifTemp_TrocGas,P[36], T[36].m[36],Rel_sol Smelt;Saida:P{8),T[8).m[8].Qrealgasolid, P[37),T[37], m{37],
exercorrent{37]);

Nomenclatura:

Qrealgassolid: calor trocado entre as correntes do trocador de calor aquec_gascomb (kJ/s);

Procedure turbina: calcula as propriedades do gds na saida e a poténcia produzida pela
turbina a gas. A turbina estd dividida em compressor de baixa pressfo, resfriador

intermedidrio, compressor de aita pressdo, cAmara de combustfo, turbina de alta pressio e
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turbina de baixa pressio. Para cada equipamento foi elaborado uma procedure. A seguir é
apresentada a janela de acesso.
mbina{Entrada:ﬁmol_rawmmpr,ﬁ'molﬂm-l,P[l],T[l}gn[l],perdmrgamMz_mwmb,T _8asTGE,T_TIT,
P[8],T[8],m[8],Eﬁc__comprL,Eﬁc__comer,Eﬁc"mrbL,Eﬁc,_mrbH,EﬁmwcompL,EﬁmeocompH,EﬁmecmrbL,
EfimecturbH, Perda_FiltroE,T[9); Saida:fRmol_prodH,FRmol_prodL,P[2], T[2m[2], P[3LT[3], m{3].P{4],
T{4}m[4].P[S].T[5}:m[5].P{6], T[6]m({6],P[7), T[7],m{7],P[9], T[9},m{9],P[10},T[ 10]m[10],P{11],T(11]m[11]
P12, T[12],m{12],P[14],T[14],m{ 14], WeompL, WeompH, WiH, WiL,Mz_arL,Mz_prodH,Mz prodL,
fr_arResf, T_maxﬂChama,mmar_Est,excuarTmb,TMmax_ChamaR);

ProcedureHRSG: esta subrotina foi desenvolvida para calcular a quantidade vapor
produzido no HRSG e as propriedades dos gases na saida do HRSG. O HRSG trabatha com
um mivel de pressdo. Entrada: pressdo, temperatura, fluxo de massa, massa molecular e
fracdo molar do gas de combustio (P[14], T{14].m{14],frmol_prodL .Mz prodL); perda de
carga do lado do gés, "pinch-point", "approach", porcentagem de 4gua destina a purga,
quantidade de calor externa (QHPevap) proveniente do trocador de calor Hpevap, presséio e
temperatura da 4gua na entrada do HRSG (P[16], T[19]), temperatura na saida do HRSG
(T[19]). Saida: pressdio, temperatura, fluxo de massa do (P[15], T[15],m{15]), fluxo de
massa de agua na entrada do HRSG (m[16]), presso, temperatura, fluxo de massa da dgua
extraida do HRSG para ser aquecida no trocador de calor Hpevap (P[17], T[17],m[17)),
pressdo, temperatura, fluxo de massa de 4gua extraida que retorna no estado vapor saturado
ao HRSG (P[18], T[18],m[18]); pressdo e fluxo de massa do vapor produzido no HRSG
(P[19], m[19]); pressdo, temperatura, fluxo de massa da purga realizada no HRSG(P]69),
T[69],m[69]). A seguir ¢ apresentada a janela de acesso.

HRSG(Entrada:frmol_prodL,p{14],T[14),m[14],perdcargases,PINCH,APROACH,Mz_prodL.P[16],T[16],
T[19]).purga, QHPevap;Saida:P{15LT[15},m[15], m[161,P[17],T]17], m(17],P[18],T[18),m{18], P[19],m[19],
P[69].T[69):m{69]);

Para facilitar a simulacdo a caldeira de Biomassa é composta pelos seguintes equipamentos:
Ventilador de ar da caldeira de biomassa, aquecedor de ar da caldeira de biomassa, caldeira
de biomassa e ventilador dos produtos de combust3o. Para cada equipamento foi elaborado
uma subrotina. Foi elaborado um processo iterative com objetivo de determinar as
propriedades na saida de cada equipamento e a quantidade de vapor. A seguir sdo
apresentadas as janelas de acesso das subrotinas desenvolvidas.
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Neste ponto foi incluida a instrugo "While" com o objetivo de fechar o balango de massa
da caldeira de biomassa. ‘

Procedure Vent_arCB: Ventilador de ar da caldeira de Biomassa.
Vent_arCB(Entrada:frmol_arl, T[56],P[56],m[56],Mz_arl; Saida:P[32],T{32],m[32],W_VentarCB);
Procedure aquec_arCB: Aquecedor de ar da Caldeira de Biomassa.
aquec_arCB(Entrada:frmol_prodL frmol_arLP(15], T(15}Lm[15],P{32],T[32],m[32],DifTemp_TrocGas,

Mz_prodl.,Mz_arl, T[29];Saida:P[29},m[29].Q aquec_arCB,P[33],T[33],m{33],T_29R);

Procedure Cald_Biomassa: Caldeira de Biomassa.
Cald_Biomassa(Entrada:mill_prod,PCIbiom,PCSbiom,P[30],T{30],m{30],T[19],Purga,P[29], T[29),m[29],
P{28], T[28],Biomassa_baseseca,perdcargases,RelBiomcel_dado; Saida:frmol_CaldBio, m[28],m[29], m{31],
T[31],p[31},XVAP[57],P[57],m{57},m[20],P[20], QcombBiomPCL,QcombBiomPCS,Mz_CaldBio,

efic PCICB.efic PCSCB,m_30R);

Procedure Vent_gasCB: Ventilador de gés da caldeira de recuperagdo.
Vent_gasCB(Entrada:frmo}_CaldBio, T[31],P[31],;m[31],Mz_CaldBio;Saida:P{65],T[65],m[65],
W_VentgasCB);
Final do processo iterativo da caldeira de biomassa.
Procedure Turbina_vapor: subrotina calcula a poténcia produzida pela turbina, conhecido
a propriedades e a vaziio de vapor na entrada da turbina, as pressbes € as vazdes saida da
turbina (extragio e baixa pressdo) e a eficiéncia isoentrépica das turbina de alta ¢ baixa
pressdo. A seguir sdo apresentadas as janelas de acesso.
Turbina_vapor(Entrada:P[19],T[19],m[19],P[20], T[20],m[20},P[21],P[25),extmedia,Efic_TurbVapA,
Efic TurbVapB, EficmecTV; Saida:T[21],m[21],T[25],m[25], WTurbTotal, Xvap[25]);
Procedure Misturador_MP: Misturador de d4gua de média pressdo.
Misturador MP(Entrada:P[21],T]21],m[21],P[23),T[23]),P{22]. T{22]:Saida:m{22]},m[23]);
Procedure Misturador_BP: Misturador de 4gua de baixa pressio.
Misturador BP(Entrada:P[25],T{25},m[25],P[26], T[26],m[26],P[66],T[66],P[27],xvap[27];Saida:m[66],
m{27}, T[27] );

Final do processo iterativo referente ao balango de massa de configuragéo analisada.
Bloco destinado a calcular: |

¢ Calor fornecido ao processo admitindo: 80% de retorno de condensado e agua de
reposicdo a 15°C. Calor de baixa presséo € media pressdo;
+ Poténcia total fornecida pelo ciclo (Wtotciclo): turbina a gés + turbina a vapor;
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* Poténcia dos auxiliares (Wauxil): poténcia para acionamento do compressor de ar
do gaseificador + poténcia para acionamento da bomba de dgua + poténcia para
acionamento do compressor de gés + poténcia para acionamentd do ventilador de ar
da caldeira de biomassa + poténcia para acionamento do ventilador de gases da
caldeira de biomassa; '

» Poténcia liquida (Wligciclo): Wtotciclo-Wauxil;

® Energia fornecida para o ciclo (QcombtotalPCI): fluxo massa de licor Negro (75%
de solidos base seca) multiplicado pelo poder calorifico inferior do lcor negro +
fluxo de massa da biomassa (50% de umidade) multiplicado pelo poder calorifico
inferior da biomassa;

¢ Eficiéncia do ciclo: ((Wtotciclo+Qvaptot)/QcombtotaIPCI)*100;

* Relacfio Energia produzia por tonelada de celulose (base seca):

RelWligcel:= Wliqciclo/(mill_prod/24);
Procedure Exergy: Célculo da exergia das correntes.

exergy (Saida: exercmrmﬁ,exagtotprod,exa‘gﬁ:ei,eﬁcexergﬁxeLexagtotmel,eﬁoexm'gtotﬁ:el);
Nomenclatura:

Exercorrent: matriz com exergia de cadz uma das correntes da configuragio analisa (kJ/s);

Exergtotprod: soma da exergia do vapor produzido com a poténcia liquida produzida pela configuraciio (kl/s);
Exergfuel: soma da exergia do combustivel consumida pela configuracio (kJ/s);

Eficexergfuel: eficiéncia exergética = Exergtotprod/ Exergfuel (%);

Exergtotfuel: soma da exergia do combustivel, com a exergia do condensado, ar externo (kJ/s);.
Eficexergtotfuel: eficiéncia exergética = Exergtotprod/ Exergtotfue] (%);

Subrotinas para célculo do custo exergético das correntes e dos equipamentos.

Procedure ExecutaGauss: calcula o custo exergético unitario dos fluxos.
executagauss(Entrada: exercorrent; Saida; custo_exergTot,Fluxo_custoexergunit);

Nomenclatura:

custo_exergTot: matriz com o custo exergético total de cada um dos fluxos kJ/s);

Fluxo_custoexergunit: matriz com o casto exergético unitdrio de cada uma dos fluxos kl/s);

Procedure ExecutaMatriz: calcula a eficiéncia exergética ¢ a irreversibilidade dos

equipamentos.

execzxtamah'iz{Entmda:exercmrent,custo_exerg’i’ot;Saida:ﬁxel_azstoexerg,ﬁlel”exergia,ﬁlel_wstoexqgunit,
prod_custoexerg,prod_exergia, prod_custoexergunit, Efic_Exerglrrev_equip);
Nomenclatura:
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fuel custoexerg: matriz com o custo exergético do fuel dos equipamentos da configuracio (kJ/s);
fuel_exergia: matriz com a exergia do fuel dos equipamentos da configuragfio (kJs/);
fuel_custoexergunit: matriz com o custo exergétice unitdrio do fuel dos equipamentos (kJs/);
prod_custoexerg: malriz com o cusio exergético do produto dos equipamentos da cenfiguragfio (kJs/);
prod_exergia: matriz com a exergia do produto dos equipamentos da configuracio (kJs/);
prod_custoexergunit: matriz com o custc exergético unitario do produto dos equipamentos (kis/);
Efic Exerg: matriz com a eficiéncia cxergética dos equipamentos da configuragio (%e);

Irrev_equip: matriz com a frreversibilidade dos equipamentos da configuracio (ki/s).

Entrada e saida de dados apresentados na tela.

o

A seguir sfo apresentados dados obtidos no programa e exibidos em planilha Excel.
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Costo | orgia Cesto | Exergia B, | Taxa de

A | B | e exergde!  do k Ivevers.

do Fout | 0 ST K= | Produts | Predute frras “;’ iw'“i ™
g &is | ks
1| 108830 | SAZ3 | 204 | 100930 | 3385 | 304 | 91 %8 | 0%
2 | A48 | 576 | 294 | BAAbe | dbeky [ 347 | &8 X4 | O

3 | 725745 | 16 | 20 | 725745 | 20751 | 2911 78 | G5 | 1046
4 | 10338 | o017 1 203 | To3%e | B/ [ 294 W0 | 18 (ifiz]
5 | 749134 | 57127 | 291 | 749134 | 255344 | 293 | @9 e | 029
6 | 340016 | 114642 | 257 | 340016 | 11062 |38 | % 481 | 083
7| 556051 | ool | 293 | oeos1 | 167706 | 297 | 99 X8 | o5

8 | 226080 | 79068 | 256 | 205090 | 6ea 1329 67 | 1058 | 170 |
9 [ 219750 | 50788 | 435 | 219750 | 41700 | 57 | & o7 | 146
18| 119260 | 27610 | 432 | 119280 | 27374 1 4% | 99 i 004
1 [ 200080 | 7707 | 420 | 200067 | A7697 | 420 | 100 10 000

2 | 299116 | 204004 | 101 | 290116 | 4419 [B31| 16 | 247394 | B8 |
Ventilador do gases 13| 250 | B19 | 311 | 2540 | 90 | 353 [ B4 129 Th]
Pré aqueceder de ar da caldeirs de biomass W] 412 | a0 |28 | a1z | 643|640 & 758 013
Ventilador de ar da caldeira de biowasss 15| 1271 | 48 |31 | 1271 | 284 |47 | 70 124 GJi7]
Compressor com intercooier 1 | 71881 | 20005 | 248 | 71881 | 14850 | 484 | 51 | 14158 | 228
Trocador de calor g#s solide 17 | oioos | 11615 | 181 | 21006 | 10863 | 193 | o4 747 012
Condensador 18 | 263767 | 240106 | 193 | 63782 | 2%/ | 1% | % % | 054
Scrabber $8 | 460675 | Jooce | 179 | 4oUs | 2ot {134 | @2 | %6 | 316
Divisor de condensado 2 | 736 | 738 |10 738 | 736 (10| w0 i oM
jor de dgua 2| 32 | a6 |18t 372 | 0 3@ 5 96 [ifi7]
or de haixa pressio 22 | 4550 217 1 18t 4552 227 120t ] 248 0p4
Bomba de dgua paa a caldelin 23| 284 | B |3t | et | 606 | 460 X8 | 006
Divisor de Syna {caldeira de biomassa o HRSG) 24 | 10204 | 774 | 131 | e | 7764 |13t ] 100 [ 000
pempresser de ar de 25 | 6 | 300 | 311 | 116k | 396 | 352 | 8 5 ifitd
Pré.agueceder de ar o gassificader 26 | b26 | 340 | 1p1 | 626 | 2714 | 23| 78 75 0.12
. de aita pressao 77 | 43750 | 23906 | 181 | A5 | g | 240 | 74 503 | 095
28 | 531610 | 510800 | 10 | 531619 | Joai/3 | 181 | 57 | 2mrn | %8
Fotrico 9o hubina 3 948 2| 30076 | 1i0ee | 306 | 340076 | 106058 | 3, ) 1104_| 018
elétrica 30| 340016 | 100248 | 311 | 340016 | 109558 | 3,11 | 100 ] 600
Gerador elétrico 4a trhinag a vapor 31§ 218750 | 41700 | 527 | 219/50 | 185 1532 | @ ar 0o7
Iturcyvier entre o comprewser de baixa e altapressio| 37 | 10902 | 330 | 300 0GR 1 338K 132 1 100 [t} 080
|nmuumn compressar de akta pressio 3] 29584 | 653 | 320 | 21594 | 6753 | 320 | 0 ] [1131]
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l informaces gerais da configuracdo analisada
Producéo de celulose (admt/dia)

1275
[Calor total requerido pelo processo (GJidia) 212500
|{Calor por unidade de celulose requerido pelo processo{GJladmt) 14,40
ICalor total produzido pela planta{G.J/dia) 206657
aifemngentreocaiorpmduzidoeomqueﬁdopelaphma(@dia) -5843
i da quantidade de biomassa adicional ] 1,58
Determinaciio da quantidade de calor para venda {GJ/dia) 0,00
Trabalho total requerido pelo processo{NMW) 34,90
Trabatho por unidade de celulose(kWh/admt) 657
_Trabalhototalpmduﬁdopelaplamdew“ MW) 124337
{Poténcia produrido que pode ser vendida MW} 89434
Poténcia que devera ser com {MW) 0,00
Rel LicorfCelulose (admt/admt) 1,74
[Consumo de licor negro (tidia) 9244
Consumo de licor negro (PCS) (MW) 368,80
Relacio Biomassa/Celulose {(admt/admt) 0,49
{Consumo de biomassa (t/dia) 9,83
ia especifica da biomassa (GJladmit) 145,08
Demanda de vapor total{GVadmt) 14,00
[Vapor de média pressao(GJ/admt) 4,65
l!apor de média MGJMM 9,36
Poténcia total produzida pela planta {(MW) 150,54
|Poténcia para equipamentos auxiliares {MW) 26,20
Poténcia Liquida da planta (MW) 124,34
Poténcia liquida por tonelada de celulose(kWhi/admt) 2340.46
|Poténcia liquida disponivel para venda {MW) 89,43
rabaltho por tonelada de celulose(kWhiadmt) 1683, 46
Parcela do combustivel (PCS)} destinado para:
{Eletricidade {%%) 0,24
[Vapor (%) 0,40
|Parcela de combustivel (NHV) destinado para:
Eletricidade (%) 28,50
apor {%) 0,47
Ehciane:
{Primoira Lei “HHV)-{Potancia Liquida+Calor) (%) 64,41
|Primeira Lei{HHV)- (Poténcia Liquida) (%) 24,20
[Primeira Lei{NHV){Poténcia Liquida+Calor) (%) 68,72
|Primeira Lei-(NHV){(Poténcia Liquida) (%) 28,50
[Heat Rate KJ/kWh 12631,90
Eficiéncia confonme PURPA 52,18
i 27,61
26,82
0,60
9,83
7.97
2340 46
14,00
1653
65,98
107
[Fracio de ar de resfrimento da turbina (%) _ n
[Temperatura adiab3tica de chama HM%TJ) {°C) 1780
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Subrotinas utilizadas no programa principal.
1-Procedure Gaseificador{comp gasmill prosi PCllicor, PCSlicor,

T atm,  P_hicor,T_licor licor_baseseca P arE, T arE:doublc;
fimol_arl: concety,

var fimol_raw-concen;

var m_lcor,m_arm_smeltT smeltP smelim gasT gas,

p_gas QeombliceePCLQcombLicorPCS Mz raw,Perc_perda,
Rel_sol_Smeltex smeftSgas:double);

[GASEIFICADOR

HENTRADA DO GASEIFICADOR

/fCaracteristicas da celulose na entrada do gaseificador
rel_Heorcelul=1.74; {refagdo licor negro / celulose base seca}
m_licorbs==({mill_prod*rel_licorcelal)}/(24*3.6));

/AT

/Fluxo de massa de ar

relarcomb= 1.67;,  /frelagio arflicor negro (base seca)
m_ar—=m_lcorbs*relarcomb; {vazio de ar -gascificador kg/s}
/IBALANCO DE ENERGIA DO GASEIFICADOR

HAr de combustiio do ciclo

Mz_arl=Mz_misi(frmol_arL),

bg_acE{1}=hr_mist(frmol arl.(T_aE)), {kJ/iamol}
bxs arE{i}=hg arE{1V/Mz arl; {kdke}
hgtotal_arE{1)=hg_arE[1}+hf mist{fmol_=L); {kJ/kmol}
tuxtotal arE[| [=hgtotal arE{IVMz arl; {iig}
Q ar=m_ar*hxtotal_arE{1};

HLicor negro

{fFluxo de massa de Hcor aegro
m_licor=m_licorbs/(licor_baseseca/100):

HCalor trapsportado pelo licor negro

QeomblLicorPCI= m_licorbs*PCHicor;
QcombLicorPCS—=m_hicorbs*PCShicor;

/fCalor especifico do licor negro contabilizando 2 4gua
cp_licor=((((0.0018*T_bicox-0.54y* (Hoor_basesec/100))+1)
*1 1862);

{IVariaciio de entalpia do licor ncgro seco mais dgun
{IConforme FLircio Cardoso Filho

T_ref=25;

H_licor=6_19E-4*%((T_Jicor-T_ref)/2)+3.98%(T _licor-T_ref)
H{jicor_baseseca/1O0YYT_ticor-T_refy%-1.6779-0.16972)*
{licor_baseseca/HO0)H{(Heor_basesecal100)%-0 00057083
(T_ticor-T_ref))2;

b_f licor=-5725;  /Usado o PCL - kikg de licor
htotal_licor=h_{ lcor+H Feor;

/Enexgia contida no licer negro

Q lic Tot=m_licorbs*htotal licor;

/Massa que entra no gaseificador

m_ent_Gaseif=m _licortm_ar;

HfEncrgia nz entrada do gaseificador

Q_E=0Q lic_tot+Q ar;

H#SAIDA DO GASEIFICADOR

HGAS: Informagdes iniciais

T _gaseif=700.0; irc

P_gas= 200; /Pressio do gaseificador

T_gas= TOH273.15; /fTemperatura do gaseificador
/Fluxo de massa de gas produzido no gascificador
fracao_gas==2.343;

m_gas=fiaceo_gas*m licorbs;

{FComposicio do gis produzido (amtes do resfriamento)

i
//Composicio a partir do equilfbrio quimico - artigo do Larson
HGaseificagio atmosirica com ar

frmol_raw[1l= 0.41817+0.0049%; /fSomado 20 N2
frmol_raw[3]== 0.12405+0.019/100;  //Somado CO+ COS
fmol_raw{d]= 0.13005;

frmol_raw{5]= 0.1161%;

frmol rawf6i= 0.009980;

frmol raw{97= 0.19083+0.007/100;  //Somado H2 + NH3
frmol_raw{i1}=0.00637;

/Energia contida no gases antes do lavador/resfriador

Mz _raw=mz_mist(fimol_raw};

8_mol=m_gasMz_raw,
hg_gasesfli=hr_mis(fimol_raw.(T_gas)); {ki/mol}
Ixs gasesiil=hg gases{IYMz raw; {kikg}
hetotal_pases[1]=hg_gases[1][+hf mist{fmol raw); {k¥/kmol
beciotal_gasesf1]—hbptotal gases{IYMz raw;,  {k/kg}
Q_gaseifS=m_gas*hxtotal_gases{1];

HSmelt

m_smeit Sol= m_ent Gaseif-m_pas;
rel_sol_Heor==m_smeft Solim Beorbs:
m_agua_smelt=m_emt_Gascif-m_gas-m_smelt Sol;
m_smelt=m_smelt_Sol+m_agna_smelt;

Rel sol Smelt=m smelt Sol/m smelt

P_smeit= P _licor; kPa

T _smelt= T_gas-273.15; //Temperatura do smelt =a do gas
/fProcedure smeft
smaeli(P_smelt,T_smelim_smelt_SolRel sol Smelt H smeitS
gas,ex_smeltSgas);

Q_smele= H_smeliSgas

/MMassa que sai do gaseificador

m_sal_Gaseif= m_gastm_swmelt;

/fEnergia que s3i do gaseificador




end;

Q_8:=Q smeht+(Q gaseifS;
Perda_Gaseifi=Q_S-Q E;
Perda HVV:=(Perda_GaseifQeomblicorPCS)*100;

2- Procedure Hpevap {(fimol_raw:concen;

end;

P_gasET_gasE.m_gasE Mz raw.P_aguaf perdcargases,
DifTemp_Troc:double;

var fimol_rawHPevap: concen;

varP_gasST pasSm _gasS,QHPevap,P_aguaS Mz raw,
HPevap:double

//Perda de carga do equipamento
H1ladodadgua P _aguaS:=P agnaE;
H#ladodogds p_gasS:i=p gask¥y 1.0<{perdcargases/100.0));
//Balanco de massa do lado dos gases
m_gasS=m_gasE;
//Determinacgo da temperatura da dgua de entrada
PROPAGUAJ1 3= F_aguaE/1000.0;
PROPAGUAJ1,111=1; '
JILB_54(4,COD.PROPAGUA{1]);
T_agueE=propagua[1.2]);
/Método da efetividade
efetividader= 0.85;
hg_gas{i}=hr_mis(fimol_rawHPevap,T_gasE);
hxs gases[1}:=hg_gases[1¥Mz_raw; {klkg}
hg_ideal= hr_mist{frmol_mwHPevap,(T_aguak+273.15));
hxs_ideal= hg_ideal/Mz_raw; {kdikg}
tocs gasf2):= hxs gagf1]-efetividade™( bxs_gasi1}hxs_ideal);
hg gas[2}=hxs_gas[2]*Mz_raw;
T _gasS==600.0; {chute inicial}
temperatur{frmol_rawHPevap,bg_gas[2].T_gasS);
//Verificacio: analisar se a temperatura do gés na saida do
trocador € supetior a temperatura da dgua na
/f na entrada do trocador mmis a diferenca de temperatua
estipulada m simulagfo.
K (T_gas8 >= ((T_aguaE+273.15) +DifTemp_TrocGas)) then
T_gasSR=T gasS
Eise
Begin

T gasS={(T_agumE+273.15+Diffemp_TrocGas;

hg_gases|2}==hr_mist(frmol_rawHPevap,T_gasS);

hxs gases|2]=hg _gases[2)/Mz_rawHPevap;

end;
QHPevap=m_gas$*hxs gases{2]-m_gasS*hxs_gases{1];

3+ Procedure Comp_argaseif { frmel_arl:concen;T_amb,P_amb,

Begin

£nd;

m_amb,Mz_ari:double;

var P_comp,T_comp,m_comp,Weart:double);

//Razio de compressio ¢ a eficiéncia do compressor de ar
pcB = 2.250185;
T_comp=400.0;

mmprisen_l(ﬁ'mol_arl.,P__amb,Tmamh,Eﬁc_compmrgas,xpcB,

Efic_comprargas:={.8535;

Wear,p_comp,T_comp),
{WeL p[41],T{41] sao resubtados obtidos do tgmgsd}
{WeL em ki/kmot de "ar"mpch}
Molescompar=m_amb/Mz_arl;
m_comp:= in_amb;

Weart:=Wear*Molescompar;

4- Procedure bomba (P_aguab.T_zguaf,m_agnaEp agnaS, efibomba:

Begin

end;

double; var WhbHSRG,T_aguaS,m_agua$: double);

{fBalango de massa

m_aguaS:=m_agusE;

/Determinacio da poténcia da bomba
PROPAGUA[1,31=P_aguaF/1000.0; {MPA}
PROPAGUA[1,21=T_aguaE;
JILE_54(1,CODPROPAGUA{1])

v.2guafi J=(Propagua[1,11)/1000.0;

b _aguafl}= Propaguall.5];
WOHHSRG:=(m_aguaS*v_sgua[l1]%(p_aguaS-p_sguaE)y
efibomba; {kl/s}
//Determinaciio da temperatura de saida da bomba
h_sguaf2)=h_agua[1}{WbHSRG/m_sguaS);
PROPAGUAL2,3]=P_aguaS/1060.0;
PROPAGUA[2,5)=h_agua[?];
JILB_54(2.COD,PROPAGUA[?]);

T_aguaS:= propagual2 2};
WHHSRG:=abs(WbHSRG);

5- Procedure Scrubber(frmol rawaquec:concen;
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p_gasET_gask.m_gasE Mz_rawaquec,perdcargases,P_smeltE,
T smettEm_smeltE:double;

var frmol_rawscrab.concen;

varP_gasST gasS.m gasS, P_smeiS,T smeitSm smelS,
Mz_rawscrub:dooble);

procedure mistura(Dif_sat: double; var T_smeliS: double);
Begin

/Meterminacio de se existe ou nfo condensagiio de sgua
/Determinaciio da dgua condensada



Begin

n_H20E= fimol_rawaquec[4}*n_meolE;

P_satgaseif=p_satred(T_gasS+Dif sat-273.15)*22.088
*1000.0;

frmol H2O_scr="P_satgaseifp gasS;

teste(frmol _rawscrub2 frmol H20 scr frmol_rawscrub);

n_H208:=(fimol_rawscrub{4]*n_molEy(i-
frmol_rawscrub{4]);

if (n_H20S >= n_H20E) then m_cond:={ else

m_cond:={n_H20E-n_H208)*18.015;

m gasS:=m_gasE-{(m_gasR+m_cond);

Mz_rawscrub:=mz_mist{frmol_rawscrub);

n_molS=m_pgnsS/Mz_rawscrub;

//Propriedades do gds na saida do scrubber
hggas[2]=hr_mist{frmol_rawscrub,T_gasS}); {kl/kmol}
hxsgasf2}=hgegas2VMz_rawscrub; {kJ/kg}
heastotf2]==hggas[2}+hf_mist{fmol_rawscrub); {kikmol}
hxtgas[2]:= hgastot[2YMz_rawscrub;

{/Propriedades da 4gua na saida do Scrubber
m_smeltS:= m_smeltE+m_gasR-+m_cond);
b_smelt[2}:={(m_gasE*hxsgas|1]-m_gasS*hxsgas[2])-

m cond*2230+m_smekE*h_smel{1]¥m smekS;
PROPAGUA[L3]= P_smeltS/1000.0;
PROPAGUA[1,5]= h_smelt[2];
JILB_54(2,CODPROPAGUA[2]);

T_smeitS= propagua{1,5L fkikg}
end;

[informraghes sobre as condicbes do gis na saida do Scrubber
p.gasS==p_gasE*(1.0<{perdcargases/i00.0));

T _gasS= 110+273.15; /fixada conforme projeto
/Anformacoes sobre o fluido de absorgio na saida do scrubber
P_smeitS=P_smehE;

/Determinaciio da quantidade de CO2 ¢ H2S retirado

o _molE=m gasE/Mz_rawaquec;

n_HISR = frimol_rawaqueef11)*n_molE;

o_CO2R = 2*frmol_rewaquec[1)*n_molE;

//Determinagio da fracao molar apés a retirada do CO2 e H2ZS
fimol_rawscrubi[3}=frmol_rawaquec3]-
2*fimol_rawaquecfli]; /CO2 retirado

teste CO2{fimol_rawaquec, fimol_rawscrabi[3],fmel_rawser
ebl);

fimol_rawscrub2[111=0; //H2S retirado
teste_H2S(fimol_rawscrubl,frmol_rawscrub2{11],
frmol_rawscrub2);

m_H2S =n H2SR*Mz_h2S;

m_CO2S=n COXR*Mz COZ;

m_gasR=m H28+m CO2S;

//Propriedades do fluido de absorgio na entrada do Scrubber
{{Foi edotado que o fluido de absorgio € 4 Agua pura
PROPAGUAJ1 3)=P_smelti/1000.0;

PROPAGUA[1 2]="T_smeltE;
HLB_54(1,COD,PROPAGUA[1]);

h_smeltf1]:= propagua[1.5], {kl/kg}
h_smeltTot{1]=h_smekfI}+hf h2ol/Mz_hle; {kl/kg}
/{Propriededes do gas na entrada do scrubber
hggasfi]=br_mist(frmol_rawaquec,T_gasE); {kJ/kmet}
bxsgas[1]=hggas|1}/Mz_rawaquec; {kikg}

hgastot1]=hgeas[} Fhf mist{fimol_rawaquec); {kl/anel}
hxtgas[1]:= hgastot] 1 YMz_rawaquec; {kifkg}
n_H2OE:= fimol rawaqueci4]*n_molE;
P_satgaseif=p satred(T_gasS+Dif sat-273.15)*22.088*
1000.0;
frmol_H20 scr="P_satgaseiffp gas8;
if (frmol_H20_scr > fimol_rawzquec{4]) then
Begin
m_cond:=Q;
frmol_H20_scr=frmol_rawaquec[4];
end else
begin
n_H208:=(frmol_rawscrub[4]*n_molE)(1-
frmol_rawscrubf4]);
m_cond:={n F20E.n H208)*18.015;
end;
teste{frmol_rawscrub?, fimol H2O_scr,fimol_rawscrub);
m_gasS=m_gasE{m_gasR-+m_cond);
Mz_rawscrub=mz_pist(frmel _rawscrub);
n_molé =m_gasS/Mz_rawscrub;
/fPropriedades do gis na saida do scrubber
hggas(2}=hr_mist(frmol_rawscrub,T gasSy  {kJ/kmeol}
bxsgasfZ]=hggasf2V/M2_sawscrub; {k3ke}
heastot{2]~hgpasf2Hbf mist{frmel_rawscrob); {k)/Akmel}
hxtgas[2]>= hgastot]2V/Mz_sawscrub;
/fPropriedades da dgua na saida do Scrubber
m_smeltS:=m_smeltE+Hm_gasR+m_cond);
h_smelti2}={((m_gasE*hxsgas[1]-m_gasS*hxsgasf2]y+
m_smelE*h smeltf 1 DyVm_smehS;
PROPAGUA[L3]=P_smeltS/1000.0;
PROPAGUA[L S5]=h_smelt{2];
JILB 34(2,CODPROPAGUAZL;
T_smeltS:= propagua[l,5];



6- Procedure condens (frmol_rawscrub:concen;

Begin

P_gE.T gE.m gE perdcargasesMz rawscrub,P_aguab, T agn
aE:double;

var frmol_rawcond:concen;

var P_g8.T_gS.m gS.m agnaB T aguaSP aguaSm_agnaS,
T_cond,P_cond,m_cond,Mz_rawscond;double);

//Perda de carga do equipamento
P_gS=P gE*(1.0-(perdcargases/100.0));
P cond=P gS;
P_aguaS:=p aguak;
/Determiracdo da temperatira do gés na saida do condensador
T_g8= (T_aguaEHDifTemp Troc+5)H+273.15;
/Determina¢io da dgua condensada
n_molE=m_gF/Mz rawscrub;
n_H20E: fimol_rawscrub]4]*n_molE;
n_gaskE=n_molE-n_H20E;
P_sat=p satred(T_gS8-273.15)*22.088*1000.0;
fimol H20 cond:=P_sat/P_gS;
n_H20S=~(frmol_H20_cond*n_gasE)(1-frmol_H20_cond);
if(n_H20E < n_H20S) then
Begin
- frmol H20_cond:= fmol_rawscrob[4];
frmol_rawcond= frmol_rawscrub;
Mz _rawscond=mz_mist(fimol_rawcond);
n_H208:=(fimol_rawcond[4]*n_gasE)/
(1-frmol_rawcond{4]);
m_cond=(n_H20E-n_H208)*18.015;
m_gS=m gE-m_cond;
e_mol$=m_gS/Mz rawscond;
end
Else
Begin

End;

//Energia perdida pelos gases
Q_gas=m _gE*(kxs_gases2]-hxs_gases{1]);
/#Calor necessirio para a condensacio da dgua contida no gis
T_cond=T_£8.273.15;
P_satS:=p_satred(T_cond)*22 088*1000.0;{pressao reduzida}
PROPAGUA[1,3]:=P_satS/1000.0;
PROPAGUA[L11]:=1; fHimlo = 0 liquide saturado
JILB_54(4,COD.PROPAGUAFI]);
b_aguaCond[1]=PROPAGUAJLS];
PROPAGUA{2,31=P_satS/1000.0;
PROPAGUAI211]=0; /fitalo = 0 liquido sasturado
LB _34(4,COD,PROPAGUA[Z]:
h_aguaCond[2]:=PROPAGUAJ2,5];
Q_agusCond:= m_cond*(h_aguaCond[2}-h_aguaCond[2]);
HEnergia Total forncecida pelo trocador
Q_TCTotal= Q_gas+Q_sguaCondt;
/BALANCO DE ENERGIA E MASSA
PROPAGUA[L31=P_aguaE/1000.0;
PROPAGUA[2}:=T_aguaFE;
JILB_54(1,COD,PROPAGUA[I]D;
h_aguaf1}:=PROPAGUA[L,5];
T aguaS=(T_gk-20)273.15;
PROPAGUAI2 31:=P_aguaS/1000.0;
PROPAGUA[22}=T agua8;

JILB 54(1,COD,PROPAGUA[Z]):

h_agua(2}=PROPAGUA[2,5]

/Determinaciio da entalpia de saida da dgua

Q _agea=Q TCTotal;
m_agaaE=absy(Q_agua)¥(h_agual[2}-h_aguafl});

//Balango de Massa
m_aguaSr==m_aguak;

teste(; ﬁmciwmwscmb,ﬁmol_mo_mnd,ﬁmol_mwmnd}; 7- Procedure comprgas{frmol_rawcond:concen;

Mz_rawscond:=mz_mist(fimol_rawcond);
n_H208:=(fimol_rawcond[4]*n_gasE)(1-
fimol_rawcond[4]);
m_cond=(n_H2OE-n H2O$)*18.013;
m_gS=m_gE-m cond;
n_molS=m_gS/Mz_rawscend;
end;
/Determinacdio do calor perdido pelos gases

by _gases[1]=hr_mist({frmel_rawscrub,T_gE); {k¥kmol}
bxs_gases[1):=hg_gases[1}/Mz_rawscrub; {ki/kg}
hg_gases[21=br_mis(frmo]_rawcond T g8k {kI/kmol}
tees gasesf2]:=hg gmses[2)/Mz_rawscond; {khkg}

P_gasET gasEm_gasE, perdcargases,Mz_rawscond,P_aguaF,
T_aguaE:double;

var frmol_rawcompr:concen;

var P_gasS.T_gasS.m_gasS.m_aguaF.T agusS.P aguaS,
m_asuaS,T_onndS,P__condS,m_condS,Mz_rawsoompr,
Wecomptotal:doubie);

procedure condensador (frmol_rawE: concen;
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P_gasE,T_gasEm gasE perdcargases Mz rawk,P_aguaF,T ag
uaE: double;

var frmol_rawS : concen;

var P_gasS.T gnsS.m_sguaEim gasS.F aguaSP agusS,
m_aguaS,T_condS.P_condS,m_condS,Mz_raw$,



begin

Q_TCTotal:double};

//Perda de carga do trocador de calor
P_gasS= P_gaskE*(1.0«{perdcargases/100.0));
/1A pressio do estigio
P_condS=P_gas§;
P_aguaS=p_aguaF;
/fTemperatura do gds na saida do condensador
T_gasS:= (T_aguabE-HDifTemp_Troc)}+273.15;
{/Determinagio da gua condensada
n_molE=m _gasE/Mz rawk,
n_H20E= frmol_rawE[4]*n_molE;
a_gasEi= n_molE-n_H2OE,
P sap=p satred{T gasS-273.15y*22.088*1000.0;
frmeol_H20_cond= P_sat/P gasS;
n_ H208~{frmol_H20_cond*n_gasE)(1-fimol HIO_cond);
If (n_H20E <n_H208) then
Begin
fmol H20_cond:= frmol_rawE[4];
fmol_rawS:= frmol_rawE;
Mz _rawS=mz_mist(frmol _rawS});
n_H208:=n H20E;
m_condS:={;
m_gasS=m_gasE-m_condS;
n_mol$:=m_gasS/Mz_rawscond;
end
Else
Begin
teste{frmol_rawE, frmol_H20_coad,frmel_rawS);
Mz _rawS:=mz_mist{frmol_rawS});
r_H2OS=(frmol_rawS[4}1*n_gasE}(}-fmol_rawS{4]);
m_condS={n H20E-n_H208)*18.015;
m_gasS=m_gasE-m condS;
_molS:=m_gasS/Mz_raws;
end;
/MDeterminacio do calor perdido pelos gases

hg_gases[1]:=hr_mist{frmol_rawt,T_gasE); {kVkmol}
hxs_gases[1}=hg_gases[1}/Mz_mwE; {k¥xg}
hg_gases[21=hr_mist{fmol_raw$,T_gasS); {ki/kmol}
hexs_gases[2}=hg_gases[2J/Mz_raws; {k¥ke}
/fEnergia perdids pelos gases

Q_grs=m_gasE*(hxs_gases[2]-hxs gasesf1]);

/Calor necessério para 2 condensacio da 2zua contida no gés
T_condS:=T_gasS-273.15;
P_satS=p_satred(T_condS)*22.088*1600.0;
PROPAGUA[1,3]:=P_satS/1000.0;
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PROPAGUA[LLIE=1; Jititalo = O liquido saturado
JILB_S4(4,COD.PROPAGUA{LY

h aguaCond[1]=PROPAGUA[LS]

PROPAGUAJ2 3]=P_satS/1000.0;
PROPAGUAJ2,11]=0; /ftituto = 0 liguido saturado
JILB_54(4,COD.PROPAGUA2])
B_aguaCond[2]=PROPAGUAJ2,5};

Q_aguaCond= m_condS*(h_aguaCond[2}-h_sguaCond{1]);
/fEnergia Total fornecida pelo rocador
Q_TCTotal=Q_gas*Q_agnaCond;

/BALANCO DE ENERGIA E MASSA
PROPAGUAIL3]=P_aguaF/1000.0;

PROPAGUA[L 2]=T aguaF;

JILB_54(1,COD PROPAGUA[L];
k_agua[11:=PROPAGUA[1 5],

T_agwaS=T_aguaE+5{;
PROPAGUAI2,3)=F_aguaS/1000.0;
PROPAGUA[22}=T_aguaS;
HLB_34(1,CODPROPAGUARZD;
h_aguaf2]:=PROPAGUAR2,5T;
//Determinacio dz entaipia de saida da dgua
Q agua=Q TCToul
m_sguaE:=abs(Q_agua)(b_sgua2)-h_aguafi])
//Balanco de Massa

m_aguaS=m_aguak,

End;

H{Processo interativo devemos zerar o trabalho do compressor
Wecomptotal:=0;
Q_TCTotal=0;
frmeol_rawEC:= fimol_rawcond;
Mz _rawEC= Mz_rawscond;
p_gasEC=p_gasE,
T gasEC=T_gasE;
m_gasEC= m_gasE;
rpecompint = 1.875;
Efic_comprint=0.80;
nestagio=4.0;
nestequip=1.0;
/fCompressor: processo interativo devido o mimero de estigios
While (nestequip <= nestagio) do
begin
T_gas8C:=400.0;
comprisen_1(frmol_rawEC,p_gasEC,T_gasECEfic ¢
emprint rpccompint, Wecompint,p_gasSC,T_gasSC};



{Wccompint,p[235],7{235] sao resultades obtidos do tgmqsd}
{WcL em kifkmotl de "ar"rpch}
m _gasSC=m_gasEC,
Molescompgas=m_gasEC/Mz rawEC;
Wecompinttot:=Wecompint*Molescompgas;
Weocomptotal=Wecomptotal+Wecompinttot;
nestequipe= nestequip+1;
#Condicao pars verificagio do intercooler}
I ({nestequip) <= nestagio) then
Begin
condensador (fimol_rawEC,P_gasSC,T_gasSC,
m_gasSC,perdcargases, Mz rawEC.P_aguaF,
T_aguaE finol rawTCS.P_gasS,T_pasS,m_aguaFR,
m_gasS.T aguaS.P aguaS.m_aguaSR.T_condS,
P condS,m_condSR Mz _rawS8,Q_TC);
end
else

Begin

frmol_rawTCS:= fimol_rawEC;

Mz _rawS= Mz_rawEC;

P pasS:=P gasSC;

T_gasS=T_gasSC;

m_gasS=m_pas8C;

m_condSR:=(;

m_aguaSR=0;

m_aguabR = {;

Q TC=0;
end;

fimol_rawEC= frmol_rawTCS:
Mz_rawEC:=Mz_raws;
P_gasEC:=P_gasS;
T_gasEC:=T_gasS8;

1 gasEC=m gas§;

Q_TCTotal= Q@ _TCTotal+Q_TC;
m aguaf=m aguaF+m_aguaER;
m_sgualS = m_sguaE;
m_condS= m_condS+m_condSR;
frmol rawE:= fimol _rawTCS;
Mz _mawEC:= Mz_rawS;
End;
frmol_rawcompr:= fmol_rawTCS;
Mz _mwscompr=Mz_raw$;

8- Procedure turbina(frmol_rawsat,frmol_arl: concen:

_ar,T_atm_ar,perdcargases, Mz rawsat,T_projCC,T_TIT,
P 8T 8m 8Efic comprl Efic_comprH Efic_ turbL,
Efic_tubH Efimeccompl, Efimeccompi EfimecturbL,
EfimecturbH, Perda_FiltroE,T_gasET(G:double;

procedure Temp Adiabatica (frmol_comb,frmol_arL: concen;

p arEstT_arEstp comb,T _comb,m _combp gProd,
efic_poidouble;
varm_ar_EstT max Chama: double);

//Procedure elaborada para calcular 2 temperatura adiabética de chama

fori=1to11 de
begin
frmol prodMI{ij=0.0; frmol_prodM2[i}:=0.0:
end;
m ar Est= m_comb*1.0;
T_max_Chama= 1500;
T_gescombl:=T max_Chama;
valor=1.0;
frmot_prodM_Est 2:=0.0;
fteracao=};
while (teracao<=maxiter?) and {valor>tol) do
begin
mmbus:ao_()d(ﬁmol_comb,ﬁmaiﬁarL,P_arEst,T_arEst,
m_ar_Est.P_comb,T_comb,m_comb,P_gProd,frmol_prodMl,
m_gascomb.T_max_Chama Mz_prodM_estefic_pei):
dvr=0_0005;
residuo= frmol_prodM1[2]-frmel_prodM_Est 2;
m_arelq=(1.0+dv)*m_ar Est:
combustao_Od(fimol_comb,frmol_arL P arBst T arFst
m_arelq.P_comb.T_comb,mf8],P_gProd frmol prodM2,
m_gascombl, T_gascombl Mz _prodM1 efic_pei);
residnog= fmol_prodM2{2}-frmol_prodM_Est_2;
deriv=(residuog-residuo)(m_ar_Fst*dv);
corrvar=residuo/deriv;
m ar Est=m ar Est-corrvar;
valor=abs(corrvar/m_ar_Est);
iteracao=iteracaortl;
end;{while}
end;

jj#tttilnfonnacoes gmis do Cicloa mt‘#t*tt*ti*t*###*t*

HEficiencia no combustor
EFIC_PCI=1.0;
frmeol_comb= frmol_rawsat;



mz_comb:= Mz_rawsat;
//Informag¢des sobre as pressdes no ciclo
firelacoes de pressdes nos compressores

/7 rpsk. =6.6; £4.1147))
/# rpsH = (4.1147%4.1147)fpsL;
rpsL=4.074;
rpsh:=1psL;
ffPressoes
p_11:=460.0; {estimativa}
p_12=p gthE;  {entrada da turbina de alta)
p_14 =104.0; {saida da turbina de baixa}
HTemperaturas no ciclo
T 2 =424.15;  {estimativa inicial}
T_5 =474.0+273.15; festimativa inicial}
T_12 :=900.0; {estimativa}
T_14:=5814273.15; {estimativa}
kehoke:=1.0; {fixado}
HEQUIPAMENTO

I’/ttttttt#.####-‘*#*‘ ®
/{Fiitro de ar

p_l=p ar-Perda FilroE; T I=T ar, m_l:=m_ar

14

feompressor de baixa
comprisen_1(frmol_arl.P_1.T_1 Efic comprlrpsl,Wcl.,
P 27T 2)

m 2=m_l;

WeompL=abs{WcL)*(m_1/Mz_arl)

{efimeccompl *efimecturbf);

ooy R

/Resfriador de ar

m 3=m 2, P 3=P2 T_3:=T 2;

//*#####*l#t**"# Ty

Hfcorapressor de alta
comprisen_}(frmol_arl P 3,T_3, Efic_compri rpsH,
WeELP_5.T_5);

WeompH:= abs{WcH)*(m_3/Mz_arLy

!

(efimeccompH *efimecturbi);
ERREER K
f/Bifircaciio
/Saida do compressor dealta
TA=T_5; P_4=0 5
/iCondigdes do ar para resfriamento do bocal das turbinas
T 6=T 4; P 6=P_ 4;
P.T=P 4 T 7=714;

llpmz; em kPa, temperatura em K, prop. base kmol,
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fcompos. molar,m_aru, m_prod, m_comb: kg
Mz _prod: kg/kmol, trabesp: ki/kmol,
{fPressao na saida da camara de combustao
P 97=P S%1.0<{perdcarpases/160.0));
HfProdutos de combustao da saida da camara de combustio
fProcedure para caloular produtos de combustao ¢ a massa de
combustivel
Heombustao_1d(frmol_comb, frmol_arl P[5} T[5],m{5],P{8],
TEBLP[9).frmol_prodM.m[9], T[9].Mz_prodM.mi8),efic_pei,
kchoke);
//Determinacio da massa de ar direcionada para a camara de
combustio, para atender a temperatirz de projeto d= cimara de
combustio
T_ 9= 1300+273.15;
T 9C=T_9;
m_5=0.7*m_I;
m 5C=m 5,
maxiter] = 1000;
valor=1.0;
iteracao=];
while (iteracao<=maxiteri ) and {valor>tol) do
begin
combusiao_Od(frmol_comb,frmol_arlP 5T Sm 5,
P 3T 8m 8P 9frmol prodMm 9T 9,
Mz _prodM.efic_pci);
Dif =T 9-T projCC;
dv=0.0005;
m S5C:={1.9+dv)i*m_5;
combustac_0d{fimol_comb,fimel_arl.P 5T 5m 5C,
P 8T &m 8P 9fimol prodMm 9T 9C,
Mz_prodM,efic_pei);
Dif 2=T_9C-T_projCC,
derivi=(Dif 2-Dif 1}{m_5*dv);
corrvar= Dif_1/deriv;
m S5=m S-cotrvar,
valor-=abs{corrvariin_5);
fteracaor=iteracaot1
end;{while}
//Massa de ar direcionada para o resfriamento das turbinas
m 4=m 3-m 5;
//Determimagiio da quantidade de ar de resfriamento para
atender n temperatura TIT
P O=P 9
T_10=1300+273.15,;
T_10C=T_10;
m_60.7%m_4;



JASEFERERERRE R R RN turbing de Pﬂtéﬂcia

m &6C=m 6,
valor:=1.0;
Tteracaor=1:
while (iteracac<=maxiter1) and {valor>tol) do
begin
mistura{frmol_arl. fimel_prodM, frmol_prodH,
m_6.m Sm_10Mz prodM Mz arl Mz - prodHT_6,
T 9.T_10);
Dif 1:=T_10-T_TIT;
dv:=0.0005;
m_6C=(1.0+dv)*m_6;
mistura{fimol _ark., frmol_prodM, frmol _prodH.m 6C,
m 9m 10Mz_prodM,Mz_arl. Mz - prodiLT 6T 9,
T_16C);
Dif 2:=T_10C-T_TIT,
deriv:=(Dif 2-Dif 1){(m_6%dv);
corrvar= Dif 1/deriv;
m 65 m_6-corrvar
valor=abs(corrvar/m_6);
iteracao =iteracao+1
end; { while}
/0 procedure turbisen_2, e utillizada para determinar a relacdo
expansio, o trabatho ¢ as condigdes da saida da turbina de alta
WH=WcompL+WcompH;
Molestur=m_10/Mz_prodH; {kmoles/s de gases}
P 11=900.0; T_li=1000; {estimativa}
tarbisen 2(frmol _prodH WHLMOLESTURP_10.T_10,efic m
roH reipTaco, WiacomoLP_11.T 11);
{Wiacomol e k)kmol}
AWH=Wtacomo! *MOLESTUR;

m_ii=m_ 10;

fperereest Gases de combustao nz saida da turbing de baixa***#rrexs
/Resfriamento de boczis e palhetas da turbina livre

m 7=m_4-m 6;
mistura(FRmol_prodH FRmel ari. FRmel | prodLm _11.m_7,
m_I2, Mz arl, Mz_prodH, Mz_prodL,T 11,T_7, T_12);

P 12=p 11;

turbisen_l(frmol_prodL,P_12,T_I2.efic_turbL relpTlivre,
Wilivremol,¥_14.T_14);

{relpTlivie, Wilivremol, Tsaida sao resultados}
{Wilivremol em ki/kmol}

#Trabalho total da turbina livre (pomte 13 do fluxograma)
WHL.=Molestur * Wtlivremol; {fem kW}

m_}4=m_12;

/iCalcula a temperatura de chama adiabdtica:

End;

/Condigdo de referéncia: ar, combustivel e os produtos

p arEst=101.3; T_arEst=25+273.15;
p_comb==p_arEst; T_comb= T_arEst
p_gProd=P_arEst;

Temp_Adiabatica {frmel_comb, fimol_arlp_arEst,T arEst,
P comb,T_combm 8.p gProd,efic > pci,m_ar_FEst,
T_max_Chama);

T,_max_Chama:="T_max_Chama-273.15;

exc ar==m_5/m_ar Est;
Temprdiabaﬁw(ﬁmola_omb,ﬁ'molmarl..,P__S,T__S,P“S,T_s,
m_ 8P gaFefic peim SRT _max_ChamaR);

T_max ChamaR~=T max ChamaR-273.15;
/Determinacio da fragio de ar de resfiamento das turhinas
f_arResf =(m_4/m_1)*100;

& arResf 1T=(m_6/m_4)*100;

&_arResf 2T:=(m_T/m_4)*100;

9- ProcedureHRSGRmol_prodL: concen;

Begin
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P glT glm _gt.perdcargases, PINCH, APROACH Mz . prodL,
P vLT v1,T_vSparga,Q_vapGaseif: double;

var P g3 T ¢3m L g3.m_vLP vI.T vim_v7P_v8 T v8,

m v8.P_v5m_v3,P v6,T_vb,m_vé: double),

fCaldeira de recuperagdo: Balango Térmico do lade da dgua

/Pressdio do lado do vapor

Pyv2=Pvl; Pvi=Pv2y Pva=Pv3
Pvi=P vl Pve=Pvs

ffLado a dgua

/Propriedades da dgna na entrada do HRSG
PROPAGUA[L31=P v1/1000.0; {MPA}
PROPAGUA[12)=T vi;
JILB_54(1,CODPROPAGUA[L]);
h_v[1}=Propaguaf1,5];
{iCondighes da dgua m regifo do pinch-point
x_vi31=0.0;
PROPAGUA3 3}=P _v3/1000.0; {MPA}
PROPAGUAI3,11}=X v[3];
JLB_54(4,COD.PROFPAGUA[3]);
h_v[3]):=Propagua(3.53;
T_v3=Propagual3.2};
/fPropriedades da dgua na entrada do evaporador
T v2=T_v3-APROACH;
PROPAGUA[2,3]= £ _v2/1000.0; {MPA}
PROPAGUAR2]=T v2;
JILB_ 54(1,COD.PROPAGUAR])
b_v{2):=Propagna(2,5},



fferopriedades da dgua na entrada do superaquecedor

x vi4l=1.9;

T v4=T v3;

PROPAGUA[4,11]=x_v[4};

PROPAGUA[4,3] =P_v4/1000;
JILB_54(4,COD,PROPAGUAHM]);
h_v[4}=Propaguaf4,3];

HPropriedades da dgua na szida do superaquecedor (19)
PROPAGUAIS,31=P_v5/1000.0; {MPA}
PROPAGUAIS 2F=T_v5,;

JILB_54({1.,COD PROPAGUA(S])
h_v[5]=Propaguaf5,5};

[Purga

xvap[6}=0.0;

PROPAGUAIG,31=P_v6/1000.0; {MPA}
PROPAGUASS 11]= xvapl6];
HLB_54{4,COD.PROFAGUAIG]);
T_v6=Propagual6,2];

b_v{6]=Propagual6,5];

Hiado dos gases de combustao

/fPerda de carga do equipamento do lado dos gases
P_g3 = P_gl*(1.0(perdcargases/100.0))

m g2 =m gl;

m g3 =m_g;

/fPropriedades dos gases na entrada do HRSG
b_g{¥}=hr_mist{frmol_prodl.,T_gl);

{/fPropriedades dos gases na regifio de pinch-point
T_g2~(T_v3+273.15+PINCH;
b_g[2)-=hr_mist(fmol_prodL.T_g2);

/fCalor trocado no evaporador + superaquecedor
efcsup=l;
Qevapsuper:=(m_g1*((h_g{1}-h_g[2}¥Mz_prodL))*eficsup;
/O Calor total cedido para 4gua envolve o calor do
evaporadortsuperaquecedor ¢ o calor retirado pelo aguecedor
Syngas

Quotgas=Qevapsupertabs(Q_vapGaseif);
/HDeterminagio da massa de dgua que do HRSG}
m_vS=Qtotgasik v{5]-h_vi2]):

HfEconomizador

HCalor cexdido pelos gases de combustao para a dgua
eficecon:=1;

m_vl=m_v5*%1.0+H{purga/100.00)

Qgeco=m_vi¥h vi2]-h_v[1])*eficecon;

//Purga da Caldeira do HSRG

P vG=P vl;

IDeterminacio das propriedades dos gases na saida do HRSG

m vé=m_vi-m_v5;

End;

h_g[31=h g[2]{Qgeco/m_gly*Mz_prodL;

T_g53:=430; /lchute inicial
temperatur(frmol_prodL.h_g[31T_g3);
diftemp=T_g3-273.15-T_vi;

[MQuantidade de calor desejade pelo gaseificador

HVapor que sai do HRSG para o Gaseificador

T v1 =T_v¥3; b _vi7h=h vi3}
//Vaper que retorns para o HRSG

P _v8=PF v7,
desupaqu=+2.0;
T_v8:=T_v7+desupaqu;
PROPAGUAJS.3}=P_v8/1000.0; {MPz}
PROPAGUA[S2}=T v§;
JILB_54(1,COD,PROPAGUA[S])

b, ¥{8}=Propagual8.5],

{Determinacio da massa de vapor
m_v7=abs(Q_vapGaseify(h_vi8]- b_v{7]);
m_v8=m_v7;

P v7 =p v3;

{Superaguecimento esperado}

10- Procedure Turbing_vapor(?_vapEl,T_vapEl.m_vapEl.P_vapE2,

Begin
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T_vapE2m_vapE2,P_vapS1.P_vapS2,extmedia,

Efic TurbVapA Efic TurbVapB,EficmecTV double;
var T vapS1,m_vapS1.T vapS2m vapS2 WTurbTotal,
x_vap82:double);

/MNomenclatara

/hapi1] == vapor que vem da caldeira de recuperagiio
/Fvapi2] = entrada do vapor que vem da caldeira de biomasse
/fvap|3] = extragiio de vapor de média pressio
/ivap{4} = extragio de vapor de bzixa pressio
HDeterminacio do trabatho da turbina vapor |
//Propriedades na entrada da turbina
PROPAGUA[L3}=P_vapE1/1000.0; {MPA}
PROPAGUA[12]=T_vapEl;

JILB 541,CODPROPAGUA[1])
h_vapf1]=propagua[1,5};
s_vap{1}~=propaguall,6};

/Turbina 1

HPropriedades do vapor na primeira extragio
s_vapf3}:=s_vapil}
PROPAGUA[33]=P_vapS1/1000.0; {MPA}
PROPAGUA[3,6]:=s_vap[3];
FILB_54(3,C0D PROPAGUAI3]);

T, vap81=propagua}3.2];
h_vap{3}=propaguaf3,5];

/Trabatho isoentropico da tmrbina - Tiexiracac



WTurbVaporideall ={m_vapE2+m_vapE1)* #Propriedades do vapor na saida do misturador

(h_vapilj-h vapi3]); PROPAGUA[2 3]=F vapS/1000.0;
//Determinecao do Trabalho real da turbina - 1lextracao PROPAGUA2 2}=T vaps§;
WTurbVaporeall =WTurbVaporideal 1 *Efic_TurbVapA; JILB_S4(1,COD,PROPAGUA[2]);‘
i1 vap[3]~=h_vap[ 1]-WTurbVaporealli{m__vapEZ+m_vap£l)}; h_agua[2]=Propaguaj2 5}
PROPAGUAI3.3]=P_vapS1/1000.0; {MPA} /Propriedades da 4gna na emrada do misturador
PROPAGUAJ3,51:=h_vap|3}; - PROPAGUAJ3,3]:=P_aguaF/1000.0;
Jilb_54(2 cod.propagua[31); PROPAGUA[32}=T _aguaE;
T_vapS1=propagua[3,2]; JILB_54(1.,COD,PROPAGUA[3])
s_vap{3)=propagual3,6}; b_agnaf3]=Propaguaf3,5];
/Determinacio do trabatho turbina vapor 2 /Determinacio do vapor de media pressio
HTrabalho ispeniropico da turbina - 1lextracao m_aguab=m vapE*((h_agua[il-h agua[2]}(h_apual2]-
//Parcela de extragdo de vapor na turbina h_aguaf3]))
m_vapSi:={m_vapE2+m_vapEIl)*extmedia; m_vaps =m _vapE+m aguak;
m_vapS2:=(m_vapE2+m_vapEl)}m_vapSi; End;
s_vapfd}=s_vap[3]; 12- Procedure Misturador_BP(P_vapbE T vapbEm vapbE P vapE,
PROPAGUA[4,3]:+P_vapS2/1000.0; {MPA} T_vapE,m_vapEP_aguaE.T aguaE P procE,
PROPAGUA[4,6]=s_vap[4]; x_vapProcB:double;
JLB_54(3,COD.PROPAGUAY); var m_aguaB.m_procE,T_procER:double);
T_vapS2=propagual4.2}; Begin
h_vap{41:=propagual4,5} #Propriedades da dgna na saida da turbina
WTurbVaporideal2=(m _vapS2*h_vap[3]}- PROPAGUA1,3]=P_vapbE/1000.0,
(m_vapS2*h_vap{41); PROPAGUA[1,21=T vapbE;
//Determinagio do Trabalho real da turbina de baixa pressio JILB 54(1.COD.FROPAGUAILD;
WTurbVaporeal2 =WTurbVaporideal2 *Efic_TurbVapB; h_agua[l}=Propagua{l,5};
b_vap[4]=h_vap[3]{WTurbVaporeal2/m_vapS2); /Propriedades do que vem do Evaporador de baixa pressio
PROPAGUA4,3]=P_vapS2/1000.0; {MPA} PROPAGUAIR,3}:=P_vapE/1000.0;
PROPAGUAI4,51= h_vap{4]; PROPAGUAR V=T vapE;
Jilb_54(2.cod,propaguaf4]); HLB_54(1,CODPROPAGUAJ2])
T_vapS2=propagual4 2], b_aguaf2]=Propaguaf2,5};
x_vapS2:= propaguai4,11); fAgna de reposu;éo
/Determinagio do trabatho total da turbina a Vapor PROPAGUA[3,3]=P_aguaF/1000.0;
WTurbTetal=(WTurbVaporeal 1 +WTurbVaporeal2)* PROPAGUA32]=T_aguaF;
EficmecTV*).98; JTILB 54(1.CODFROPAGUAS]:
End; h_agua[3}=Propagnal3,5};
11~ Procedure Misturador MP(P_vapE,T_vapE,m_vapEP aguaF, HPropriedades do vapor destinado ao processo
T_aguaEP vapS,T vapS:double; PROPAGUAJ4,3]:~P_procE/1000.0;
var m_vapS.m_aguaE:double); PROPAGUAH,11]=x_vapProcB;
Begin JILB_54(4.,COD.PROPAGUA}));
{/Determinagio da quantidade de dgoa a ser adiciopada o b_aguaf4]=Fropagual4,5];
desuperaquecedor T, procER: Propageal4,2};
//Propriedades do vapor de entrada no misturador /Determinagio da massa de 4gua de resfriamento
PROPAGUA[L3}:=P_vapE/1000.0; m_aguab={m_vapbE*(h_agua[l]-h_agua[4]y+m_vapE*
PROPAGUA[1,2)=T_vapk; (b_agual2}-h_agual4T))/(h_agua[4]-h_agual3]);
JILB_54{1,COD PROPAGUAJ1]): If (m_sguaE >= Q) then
b _aguafl]=Propagua[l.5]; Begin
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End;

m_procE=m_vapbhE+m_aguaE+m vapE,
end
Else
Begin
m_aguakr=0;
m_procE=m_vapbE+m_gzgusFE+m_vapE;
h_aguaf4]'= (m_vapbE*h_aguafl}+

m_vapE*h agua[2i+m_aguaBE*h aguafd]ym_procE;

PROPAGUAJ4,3]):=P_procE/1000.0;
PROPAGUAJM S]=h agua[4];
JILB_54¢2,COD PROPAGUA4]):
T_procER:= Propagua{4,2};
end;

13- Pracedure Vent_arCB(frmol_arconcen;T arEP arEm arE,

End;

Mz_ar:double;
var P_arS, T arS,m_arS,W_VentarCB:double);

1pcB = 1.08;

Efic_comprargas:=0.7;

T_ar3=T_arE+10;

fresesssasss Veptilador de ar da caldeira
comprisen_1(frmol_ar,P arET_arEEfic comprargasmpeB,
W_vemtCB,P_arST_arS)

{WcL,p[41],T{41] sao resuitados obtidos do tgmqsd}
{Wel em kFkmol de "ar"tpeb}
MolesVentCB=~m_arEMz arl;

m arS=m arE;
W_VentarCB=W_vemtCB*MolesVentCB;

14- Procedure aquec_ar(C® (frmol_gas,frmol_arl:concen;

P_gasE,T_gasE,m_gasE,P_arE.T_arEm arE,
DifTemp_TrocGas,Mz_gas,Mz_arl.T_arS:double;

var P_arS,m arS Qrealaquecar,F_gasS.T gasS.m gacS,
T_arSR:double);

//Perda de carga do equipamento

/fGases

p_gasS=P_gasE*(1.0{perdcargases100.0});

IAr

p_arS:=p_arE*(1.0<(perdcargases/100.0));
/Determinacio da pressic parcial da dgua na mistura
P_sat= frmol_gas{4]*P_gasE;
PROPAGUAI[L3=P_sat/1000.0;
PROPAGUAILIII=1;
JELB_S44.CODPROPAGUA[L])

T_sat{1]:=Propagua[1,2};
HVerificagio da temperatura de saida do ar
If (T_arS > (T _gasE-10)) then T_arS=T_gasE-10;
HBalanco de massa
m_gasS=m_gasE;
m_arS=m_arE;
/fBalango de energia do lado doar
b _ar{1}=hr_mist{frmol_arl.T arE),
h_arf2}:=hr_mist(frmol_arl,T _arS);
Qrealaquecar= (m_arE/Mz arLy*(h_ar[2}-h_arf1])
Hbalango de energia do lado dos gases
b_gas{1}=hr_mist(frmol_gas,T_gasE);
b _gas[2]=h_gas[1}-Qrealzquecar*Mz_gas/m_gasS;
T_gasS:= 600; {chute inicial}
temperatur(frmol_gash_gas[2].T_gasSy;
//Determinacio da temperatura de referéncia para a
condicio de saida dos gases
If (T &k > (T_satf IH273.15)) then T _ref=T aE
else T_ref=T sat{1]+273.15;
HVerificagiio
If({T_gas8 >= (T_ref+DifTemp TrocGas))
then ¥_arSR~T_arS
Else
Begin
T_gasSi=T _ref+DifTemp TrocGas;
b _gas[2l:=hr mist{ffmol_gas T gasS);
Qrealaquecar:=(m_gasE/Mz_gasy*
(b_gasf2]-h_gasf1});
//Ar para o gaseificador
h_arf1}=hr_mist{frmol_arl,T_arE);
h_ar[2}={(Qrealaquecar*Mz_ari/m_arE)yth ar[1};
T_arSR:=600.0; {chute inicial}
TEMPERATUR(frmol_arbh ar[2].T_arSR);
end;

Ead;

15- Procedare Cald_Biomassa(mill prod PCibiom PCSbiomP_vapE,
T_vapEm_vapET_vapS Purga P arET arEm_arE P bio,
T_bio,Biomasss_baseseca,perdcargases,
RelBiomeel_dado:double;
var frmol_CaldBio:concen;
var m_biomm ar,m gas,T_gasp gasx prrgaP purga,
m_purgam_vapS.P_vapS QeombBiomPCLQcombBiomPCS,
Mz_CaldBioefic PCLefic_PCS,m_vapER:double);

/Procedure para calcular: Relacdio ar/combustivel, o PCle o PCS

procedure biomassa_gases(relarbiomrealmas,
Biomassa_buseseca: double;
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begin

var fimol_CaldBic : concen;
var PCIbiomT PCSbiomT: double);

//Biomassa (% base seca) + 50% de massa de dgua
frmassa_agua:= Biomassa_baseseca;
frmassa_carbono:=50.0%(100-frmassa_agua)100);
frmassa hidrogenio:==6.1%({100-frmassa_agua}/'100);
frmassa_oxigenio:=42.5%((100-frmassa_agua)/100);
ﬁmasm&enxoﬁe:%.%*((loo-ﬁmassa_agua)lmﬁ);
frmassa_gitrogenio=0.6%((100-fimassa_agua)/100);
//Massa moelecular de cada componente

pm_agua= 18.015; pm_carbono=12.011;
pm_hidrog:= 1.008; pm _oxig= 16.000;
pm_enxof= 32.060; pm_nitrog:= 14.067;
HProdutos de combustao da caldeira de biomassa
{Determinacio no numero de mols de cada elemento
kmol_carbono=frmassa_carbone/pm_carbono:
kmol_hidrogenio:=frmassa _hidrogenio/pm_hidrog;

kmol _oxigenio:=frmassa_oxigenio/pm_oxig;
kmol_enxofre:=frmassa_enxofre/pm_enxof:
kmol_nitrogenio:=frmassa_pitrogenic/pm_nitrog;
kmol_agua—fimassa _agna/pm_agua;
totalkmol=kmol_carbono+kmol_hidrogenio+kmol_oxigenio+
kmol_enxofre-+tkmol_pitrogenio+omol_agua;

//fracae molar de cada um dos componente no combustivel
frmol_carbono:=kmel_carbene/totalkmol;
frmol_hidrogenio:~kmol_hidrogenioftotalkmok;
frmol_oxigenio-=kmol_oxigenio/totalimol;
frmol_enxofre=kmol_enxofre/totalkmotl;
frmol_nitrogenio=kunol_nitrogenio/totalkmot;

frmel agua=kmol agua/totalkmol;

/Determmaciio da relacio ar combustivel esteuriométrico
//Balanco de massa do Carbono

nmol_gascomb3}=frmo} carbono;

//Balange de massa do Hidrogénio
umol_gascombl4]~(frmol_hidrogenio+2.0*mol_agua)/2.0;
/Balango de massa do enxofie

nmol_gascombl! 1}-+frmol_enxofre;

AT necessirio

amol_ar{2}=((nmol_gascomb{3}*2+nmoi |_gascombid}*1+
nmel_gascombenxef*2)-frmol_oxigenio-frmol_agua)/2;
nmol_ar{1j=nmo}_ar{2]*3.75;

/Determinagio do N2 presente nos gases de combustao
nmel_gascomb[1}:=(nmol_ar[17*2+fmol_nitrogenio}/2;
fRelacio ar combustivel estequiométrico
refarbiomestqmol:={nmol_ar{2}nmof_ar{i]y
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{frmol_carbono+fitao!_hidrogenic+fmol_oxigeniot+
frmol_enxofre+frmol_nitrogenio+frmol_agua);
relarbiomestgmas:=(nmol_ar[21*pm_oxig*2-+nmol_ar{1]*
pm_nitrog*2)/(frmol_carbono®*pm_carbono+fmol_hidrogenio
*pm_hidrog+frmol_oxigenio*pm_oxig+frmol_enxofre*
pm_enxof+frmol_nitrogenio*pm_nitrog-+frmol_agua*
pm_agua};
HPeterminacio do excesso de ar tedrico
exc_ar=relarbiomrealmas/relarbiomestqmas;
{/IDeterminacio da compesigie dos gases
nmol_gascomb{1)~exc_ar*nmol_ar{1H-frmol nitrogenio;
nmol_gascomb[2}=exc_ar*nmol_ar{2}-nmol_ar{2];
amol_gascopmbf3]=nmol_gascomb]3];
nmol_gascomb[4}=nmol_gascomb[4];
nmol_gascomb[11]=nmol_gascomb{11};
/Detetminag@o da fiacio molar dos produtos de combustio
tofalgascomb= nmol_gascomb{1+nmol_gascomb[2}+
amol_gascomb[3+nmol_gascomb{4Hnmol_gascomb{11];
frmol_CaidBio[1]= nmol_gascomb[1}/totalgascomb;
frmol_CaldBio[2]:= nmol_gascomb[2}/totalgascomb;
frmol_CaldBio[3}= nmol_gascomb{3)totalgascomb;
frmol_CaldBio[4):== mmol_gascombf4totalgascomb;
frmol_CaldBiof11]:= nmol_gascombf11}/totlgascomb;
bf_mistGas= bf misi{frmol_CaldBio);
//Quantidade de energia para vaporizar 2 agua
PClIbiom:=PCIbiom; {k3/kg - base seca}
/Determinagdo do PCI base iimida - Lora/Cortez

=231; {calor latente dz agua a 25§C - Mkg)
PChriemT=((PCIbiom-alfa*((Biomassa_basesecai(100-
Biomassa_baseseca)y+).09*fimassa_hidrogenio)}*
{100-Biomassa_baseseca))'100;
PCSbiomT-={{PCSbiom-alfa*({Biomassa_baseseca/(100-
Biomassy_baseseca)y+0.09*frmassa_hidrogenio))*
{100-Biomassa_baseseca)y/100;

#Caldeira de Biomassa

//Determinacio da massa de corabustivel

QcombBiomPCS =(ReiBiomeel_dedo*1000)*(mill_prod/
(24*3.6));

biomassa_gases(relarbiomrealmas Biorassa_paseseca,
frmol_CaldBio,PCIbiomT PCSbiomT);

m_biom:= QeombBiomPCS/PCShiomT; /PCSbiom;
#Consumo especifico de biomassa por unidade de celulose
consespbiom={m_biom*(1-(Biomassa_baseseca/100))y¥
(mill_prod*1000424*3600));



{/Calor total agregado com a biomassa (PCE)
QeombBiomPCE= m_biom*PCIbiomT;

/Relagio Biomassa consumida e Celulose

RelBiomeel= QeombBiomPCIprodeel *1000000);
/iCondicBes da Agua na entrada da caldeira de biomassa
rel_VapBio= $.2610;
m_vapER:~(m_biom*(Biomassa_baseseca/100))*rel_VapBio;
PROPAGUA[L.3}=P_vapE/1000.0; {MPA}
PROPAGUA[L2]=T_vapE;
JILB_54(1,CODPROPAGUA[I];
b_vap[1)=Propagual15;

//Condiches do vapor na saida da caldetra

P vapS:=P _vapE;

/eurgs

x_puwga=0;  P_purga= P _vapE;

m_purga= m_vapER*(Purga/100};

PROPAGUA[23]="P _purga/1000.0; {MPA}
PROPAGUA[R2.11]=x_purga;

HLB 54{(4,CODPROPAGUA[Z]);
b_vap[2]:=Propagual2.5];

//CondigBes do vapor na saida da caldeira de biomassa
m_vapS—=m_vapER-m_purga;
PROPAGUA[33}=P_vapS/1000.0;, {MPA}
PROPAGUA{321=T_wvap5;
HLB_54(1,COD,PROPAGUA[3]);
h_vap[3}=Propagual3.5};

//Biomassa

HCalculo do calor especifice da biomassa levando em conta a
4gua contida oa biomassa
ffep_tieor=(({(0.0018*T_bio-0.54)*
(Biomassa_baseseca/100)1+1)%4.1862);

HVariacio de entalpiz da biomassa seca mais dgua
HConforme Licio Cardoso Fitho

T_ref=25;

H_bio=6.19E-4*(T_bio-T_ref)2+ 398%T_ bio-T_ref)+
(Biomassa_baseseca/100)*(T_bio-T_refy*(-1.6779-0.16972)*
{Biomassa_baseseca/100H(Biomasss_baseseca/100)*
0.00057083%T_bio-T_ref))2;

b_{ bio:=-PClbiom,//5725; /fUsado o PCI - kIfkg de licor
}htotad_ticor=h_f leor + cp_licor*®((T_Licor+273.15)F_atm),
Motal bio=h_f bio+H_bio;

/Etetgia contida na biomassa

Q_bio_Tot= m_biom*htotal_bie,

/AR Relagio arfcombustivel (Real)

m_ar= relarbjomrealmas*m_biom;

bg arE{1}=hr_mist{fimol_arl. {T_arE}}; {3 /kmol}

End;

bxs_arE[1}:=hg_arE[1}YMz_arL; Kk}
hgtotal_arE[1]=hg_arE[1}+hf mist(frmol arL); {kJ/kmol}
hxtotal_arE[1]:=hgtotal_arE[1yMz_arl; {kike}

HGASES DE COMBUSTAQ
/fTemperatura de saids dos gases de combustio serd obtido a
partir do Balango de energia
/Q_vap=(m_vapS*h_vap{3}+m_purga*h_vap[2])»
(m_vapE*h_vap{1]);
Q) _comb:={m biom*(Biomassa_baseseca/100))*htotal_bio+
m_ar*hxs arE[1}
Q_vap:=(m_vapS*h_vap[3}+m_purga*h_vap|2]}-
(in_vapER*h_vap{1});
Q_comb:= in_biom*(Biomassa_baseseca/100))*
PClbiom+m_ar*hxs arEf1};
/Massa de cinzas que o combustivel possui
m_cinzas= (m_biom*(Biomassa_baseseca/100)%0.8/100);
m_gas= (m_biom+m_arym cinzas;
if (m_gas=0) then b_gasS=0 else
b_gasSe= (Q_comb-Q_vap¥m_gas;
Mz_CaldBio:=mz_mist{frrnol_CaldBio);
/fDeterminagiio da temperatura de saida dos gases
P_gas= P _arE*(1-{perdcargasestiy100);
T_gas= 500+273.15; //Chute inicial
hgtotal_gases[1]=h gasS*Mz CaldBio; {klkmol}
temperatur(frmol_CaldBio,hgtotal_gases{1],T_gas);
HEficiéncia da caldeira de recuperagio
efic PCI=(Q_vap/QcombLicarPCI;
efic PCS= Q_vap/QeombLicorPCS;

16- Procedure Vent_gasCB{frmol_ar-concen;T_arbL,P arEm arE,

Begin

End;
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Mz_ar:double;
var P_arS,T_arS,m_arS,W_VentarCB:double);

rpeB = 1.06;

Efic_comprargas: 0.7;

T arS~T_arE+10;

jasesnnstss Ventilador de ar da caldeira
comprisen_1({fimol_ar,P_arET_arE Efic_comprargasmpcB,
W_ventP arS.T_arS)

{Wel, p[41],T[41] sa0 resultados obtidos do tgmqsd}
{Wel em ki/kmol de "ar"rpeb}
MolesVent=m_arE/Mz_arl;

m_arS:=m_ark;
W_VentarCB:=W_vent*MolesVent;



Subrotinas auxiliares utilizadas nas subrotinas do programa principal.

Subrotina teste foi desenvolvida para corrigir a composicdo do gas combustivel quando: ¢
adicionado ou retirado 4gua da mistura gasosa. As subrotina teste_CO2 e teste H2S possuem a
mesma estrutura da subrotina teste, sendo que a subrotina teste_CO2 foi desenvolvida para

corrigir a composigdo do gas combustivel quando o didxido de carbono (COy) ¢ retirado do gas

combustivel e a subrotina teste H2S foi desenvolvida para corrigir a composi¢gio do gas
combustivel quando o hidrosulfito (H2S) é retirado do gas.

ocedare teste(fimol_combent:concen; frmold final:doubie;
var frmol_combrconcen);
Begin

maxiter] =§060;

Valor=1.0;

imeracas:=1.0;

tol=0.00001;

frmol_comb=frmol_combent;

fimol_combd:=frmol_comb{4];

{Fori=11c9do

Begin

writeln{'frmol_comb'l frmol combli]);
Ead:
readin:}
while{interacao<=maxitert) and (valor>tol} do
begin

corrcomb=fimol_comb{1 Hrmol_combf2}fmol_comb[3}+f
moi__combél-ﬁﬁ'molwmmb{s}Pﬁ*mol_comb[ﬁ}*—ﬁ'mo!_combﬁ}!-
frmoi_comb{8H-frmol_comb[9}+frmol_comb{10];
frmel _comb[6]=frmol combiS}/corrcomb; {CH4}
frrmol_comb(5}=frmol_comb[5¥corrcomb; {CO}
frmol_somb[3]:=frmol_comb{3}corrcomb: {Ca2}
frmol_combf9]:~frmol_comb[9)/corrcomb;  {H2}
frmol_comb{4]=frmoléfinal*corrcomb; {H20}
frmei_comb{!}=fimol_comb{l}corrcomb; {N2 + resto}
concombz:ﬂﬁ'mol_ncomb[l]+&moiﬁcomb[2}+ﬁmol_oomb[3}+
frmol_comb[4]+frmol comb[S}+-fimol comb[6}+
frmol_comb{7}+frmel_comb{8] +fmol_comb{9}+
frmol_comb{10};
residuo=corrcomb-corrcomb?;
dv=0.0005;
variavel:=frmol_comb4;
variaveleq:={ +dv)*variavel;
fimol_combd:=variaveleq;
corrcomb:=frmol_comb{1}+frmol_combj2}-fimol_comb{3}+

frmol_combd-+fmol_comb|5}Hfrmol_comb{§}+frmel_comb[7]
-i-ﬁmol“comb{S}-i-ﬁ'maIwwmb[ﬂ-l'ﬁmolmoomb{i0];
frmol_comb[6]:=fimo]_comb{6}/corrcomb; {CH4}
frmol_comb[S]:=frmwl_comb{S}corrcomb;  {CO}
frmol_comb{3]=fmol_comb[3}/corrcomb; {CO2}
frmol_comb{9)=frmol_comb{9}/comrcomb; {H2)
frmol_comb[4]:=fmol4final *corroomb; {H20}
frmol_comb{1]:=frmol_comb[i)/corrcomb; {N2 +resto}
corrcomb2:#fmol_comb]1}+frmol_comb{2}+frmol_comb[3}+
ﬁ'mol_comb{tt}!-frmol_comb{S}-*-ﬁmo!_eomb[ﬁ}i-
frmol_combf7H-frmol_combl8}+fmol_combf9]+
fimol_comb{10];

residuoq=comcomb-corrcomb2;
deriv:=(residuog-residuo)/(variavei *dv);
corrvar:=residuo/deriv;

variavel=variavel-corrvar;

frmol_combd=variavel;

valor=abs(corrvarfvariavel);

interacao=interacao+1;



Begin

Procedure_Smelt: desenvolvida para calcular as propriedades do material fundido(smelt).
Procedore smel(P_smelt.T smeitm smelt Rel_sol Smeit-double;

var h_smelt.ex_smelt: double);

T ref=25, [FC

/Mnformacgdes sobre os sdlidos que compde o smelt

¢ Na2CO3= 81.873/100;

m_Na2CO3= m_smelt*c Na2CO3; fkg/s do componente

M_mol Na2CO3:=105.99; /Massa molecular-kg/kmol
n_Na2CO3:=m Na2CO03/M_mol_Na2CO3;

h_fNa2C03:= -1130770; //Entalpia de formacio-(kJ/kanol)
cp Na2CO3:= 15028; [/cp médio ki/kmeol-Barin
h Na2CO3:= h_fNa2CO3+cp_Na2CO3NT_smelt-T_ref);

s _Na2CO03_298:=0.138783; /fentropia 8 298.15 K

5 _Na2C03:=¢_Na2CO3%n{{T_smelt+273.15)/
(T_ref+273.15))+s Na2C0O3_298;
ex_Na2CO3=(h_Na2C034_fNa2CO3HT_reft+273.15)*
{s_Na2C03-s Na2CO03_298});

c_Na2S04:= 0.0006/100;

m_Na2804= m_smelt*c_Na2SO04; /kg/s do componente
M_mol] Na2S04:=142.5; //Massa molecular-kg/kmol
n_Na2804:=m_Na2S04/M_mol_Na2S04;

h_fNaZSO4= -1387816; /Entaipia de formacio-(ki/kmol)
op Na2SO4= 168.23; #op médio ki/kmol-Barin
b Ne2SO4:= h_Na2804+cp Na2SO4%(T_smelt-T_ref);
s Na2804_298:=(0.149595; Hentropia a 298.15 K

s _Na2S04:=¢ Na2SO4%n{(T_smelt+273.15)
(T_ref$273.15)yrs_Na2804 298
ex_Na2804:=(h_Na2S04-h Na2SO4WT reft273.15y*
(s_Na2S04-s_Na2S04_298);

¢ NaiS=  7.668/100;

m Na2S=  m_smelt*c_Na2$; Hfkgfs do componente
M_mol_Na28:= 78.5; fMassa molecular-kg/kmol
n_Na28= m NalS/M mol NaZ§,

b_fNa2S= -366100; /Entalpia de formaciio-(k}/kmol)
cp Na28i= 1474 Hep médio Kl/kmel-Barin

h _Na28=  h_fNalS+cp Na2S¥T_smelt-T_ref);

s_Na2S_298:= 0.096232; {fentropia a 298.15 K
s_Na2S=c_Na2S*in{(T_smelt+273.15)
(T_refH273.15)y+ s Na2S_298;
ex_Na2S=(h_Na2S-h_MNa2S}{T_ref:273.15)*
(s_Na2S-s Na2$_298);,

¢ NsOH=  0.084/100;

m_NaOH=  m smelt*c NaOH;  /kgs do componente
M_mol_NaOH= 400; #Massa molecular-kg/kmol
n NaOH:=  m NaOHM_mol NaOH;

end;
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h_NaOH:=  -425931; //Entalpia de formagio-(ki/kmol)
op NaOH=  71.06; ffop médio kifkmol-Barin
b NaOH=  h_fNaOH+cp_NaOH*T_smelt-T_ref);

s NaOH_298:=0.064434; Hentropia a 298.15 K
s NaOH:=c_NaOH*In{({T_smelt+273.15)/

(T_ref+273.15y s _NaOH_298;

ex_NaOH:= (h_NaOH-h_fNaOH}<T_ref+273.15)*
{s_NaOH-s NaOH_298);

¢ K2CO3= 9.578/100;

m K2C03:= m smelt*c K2003; /kg/s do componente

M_mol K2C03:= 100.09; {Massa molecular-kg/kmol

n K2C03= m_K2CO3/M_meol K2CO03;

b_fK2C0O3:= -1150182; //Entalpia de formacgo-(ki/kmel)
cp K2C03= 159.77; ffcp médie k¥/kmel- Barin

k K2C03= h_fK2CO3+cp K2CO3X(T_smeit-T ref);

s K2CO3_298:= 0.064434; Hentropia a 298.15 K
s_K2C0O3= ¢ K2CO3*In{(T_smeht+273.15)

(T _ref+273.15)rs_K2C03_298:

ex_K2C03=(h_K2C0O3-h_fK2CO3H(T _ref+273.15)*

(s_K2C03-5_K2C03_298);

/{Propriedade da dgua contida no smelt
m_H20:=m_smelt*{1{Rel_sol_Smelt}(Rel_sol_Smelt));

/fkg/s do componente
M _mol H20= 180;  /Massa molecular-kg/kmol
n H20:= m_H20/M_mol H20; /kmol/s do componente

PROPAGUA[1,3]= P_smelt/1000.0;
PROPAGUA[1.2)=T_smelt,
JILB_54{1,COD,PROPAGUA[1]);

h_agua{ 1}~ propaguafl 5}; {kVkg}
h_H20:+h_agua{1}+hf h2cl/Mz_h2o; {kifke}
exerxfis_agua[1)=propagua{l.7}; {kifkg}

ex_H20=exerxdis agua[lHexq h20L/Mz h2o; {kikg}
h_smelt=(n_N22CO3*h_Na2CG3+n_Na2S04*h Na2S0O4+n_
Na28*h Na2S8+n_NaOH*h NaOH+n_K2C03*

h K2CO3)*(Rel_sol_Smeltyh H20%m_smelt*(1-
{Rel_sol_Smelt});
s_smelt=(n_Na2CO03*s_Na2CO3+n_Na2S804*s Na2SOd+n_
Na28*s Na2S5+n NaOH*s_NaOH+s K2C03*s K2C03)
*{Rel_sol_Smelty+ s H20%(1(Rel_sol_Smelt)),

ex_smelt=(r Na2CO3%ex Na2CO03+
n_Na280O4*ex_Na2804+n_NaZS8*ex_Na2S+a NaOH*ex Na
OH+n_K2C03%ex K2CO03)*Rel_sol_Smelt)+

m H2O%ex H20;



Subrotinas para calcular as propriedades termodinimicas da dgua e da mistura da gases.

As propriedades termodinimicas da dgua ¢ dos gases sfo determinadas em cada ponto por
meio de subrotinas computacionais especificas. A avaliagio das propriedades da dgua é baseada
nas correlagdes desenvolvidas por Keenan et al, (1978) e a metodologia de elaboracio do
programa ¢ apresentado por Llagostera (1994). Para a avaliacéo das propriedades termodindmicas
da 4gua, a referéncia basica utilizada na elaboragéo das subrotinas desenvolvidas foi o trabalho de
Keenan et al. (1978), que apresenta as equagdes fundamentais que serviram de base para a
construco dessas tabelas de vapor de utilizagio universal,

As propriedades dos gases sio determinadas de acordo com correlagbes apresentadas por
Rivkin (1988), e outras correlagdes polinomiais implementadas para aproximar os valores
contidos nas tabelas JANAF (Chase, 1986), (Stuil and Prophet, 1971), e também nas tabelas
termoquimicas organizadas por Barin (1993). As propriedades termodinimicas dos gases sdo
basicamente determinadas a partir de correlagdes polinomiais para a avaliacio do calor
especifico, sendo a seguir determinados os valores da entalpia, da entropia e da exergia, usando
como referéncia bdsica as tabelas JANAF. Em todos os algoritmos, incluindo os relativos a
operacdo do compressor ¢ da turbina a gis foi considerada a dependéncia das propriedades
termodindmicas em funcfio da temperatura, e nio foram utilizados valores médios de calor
especifico para o cdlculo de qualquer processo. A metodologia de elaboragiio das subrotinas estio
de acordo como apresentado por Llagostera e Walter (1995) e Pinto (2002).

As exergias fisicas e quimicas de todas as substincias foram determinadas conforme Kotas
(1995), e a exergia do licor negro e da biomassa foram calculadas conforme Szargut et al. (1988).
Outras propriedades termodindmicas do licor negro foram desenvolvidas a partir do trabalho
elaborado por Assumpgio et al. (1983). Como pode ser descrito a seguir.

Calculo da exergia do licor negro ¢ da biomassa (Szargut et al., 1988).

beh = beta*(PClbiom + L*z_w) + (bch_S-C_S)z_S +beh_a*Z_a + bech_w*zw

onde:

bch = exergia da corrente (kVkg)

beta:~(1.0412+0.2160%(z_h/z_c)-0.2499%(z_o/z_c)*(1+0.7884*z_h/z_c))+

0.0450%(z_n/z_c))/(1-0.3035%z_o/z_c)); (equagzo 9, tabela 3.3, Szargut et al. (1998))

PCIbiom = poder calorifico inferior da biomassa {kl/kg)

L = entalpia de vaporizagio da 4gua (kJkg)

z w = fragdo massica de dgua no combustivel (%)
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beh S = exergia quimica do enxofre (kl/kg)

C_S = poder calorifico do enxofre kJkg)
z S = fraglio méssica de enxofre (%)
bech a = exergia quimica das cinzas (kI/’kg)
Z a = fragio mdssica de cinzas (%)
bch_w = exergia quimica da dgua klkg)}

h_lvi=2442.0; {entalpia de vaporizac3o da 4gua a 25°C, kl/kg}

bch_S=607300; {k¥/kmol, , Szargut et al. (1998) }

C _S= 296830; {k¥kmol,, Szargut et al. (1998) }

beh_w:= 50; {kJ/kg;T _amb=15°C, UR= 70%, , Szargut et al. (1998) }

bch_ash=0;

beh_bio= beta*(PClbiom+h_lv*z_w)H({(bch_S-C_Sypm_enxof)*z_S+bch_ash*Z ash+bch w*z_w;

Subrotinas desenvolvidas para calcular as condigdes de operacgiio do compressor, cimara de
combustio e turbina a gés.

Para o calculo das varidveis de operagiio do compressor (procedure comprisen_1) optou-se
por utilizar a eficiéncia isoentrépica. Assim, fornecendo-se a composicdo do ar, seco ou imido,
as condicdes de pressdo e temperatura na entrada, a relagio de compressdo ¢ a eficiéncia
isentrépica é possivel determinar o estado da mistura na saida do compressor. Esse célculo
envolve procedimentos iterativos, pois o uso da eficiéncia isentropica demanda a determinagdo
do estado hipotético que seria obtido se o processo de compressdo fosse isoentrépico. Desse
estado conhece-se a entropia e a pressfio, ¢ a partir desses dados € necessario determinar a
entalpia correspondente.

As propriedades dos gases sdo determinadas utilizando subrotinas especificas para gases.
Estas propriedades sdo fungdo de sua pressio e temperatura, ou seja, € necessario encontrar a
temperatura para a qual a entropia da mistura corresponde ao valor desejado. Isso exige o uso de
métodos de solugiio de equagBes ndo lineares, utilizadas extensivamente ao longo de todo o
programa. Entfio, com o valor da eficiéncia isentropica determina-se a entalpia do estado real na
saida do compressor. Assim a partir da pressio e da entalpia da mistura ¢ pecessario determinar o
estado, e consequentemente, as demais propriedades termodindmicas. Dessa forma, ¢ necessario
determinar a temperatura da mistura tal que a entalpia obtida corresponda ao valor determinado, €
utiliza-se o procedimento numérico de solugfio de equagbes nfo lineares ja referido. Em muitos
casos ndo é conhecida a eficiéncia isentropica do compressor nas condicdes desejadas, porém
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conhecem-se outros pardmetros que permitem determinar essa eficiéncia, normalmente
envolvendo também processos iterativos de aproximagdio. Quando as curvas de operagio do
compressor sdo conhecidas, o trabalho de modelagem ¢ facilitado, pois & possivel contar com
pardmetros de operagdo bem caracterizados.

Na modelagem da cdmara de combustiio (procedure combustao_0d), sdo fornecidos dados
relativos a composicdio e condigdes de temperatura e de pressédo do ar de combustiio, bem como
da composicdo, vazio ¢ condigdes de temperatura e pressdo dos gases combustiveis. Tendo em
vista as condiges de vazio ¢ temperatura dos produtos de combustiio & entrada da turbina de
acionamento do compressor ¢ possivel determinar a quantidade de ar necessério para atender
essas condigdes. Também neste caso ¢ utilizado intensivamente o procedimento de Newton
modificado para a obtengio dos parimetros de operagdo. Sdo consideradas perdas térmicas e de
pressdo nos diversos componentes do sistema. Particularmente nos casos em que o gas utilizado
como combustivel nfo tem elevado poder calorifico, a vazio de "choke" da turbina fornece um
limite para a operagio da cAmara de combustio, conduzindo algumas vezes a situagSes em que a
temperatura na entrada € inferior ao limite maximo estabelecido para a maquina.

Para a turbina geradora de gases o cilculo ¢ efetuado a partir das condi¢Oes limnite
estabelecidas pela temperatura de entrada ou vazio de choque, e obtidas a partir da rotina da
cémara de combustdo (Cohen et al., 1987). A eficiéncia isentropica deve ser fornecida, e se nio
for disponivel ¢ entdo calculada a partir dos dados de operagfio da turbina, As condiches de saida
sdo obtidas também de modo iterativo, utilizando o procedimento de Newton modificado de
modo que a poténcia mecénica desenvolvida por essa turbina seja suficiente para o acionamento
do compressor de ar de combustio (procedure turbisen_2).

Umaﬁagﬁodoaroonmrimidoémﬂizadapamoresﬁiamemodaspaﬂmetasdaun'bina
geradora de gases. Na modelagem efetuada assume-se esse ar é misturado adiabaticamente
(procedure mistura) & corrente de gases de combustio, nio afetando a producdo de poténcia
diretamente. Os gases de combustiio j4 misturados com esse ar de resfriamento sio entdo
conduzidos para a turbina de poténcia. A produgfio de poténcia é determinada em fungdo da
eficiéncia isentropica e da pressio & saida da turbina (procedure turbisen_1). A rotina cakcula
também o estado termodinimico dos gases 4 saida da turbina, que sdo normaimente conduzidos a
uma caldeira de recuperagio de calor (HRSG).
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