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Resumo

Este traballho compoe-se de duas partes fundamentais: o estudo expe-
rimental do processo de volatilizagao de biomassa e leito fluidizado e
o estudo experimental da gaseificagao de biomassa em leito fluidizado.
Foram investigados quatro tipos de biomassa: casca de arroz, bagaco de
cana, serragem ¢ borra de café. No capitulo 3 apresenta-se um resumo
das propriedades destas biomassas, determinadas tal como foram utiliza-
das: andlise imediata, poder calorifico e composicao granolumétrica. No
capitulo 4 apresenta-se o estudo de volatilizacao, realizada em um reator
de 90 mm de diametro. Estes estudos permitiram verificar que a tempe-
ratura do leito é o parametro de maior influéncia sobre a composicio final
do gas. Apresenta-se resultados aproximados dos parametros cinéticos
de emissdao de CO, detetando-se a existéncia de dois mecanismos dife-
rentes de pirdlise na faixa de temperatura pesquisada. O capitulo 5 é
dedicado ao estudo da gaseificacao, realizada em um reator de 200 mm
de diametro. Foi determinada a influéncia do fator de ar nos parametros:
temperatura do leito, poder calorifico do gas e eficiéncia do gaseifica-
dor. Foi também efetuado o balanco energético do gaseificador, com a
determinac¢ao dos valores das perdas mais importantes, em diferentes
condigoes de operagao. Como resultado apresenta-se os parametros de
operagao na condi¢ao de maior eficiéncia para cada biomassa ensaiada.
Foram determinados alguns parametros de projeto e apresenta-se uma
metodologia para dimensionamento preliminar de gaseificadores de leito
fluidizado para biomassa. Entre as dificuldades apresentadas destaca-se
a deficiéncia do sistema de alimentacio e a baixa eficiéncia do gaseifica-
dor quando operando com biomassas polidispersas de alto contetido de
finos, como, o bagago de cana. O trabalho é complementado com uma

investigacao bibliogréfica dos temas tratados.



Abstract

This work is composed by two main parts: the experimental studies of
the biomass devolatilization and fluidized bed gasification processes. It
were tested four different kinds of biomass: rice husk, sugarcane bagasse,
sawdust and spent coffee grounds. Chapter 3 presents a review of the
biomass properties, determined as used: proximate analysis, heat value
and granulometric composition. Chapter 4 presents the volatilization
study carried out in a 90 mm diameter reactor. As results was veri-
fied that the bed temperature is the parameter with greater influence
on the final gas composition. The approximate results of the C'O emis-
sion kinetic parameters determination are presented, being detected the
existence of two different pyrolysis mechanisms in the researched tempe-
rature range. Chapter 5 is devoted to the gasification research, carried
out in a 200 mm diameter gasifier. It was determined the air factor
influence on the following gasifier parameters: bed temperature, gas he-
ating value and efficiency. It was carried out also the gasifier energy
balance, with the determination of the main heat losses, for different
operation conditions. As results are presented operation parameters for
maximum efficiency conditions for each of the tested biomass. Among
observed difficulties are outstanding failures in the feeding system and
the gasifier low efficiency, while operating with polidispersed high fines
fraction containing biomass, such as bagasse. A literature reserch in

related areas complete the work.
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Objetivos

O objetivo deste trabalho foi estudar os parametros envolvidos na gaseificacao de biomassa
em leito fluidizado.

Foi feito um estudo em separado dos volateis, pois estes sao responsaveis por boa parte
dos componentes finais do gas.

Na volatilizagao foram estudados os parametros que influenciam no tempo de volatilizacao
e na emissao dos componentes CO, C 4 e Iy, Procurou-se encontrar os parametros cinéticos
de emissao de C'O em leito fluidizado para o bagaco de cana e para a casca de arroz, pois
estes parametros sao inexistentes na literatura.

Na gaseificacao estudou-se a influéncia dos parametros temperatura do leito e fator de
ar no desempenho do gaseificador, no poder calorifico ¢ na composicao do gas produzido.
Procurou-se encontrar os pontos de operacao que apresentassem melhor desempenho, pesqui-
zando uma faixa ampla de operacio do equipamento.

A escolha de se utilizar leito fluidizado como reator para a gaseificacao esta no fato de ser
um dos poucos tipos que permitem trabalhar com biomassa polidispersa na sua granulometria
e na sua forma.

Por fim, ao trabalharmos com varios tipos de residuos de biomassa (casca de arroz, bagago
de cana, serragem e borra de café) foi possivel efetuar uma andlise comparativa dos resultados,

analise esta inexistente na literatura.
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Lista de Variaveis

4rea da seccio transversal do gascificador, m?

drea na seccao do reator numa seccao i, m?
coeficiente estequiométrico

fechamento do balanco de massa, igual a 100% quando ideal

= constante dimensional, s/m"

= concentragao de C'O nos gases; %

= concentragao de C'H4 nos gases, %

= concentragio de H; nos gases, %

concentracio de carbono nas cinzas, nos gases, %

= teor de carbono na biomassa, % em massa

calor especifico do ar a tq2, MJ/Nm?°C
calor especifico do ar a tgy, MJ/Nm*C

= calor especifico das cinzas, nos gases, MJ/Nm>°C

concentragao do gas, mol /N m>
diametro interno do reator ou do gaseificador, m
diametro equivalente da particula, m

energia de ativacao aparente, kJ/mol

= eficiéncia a frio do gaseificador, %

eficiéncia a quente do gaseificador, %
demanda de calor ttil, M J/Nm?
energia total do gas produzido pelo gaseificador, M.J/h

= fator de ar, Nm3/kg N

= fluxo total de gases, Nm?3

= razao entre a velocidade de fluidizagao e a velocidade de minima fluidizagao

fator de seguranga

= vazio total de gés produzido, Nm?3/h

vazio de ar na temperatura do reator, m”/h

teor de hidrogénio na biomassa, % em massa



ha2 = entalpia do ar na saida do compressor, MJ/kg,,..,
haa = entalpia do ar na entrada do compressor, MJ[kgeoms,
hyas = entalpia do gés a ty,, MJ/kgem

heo = entalpia do gds CO a ty, MJ/kg.omi

heoo = entalpia do gis C'Oy a ts, MJ/kgeoms

b = altura do leito fixo (estatico), m

hy = altura do leito expandido, m

k = constante de velocidade de reacao, 1/s

My = vazao massica total de ar, kg/h

m, = massa de gis, g

m = massa de biomassa, g

m, = massa inicial de biomassa, g

M, = vazao massica de combustivel, kg/s

Mein = vazao massica de cinzas, kg/s

M., = massa moleculor do CO = 28,0, g/mol

n = expoente

o8 = teor de oxigénio na biomassa, % em massa

PCT = poder calorifico inferior do combustivel, M J/kg.ms
PCS = poder calorifico superior do combustivel, M .J/kgcoms
PCl,;s = poder calorifico inferior do gas combustivel, M J/Nm?

PCSgss = poder calorifico superior do gds combustivel, M J/N m?
PCleory, = poder calorifico inferior do carbono fixo = 32,804 MJ/kg

PC s, = poder calorifico do gas, M J/Nm?

P, = poténcia de saida, kW

Qqd = energia disponivel, MJ/kg.oms

Qutil = energia util, M J/kgcoms

Qg = perda de energia pela entalpia do gas, M J/kg.oms

Qcard = perda de energia pelo carbono nao queimado nas cinzas. MJIIRGeoms
Qes = perda de energia pela entalpia das cinzas, M JIKkGeoms -

Qi = perda de energia com o arraste das cinzas, MJ/kGecoms

Qra = perda de calor ao meio ambiente, M J/kgcoms

Qv = energia do ar do compressor, M J/kg.oms

Qutil = energia 1til, %
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perda por calor sensivel no gas saindo do frec-board, %

= perda por calor sensivel no gas saindo do ciclone, %

perda por carbono niao queimado nas cinzas, %

perda por calor sensivel nas cinzas, gis na temperatura do Jree-board, %

= perda por calor sensivel nas cinzas, gas na temperatura do ciclone, %

= perda ao meio ambiente, gds na temperatura do free-board, %,

= perda ao meio ambiente, gis na temperatura do ciclone. %

poténcia volumétrica de saida, kW /m®

poténcia volumétrica especifica de saida, k.J/kg.m*

= constante universal dos gases, kJ/mol. K

teor de enxofre na biomassa, % em massa

= temperatura da amostra, K

= temperatura média do leito, °C

= temperatura do ar na saida do compressor, °C

= temperatura do ar na entrada do compressor, °C

temperatura das cinzas, no ciclone, °C
temperatura do gds antes do ciclone, °C
temperatura de entrada do combustivel no reator, °C

= temperatura externa do reator numa secgao i, °C

= tempo de volatilizagao, s

= tempo, s

I

tempo de volatilizagao total de sélidos em leito fixo, s

tempo de volatilizagio total de sélidos em leito fluidizado, s
coeficiente de transferéncia de calor numa seccio i, MJ/m?
velocidade de fluidizagdo do leito ou velocidade superficial, m/s
velocidade de minima fluidizagdao, m/s

vazdo do gas de fluidizagao, Nm3/s

= vazdo de ar, Nm3/s

= volume de ar estequiométrico, Nm®/ K geoms

= vazao do gds na saida do reator, Nm3/s

volume do leito expandido, m?>

= vazao especifica de gds (referente & vazao de combustivel), m®/kg

vazao de combustivel por volume de leito, ton/m?.h

= coeficiente pré exponencial, 1/

eficiéncia média do gaseificador, %



Capitulo 1

Introducao

A partir da crise do petréleo de 1973, passou-se a prestar maior importancia & biomassa
como fonte energética e no mundo todo vérios programas comecaram a ser desenvolvidos
visando o incremento da eficiéncia de sistemas para a combustao, gaseificacio e pirdlise
da biomassa. Segundo dados levantados pelo pesquisador britanico Hall [1] atualmente a
biomassa representa cerca de 14% da energia consumida no mundo, constituindo para os
pafses em desenvolvimento uma fonte energética consideravel, equivalente a cerca de 35% do
consumo energético total, em média, nesses paises. Segundo o mesmo autor os programas

considerados melhor sucedidos sio:
¢ o Proalcool, no Brasil
¢ aproveitamento de biogéds, na China
e coque vegetal, no Brasil
e florestas energéticas, nos EUA
¢ aproveitamento de madeira para fins energéticos, na Suécia
e aproveitamento de residuos agricolas, na Gra Bretanha
* plantacdes de eucaliptos, na Etidpia
® aproveitamento do bagaco de cana, nas Ilhas Mauricio.

Segundo o Boletim do Balanco Energético Nacional [2], no Brasil atualmente a biomassa

representa cerca de 23,8% do consumo de energia do pais, o que equivale a 27 milhoes de
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Figura 1.1: Consumo de fontes primarias de energia no Brasil.

toneladas equivalentes de petréleo (TEP) por ano. Desta fracdo, a lenha, que ja representou
26,0% do consumo total da energia do pais em 1977, representa hoje 13,8%, enquanto que
0s produtos da cana-de-agiicar, que representavam apenas 5,5% em 1977, hoje representam
10,0% do consumo total de energia. A figura 1.1 ilustra bem esta tendéncia de decréscimo
acentuado na participacio da lenha em contrapartida ao aumento acentuado dos produtos
da cana-de-agicar. Pode-se também notar uma tendéncia de queda ao longo do tempo na
participacdo da biomassa. Estas tendéncias refletem uma modifica¢do muito acentuada na
estrutura geral do consumo de energia relacionada com a modernizac¢ao do parque industrial
brasileiro.

Como mostra a figura 1.2, a conversio energética da biomassa pode ser realizada através
de diferentes processos: combustio (ou queima direta), gaseificacdo, pirdlise. liquefacao, fer-
mentagao e digestao anaerdbica [2].

A gaseificagio é definida como a conversio da biomassa, ou de qualquer combustivel

solido, em um gds energético, através da oxidagao parcial a temperaturas elevadas. Esta



3

DEIDANTE (AR )

BASES OQUEWTES

QUE IMA DIRETA o
ICOMBUSTAD |

WAFOR

CUILANTE
TR oug,)

METAND [ CH )

VAPOR GASEIFICACRD - x - -

A BAS COMBUSTIE L THAN e METANOL [CH on )
OE  Asus com o sem IO AT 3
]

CATAL1ZADOR (Co, Mz, ..} CaTaLirica

——ANTNIA [ NHy)

DE AGuL

GASES |uz.cn,co,.n,o.m‘.c‘,h,.c!n‘l

LiBUIDOS [ALEATRIG, ACios PIROLENHOSD, ETC. . )

FIRGLISE

-

LIGUEFagiD . ;
. P COMBUSTIVEL Liouine
[CATALITICA)

l RESIDUDS

o,

FERMENTACAD ETAKOL

LEVEDURA

RESIDUDS
e -

=
—

DIGESTAC

ANAERCBI A

I . [
RESIDUDS

METAND

Figura 1.2: Processos de conversio energética da biomassa.

conversao pode ser realizada em varios tipos de reatores. tais como reatores de leito fixo e de
leito fluidizado.
O gds produzido tem muitas aplicacoes priticas, desde a combustio em motores ou em

turbinas para a geracio de poténcia, energia elétrica, bombas de irrigacio. para a geragao



direta de calor, ou para matéria primna na sintese quimica da amonia e do metano. Quando
produzindo eletricidade, calor on gas (também chamado de gas producer), deve competir com
a combustao direta de biomassa, combutiveis fosseis e outros combustiveis alternativos [3).

A geragio de poténcia a partir de combustiveis solidos via gaseificacio tem sido desenvol-
vida para pequenas plantas com gaseificadores de leito fixo acoplados a motores do ciclo Otto
e projetos de larga escala pressurizados para carvao. Para biomassa ainda estao em desen-
volvimento sistemas de leito fluidizado tanto atmosféricos como pressurizados. Atualmente
existem pesquisas, em Chicago, de um processo de 3 MW de leito fluidizado pressurizado [4].
Na Itédlia pesquisa-se um sistema de gaseificagao em leito fluidizado sem limpeza do gés, aco-
plado a uma caldeira com turbina de condensag¢ao e na Suécia de um sistema de gaseificacio
de madeira em leito fluidizado pressurizado de 2 MW,

As razoes priticas para se decidir pela gaseificagao de hiomassa siao numerosas e dependem
muito das condigoes locais. A gaseificacao de biomassa pode reduzir a dependéncia de regioes
e paises as flutuagdes nos precos dos combustiveis importados. Além disso existem muitas
circunstancias em que a gaseificagdo apresenta vantagens significativas sobre a queima direta
da biomassa ou de combustiveis fésseis. Por exemplo, a geracio de eletricidade em pequena
escala pode ser realizada, sem a necessidade de um ciclo a vapor, simplesmente pela queima
do gds em um motor de combustio interna.

Futuro promissor poderio ter as plantas de cogeragio a partir de gaseificacao de biomassa,
combinando ciclos de turbina a gas e gerador de vapor. Uma planta de 0.5 MW movida
por residuos de madeira gaseificada em leito fluidizado fo; apresentada em Bruxelas [5, 6]
recentemente. A Studswik da Suécia tem pesquisado plantas de cogeracao na faixa de 5 a 50
MW [7]. O Departamento de Energia dos E.U.A. tem pesquisado sistemas pressurizados [4].
Nas conclusbes do workshop sobre gaseificagdo de biomassa para produgao de eletricidade
em Interlaken, 1992 [8] ressalta-se a necessidade de limpeza do gds para sua utilizacio em
motores de combustao interna e turbinas a gds na geracao de eletricidade. Tanto os reatores
atmosféricos, como os pressurizados estio sendo desenvolvidos em varios centros de pesquisa
do mundo [8].

A combustao do gds em fornos e fornalhas de geradores de vapor originalmente para
combustiveis liquidos e gasosos derivados de petréleo pode ser realizada sem a necessidade
de alteragdes dramdticas no equipamento [9].

Porém a gaseificacio possui algumas desvantagens técnicas que devem ser levadas em
consideracdo: a tecnologia é mais complicada que a queima direta e deve-se ter especial

atengao com os aspectos de Séguranca, uma vez que o gas produzido é téxico. Portanto a



instalagao dos gaseificadores deve ser feita de forma a evitar vazamentos o em locais bem
ventilados. Deve-se considerar ainda a reducao da eficiencia do sistema de gaseificacao, que
ocorre devido a perda de calor ¢ a0 consumo de energia nos ventiladores [10)],

Instalacoes de pequena escala tem uma ma reputacao por apresentarem falhas freqiientes,
A maioria dos problemas ocorrem no manuscio do combustivel e na limpeza dos gases. A razio
disto é devido ao fato que as instalaches para gaseificacio nio sio tratadas como sistemas
integrados.

Do ponto de vista operacional. enquanto em instalacoes para queima direta a principal
preocupacao ¢ a fornalha, em instalacoes de gascificacio trabalha-se com OPeracoes mais
complexas, mesmo para instalacoes de pequeno porte [11]. Uma instalacio de gaseificacio é

constituida por:

® pré-processamento: estoque, transporte e reducao da biomassa ao tamanho adeguado;

e gaseificador, dotado de seccio de alimentagao apropriada para nio haver vazamento de

gés;
* tratamento do gds. com resfriamento e limpeza:
¢ sistema de controle, e

* lratamento dos residuos. com disposicio adequada.

1.1 Histdria

A tecnologia da conversio de material organico ou carbonifero em gas combustivel teve
origem somente nas tltimas décadas do século XVIII [12] . A forma mais antiga conhe-
cida para se produzir gis a partir de materiais organicos foi a chamada destilagio seca (dry
distillation), ou seja, o aquecimento do combustivel em uma retorta com atmosfera isenta
de oxigénio. Utilizando-se deste principio. a primeira companhia de gis de carvao iniciou
operagoes em Londres em 1812 para iluminagio piblica [13]. Outro método de gaseificacio,
desenvolvido nessa época. foi o chamado gascificador a contracorrente. projetado por Bishofl
em 1839. Este desenho foi modificado por Siemens em 1857 e utilizado por toda Furopa pelos
100 anos seguintes. O grande problema destos gaseificadores era a producao de alcatrao e
a remogao das cinzas. Para contornar estes problemas. virios desenlios alternativos foram

propostos, envolvendo a existéncia de duas zonas de reagao. ou a reimje¢ao dos produtos da
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pirdlise no reator visando a promover o craqueamento do aleatrio. Na virada para o século
atual muitos esfor¢os foram direcionados ao desenvolvimento de gascificadores. Com o apri-
moramento da técnica de gaseificacao a indiistria de manufatura de gas crescen rapidamente
nos paises em industrializacio, sendo uma grande responsivel pela utilizacao industrial em
larga escala de carvao [14].

Por volta do inicio da primeira guerra mundial gaseificava-se principalinente linhito e
turfa, devido a sua abundincia e & possibilidade de serem fornecidos dentro das especificacoes
requeridas. Iim regides onde estes combustiveis nio eram disponiveis, as instalacoes foram
modificadas para a gascificacio de biomassa. 0 tipo mais comum de reator utilizado até
entao era o gascificador de leito fixo, chamado por alguns autores de leito movente devido
ao fato de que em operacio continuada, a medida em que o combustivel ¢ alimentado, e as
cinzas retiradas, o leito move-se do topo para o fundo do reator [15]. Mas com o surgimento
de linhas de distribuigio de gds natural e a substituicao em larga escala por combustiveis
derivados do petréleo, por volta dos anos trinta estas plantas foram quase todas desativadas.

Pouco antes da segunda guerra mundial. foram desenvolvidos os reatores de leito fluidi-
zado (tipo Winkler) e os reatores de leito arrastado (tipo Koppers-Totzek). Com o inicio da
segunda guerra mundial houve escassez de combustiveis liquidos na Europa e intensificou-se
a procura por combustiveis domesticamente vidveis, que resultou no ressurgimento de muitas
atividades de desenvolvimento e implantagao de gaseificadores. Foram desenvolvidas técnicas
de conversao de motores de ignicao por centelha e compressao para operarem com gds com-
bustivel e pequenos gaseificadores, chamados de gasogénios, foram utilizados em larga escala
em automaoveis, tratores, embarcacoes, etc. Estes motores operavam com confianca, embora
com uma sensivel perda de poténcia (25%) em relagio & operacio com gasolina e um au-
mento da manutencio de filtros, refrigeragao, etc. [12]. Em todo o mundo, aproximadamente
1 milhdo de veiculos utilizavam-se de gasogenios ao final da segunda guerra. S6 no Brasil,
estes veiculos chegavam a cérca de 20.000 unidades [16]. Estes equipamentos usavam pedacgos
de madeira, coque, turfa e antracito como combustivel.

Ao final da segunda guerra mundial comegaram a ser difundidos os gaseificadores operando
com pressoes acima da atmosférica. Estes eram baseados nos projetos de Lurgi (1936) e
Koppers-Totzek (1948). Porém o fim da guerra renovou o fornecimento de combustiveis
f6sseis e uma rdpida reconversao de veiculos para diesel e gasolina [12].

Com o advento da era do petroleo barato a gascificacao foi abandonada nos paises indus-
trializados, sendo usadas apenas em situagdes excepceionais na Africa do Sul. algumas regioes

da antiga Unido Soviética e em alguns pafses em desenvolvimento. A tecnologia de gasei-
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ficagao teve pouca evolugio além do estigio de desenvolvimento atingido no final da segunda
guerra mundial. O carvio vegetal e a madeira continuaram a ser praticamente os inicos
biocombustiveis utilizados comercialmente [14], além da casca de arroz na China [17). Atu-
almente estudos indicam um grande potencial na utilizacao de residuos vegetais como lenha,
residuos agricolas (sabugo de milho, cascas de cereais, ete.) e principalimente rejeitos das
indistrias de ag¢icar e dlcool (bagago de cana. palha da cana) ¢ celulose (cascas de arvores)
cm gaseificadores.

O aumento de preco dos combustiveis fosseis, aliado a possibilidade de escassez futura
e a questiao ambiental, promove um barateamento relativo das fontes alterna tivas. Assim,
a utilizagao em larga escala de combustiveis derivados de biomassa tém a sua viabilidade
econdmica antecipada em alguns anos, principalmente nos paises em desenvolvimento do
chamado terceiro mundo.

A utilizagdo de combustiveis gasosos e liquidos é fundamental para a moderna era da tec-
nologia. Muitos processos empregados hoje em dia seriam impossiveis sem a utilizacido destes
combustiveis refinados ou, no minimo, seriam menos eficientes, menos convenientes e mais
poluentes. Dentre as vantagens de combustiveis gasosos sobre os solidos podemos destacar:
podem ser distribuidos facilmente; sua combustio pode ser amplamente controlada a fim de se
obter alta eficiéncia; pode queimar automaticamente: queima com baixa emissao de poluen-
tes; nao necessita grandes espagos de armazenagem; ideal para cozer e aquecer em residéncias:
pode ser utilizado em motores ou turbinas para a geragio de poténcia mecanica [12].

Nos paises em desenvolvimento, dentre os quais estd o Brasil, fatores como: preco, re-
servas, tecnologia, impactos ambientais e sociais, dentre outros, passam a ter importancia
fundamental no setor energético, em contraste com politicas anteriores. nas quais as decisoes
do setor eram fundamentadas em previsoes da evolugao histérica da demanda, taxas de cres-
cimento demogréfico, P.L.B. e altamente ligadas ao processo de industrializacao [18]. Na
maioria dos casos, estes processos de industrializacio eram desenvolvidos com base e tec-
nologias importadas ligadas ao petréleo. E neste quadro que a tecnologia de gaseificacao de
biomassa ¢ capaz nio sé de tornar viavel, como também tornar mais interessante a utilizacao
de combustiveis renoviveis (no caso biomassa), contribuindo para uma condicao de melhor

proveito do imenso potencial renovivel existente em paises como o Brasil.

1.2 Tipos de gaseificadores

Os gaseificadores podem ser classificados de acordo com os seguintes fatores:



e Poder calorifico do gas produzido:

— gas de baixo poder calorifico: até 5 MJ/Nm®
— gas de médis-poder calorifico: de 5 a 10 MJ/Nm*

— gas de alto poder calorifico: 10 a 40 M J/Nm®
e Tipo de agente gaseificador:

=d T

vapor de dgua
— oxigenio
— hidrogénio (hidrogaseificagio)

¢ Direcao do movimento relativo da biomassa e do agente de gaseificagao:

— contrafluxo (contracorrente)
— fluxo direto (concorrente)
— fluxo cruzado

leito fluidizado

e Pressao de trabalho:

— baixa pressao (atmosférica)

— pressurizados (até 2000 kPa)
¢ Tipo e forma de biomassa:

— residuos agricolas
— residuos industriais
— residuos sélidos urbanos (lixo)

— biomassa em natura

biomassa peletizada

— biomassa pulverizada
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Figura 1.3: Esquema da influéncia do agente gaseificante no gds produzido.

Na figura 1.3 mostra-se esquematicamente a relagao entre o agente gaseificador, os produ-
tos dos respectivos processos e a sua possivel aplicagdo. Como pode-se observar, a obtencao
do gés de poder calorifico médio ou alto sé é possivel utilizando-se de vapor de dgua, oxigénio
ou hidrogénio como agentes de gaseificacio [12).

Um gaseificador ideal deverd ser capaz de produzir um gas combustivel limpo e de alta
qualidade a partir de uma larga variedade de combustiveis, de trabalhar eficientemente sem
atencao constante, de responder rapidamente is alteragoes de carga, além de ser barato e
durdvel. Na prética estes requisitos sio mutuamente conflitantes. determinando que para
cada projeto individual se faca um estudo relacionado ao combustivel utilizado e ao uso final
particular.

1.2.1 Gaseificadores contracorrente

O gascificador mais simples é o de contracorrente. figura 1.4, onde a entrada de ar fica

na parte de baixo do gaseificador, com o fluxo ascendente de gases, contrdrio ao fluxo de
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Figura 1.4: Gaseificador contracorrente.

combustivel que é introduzido pela parte superior e descende pela agao da forga gravitacional
conforme é consumido.

Os gaseificadores contracorrente tendem a ter uma eficiéncia térmica alta, pelo fato dos
gases quentes provenientes da zona de combustio pré-aquecerem a carga de combustivel
ao passar por ela. Tendo a simplicidade como principal caracteristica, possui no entanto
a desvantagem de produzir um gis extremamente impuro. Nenhum dos alcatrées e outros
produtos de pirdlise sdo craqueados na zona de combustao, ja que sio levados pelo fluxo de
gases para cima do gaseificador e causar incrustracoes nas tubulacoes. Alguns gaseificadores,
particularmente de grande porte, possuem uma cimara na parte superior, acima do topo do
combustivel, a fim de reduzir a velocidade do gds e permitir a condensacio de volateis dentro
do gaseificador.

O projeto da grelha é um elemento importante na maioria dos gaseificadores contra-
corrente, pois esta suporta diretamente a zona de combustio. A grelha deve ser capaz de

deixar as cinzas cairem sem uma perda excessiva de combust ivel, sendo comuns gascificadores
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que utilizam grelhas rotativas e desenvolvidas para operar sob altas temperaturas (acima de
1300°C), a fim de fundir as cinzas permitindo que os mesmos passem pela grelha [14).

Materiais refratarios sio utilizados para recobrir a zona de combustio, ou as vezos toda
a camara de gascificacio, tanto protegendo as partes metalicas como diminnindo perdas por
troca de calor. A temperatura de saida dos gases é por volta de 400°C.

Gascificadores contracorrente podem ser construidos para utilizacao de uma larga varie-
dade de combustiveis, como por exemplo residuos municipais. Mas deve-se ressaltar o fato
que o gas produzido normalmente contém grandes quantidades de alcatrées e voliteis o que
impede sua utilizagio direta em motores de combustio interna e o restringe para usos onde

é simplesmente queimado (aquecimento direto).

1.2.2  Gaseificadores concorrentes

De longe, os gaseificadores mais difundidos sao os do tipo concorrente. Durante a II
guerra mundial a maioria dos gaseificadores utilizados em vefculos eram deste tipo assim
como a maioria dos gaseificadores desenvolvidos para geragao de poténcia mecanica [14].

No gaseificador concorrente, figura 1.5, as zonas de combustio e de redu ¢ao estao posicio-
nadas de forma oposta aos gaseificadores contracorrente. Com a alimentacao de combustivel
pelo topo, a alimentacio de ar é feita em fluxo descendente (mesmo sentido do fluxo de
combustivel) passando pelas zonas de combustio e reducao.

A caracteristica essencial deste gaseificador ¢ que ele é projetado de modo que os alcatrées
e voldteis provenientes da zona de pirdlise sao direcionados a passar pela zona de combustio
onde, com condi¢oes de operagao controladas, serdo craqueados. Quando isto acontece, esses
alcatrdes serao convertidos em fase leve e coque e a mistura de gases na saida é relativamente
livre de alcatrées. Sendo assim, o arranjo da zona de combustio é um elemento critico nos
gaseificadores concorrente. Se forem permitidas regides de baixa temperatura nesta zona, as
substancias voldteis contaminantes poderdo passar por ela sem que craqueiem, perdendo o
propésito do projeto.

Em muitos casos, o didmetro interno é reduzido na zona de combustio. criando uma
garganta, geralmente feita de material ceramico substituivel. E na garganta que se posicionam
os injetores de ar, arranjados a fim de distribuir o ar de forma mais uniforme possivel. Em
todos os arranjos o objetivo & garantir que seja atingida uma temperatura adequada em toda
a secgao, a fim de craquear todos os alcatroes que passam por ela. A temperatura é maxima
nas entradas de ar e diminui rapidamente com a distancia, isto significa que existe um limite

ratico para as distancias entre as entradas e conseqiientemente para o diametro da garpanta.
1 g
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Figura 1.5: Gaseificador concorrente.

Este fato pode ser encarado como um ponto critico de projeto, pois limita a capacidade do
gaseificador.

Por outro lado, como o gés é liberado diretamente da zona de reducao tende a ter quan-
tidades significativas de cinzas e fuligem, em contraste com o que acontece nos gaseificadores
contracorrente onde estas particulas sao filtradas quando o gis passa pelo combustivel. A
temperatura de saida dos gases também tende a ser maior, por volta de 700°C, pois nao
trocam calor diretamente com as zonas de pirdlise e secagem[14].

A produgio de gds combustivel livre de alcatrées e voldteis em um gaseificador concorrente
requer cuidados especiais de desenvolvimento pois, além do projeto da garganta e do controle
do fluxo de ar, estes sdo particularmente vulneriveis a problemas causados por combustiveis
com alto teor de cinzas e variacées no teor de umidade [19].

Uma variante deste gaseificador é o gaseificador de topo aberto [20, 21, 22] para biomassa
polidispersa com entrada de ar pela parte superior a fim de se evitar altas temperaturas e

conseqiiente fusao das cinzas.
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1.2.3 Gaseificadores de fluxo cruzado

Nos gaseificadores de fluxo cruzado o gés é retirado lateralmente da cimara de gaseificacao
na mesma altura do leito em que é injetado o ar. O injetor é normalmente arranjado de
forma a injetar ar no centro da zona de combustao, figura 1.6. Se caracteriza por produzir
um gés combustivel com caracteristicas intermediarias entre os gaseificadores contracorrente
e concorrente.

A taxa de fornecimento de ar é consideravelmente maior que em outros tipos de gasei-
ficadores, por este motivo cria-se uma zona de combustio de temperatura extremamente
alta, com liberacdo de gases muito rdpida. Ambas as zonas, de combustao e reducao, sao
concentradas em um pequeno volume no centro do gaseificador, isto significa que materiais
refratdrios para delimitar a regiio sio dispensaveis [14].

As principais vantagens dos gaseificadores de fluxo cruzado sao a rapida resposta a va-
riagaos de carga, sua simplicidade de construgiao e seu peso reduzido. Por outro lado sio

muito sensiveis as variacdes na composicao e umidade do combustivel, sendo que para fins
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Figura 1.7: Gaseificador de leito fluidizado.
priticos quase sempre é requerido carvio vegetal limpo e seco.

1.2.4 Gaseificadores de leito fluidizado

Um gaseificador que possa converter residuos de biomassa em um gas livre de alcatao
com alta conversao de carvao e alta eficiéncia térmica é o objetivo procurado por muitos
pesquisadores. Virias experiéncias levadas a cabo em todo o mundo mostram equipamentos
promissores [23, 24], no entanto ainda h muito que se pesquisar até a comercializacio de um
equipamento simples e eficiente.

Nos gaseificadores de leito fluidizado, figura 1.7, as particulas do combustivel sio mantidas
suspensas em um leito de particulas inertes (areia. cinzas ou alumina) fluidizadas pelo fluxo
de ar, criando melhores condigées de transferéncia de calor e homogeneidade da temperatura
na camara de reagdo. Nestas condigdes a maioria dos voldteis estario em contato com as
particulas do leito aquecido, contribuindo para uma gaseificagao possivelmente completa e

limpa.
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Figura 1.8: Fases de fluidizacio em fungio da velocidade do gis.

Um reator de leito fluidizado pode ser descrito como um leito de particulas que ao se
aumentar o fluxo de gds através dele faz com que este passe por fases sucessivas: leito fixo.
leito fluidizado incipiente, leito fluidizado borbulhante e finalmente transporte pneuméatico
das particulas. O leito de particulas sélidas oferece resisténcia ao escoamento vertical do fluido

que passa através dele. Se a velocidade de escoamento aumenta, incrementa-se também a
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for¢a de arrasto exercida sobre as particulas, que tendem a se rearranjarem, de modo a
oferecer menor resisténcia ao escoamento, havendo, neste processo, a expansao do leito. Com
novos aumentos na velocidade do fluido, a expansio continua ¢ alcanca um estagio onde as
forcas de arrasto sio suficientes para suportar o peso das particulas do léivo. Neste estado,
chamado de fluidizagio incipiente, o sistema fluido/particulas se comporta como um fluido.
A velocidade superficial do fluido nesse ponto é denominada velocidade minima de fluidizagao
Umy- Atéoinicio da fluidizagio, o leito é expandido mais ou menos uniformemente e logo apos
a fluidizagdo incipiente formam-se bolhas de gas de fluidizacio responsaveis pela recirculagao
das particulas dentro do leito, gerando o regime de fluidizagao borbulhante. Se a velocidade
superficial do fluido ¢ elevada além do regime de surgimento de bolhas, o leito é levado a
uma situagao onde as particulas sio arrastadas na corrente de gés e carregadas para fora do
leito. Este fenomeno é chamado elutriagio. Particulas menores sio clutriadas a velocidades
menores. Quando a velocidade é alta o suficiente para elutriar todas as particulas do leito,
chegamos ao regime de transporte pneumatico. A figura 1.8 ilustra as fases de fluidizacio em
funcao da velocidade do gis.

A condigao de fluidizacio provoca um fntimo contato entre particulas e gases e promove
uma circulagdo (mistura) vigorosa das particulas. As conseqiiencias disto sdo a alta taxa de
velocidade de reagdo gas-sélido e uma temperatura uniforme em todo o leito [24].

Duas fases podem ser identificadas numa seccao transversal do leito: a emulsido e as
bolhas. A emulsdo contém as particulas sélidas com gds que percola através delas. O fluxo
de gds na emulsdo é limitado pela quantidade que permite a fluidizagao incipiente (velocidade
minima de fluidizagdo). Qualquer quantia maior de géds passa pelo leito na forma de bolhas.
As bolhas sdo praticamente livres de particulas sélidas, mas com a passagem delas pelo leito,
algumas particulas sao arrastadas por elas, o que promove a grande mistura das particulas
solidas no leito [29].

O leito é aquecido inicialmente por um combustivel auxiliar (GLP, carvao vegetal, etc.)
e quando a temperatura for suficientemente alta o combustivel é introduzido dando inicio ao
processo de gaseificacdo.

Como a biomassa possui alta reatividade, um gaseificador de leito fluidizado pode operar
a temperaturas relativamente mais baixas, mas neste caso. pelo fato dos alcatrdes produzidos
na pirélise ndo serem prontamente gaseificados, estario presentes em maior quantidade no
gds produzido. A presenca do alcatriao pode ser interessante pois aumenta um pouco o
poder calorifico do gds e proporciona uma chama mais luminosa com melhor transferéncia

de calor por radiagao, por outro lado pode ser indesejavel com tendéncia de se incrustrar nas
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Figura 1.9: Teor de alcatrao no gis produzido em gaseificador de leito fluidizado.

tubulagées. A fim de produzir um gas limpo, totalmente livre de alcatrdes, é necessaria uma
temperatura do leito entre 1100°C e 1200°C [26], entretanto bons resultados j4 aparecem a
900°C. Alguns pesquisadores tem utilizado catalisadores [8] com resultados discutiveis.

Também por sua operaciao em temperaturas relativamente mais baixas que os gaseifi-
cadores de leito fixo [27, 24], reduz significativamente os teores de enxofre e de material
particulado, além de diminuir a formacio de 6xidos de nitrogénio [28].

A principal vantagem dos gaseificadores de leito fluidizado é o ficil controle da tempera-
tura pela variagao na alimentacio-de ar e de combustivel.

Existem, por outro lado, problemas relacionados aos gaseificadores de leito fluidizado. Em
contraste com gaseificadores de leito fixo os gaseificadores de leito fluidizado nio apresentam
resposta automatica as mudangas de consumo do gas produzido. Nos gaseificadores de leito
fixo ha uma grande quantidade de combustivel na camara de reacao. que permite, ao se
aumentar o consumo, aumentar o fluxo de ar para dentro da camara e conseqientemente a

produgao de gas. No reator de leito fluidizado é necessirio aumentar o fluxo de ar e o fluxo
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de combustivel para dentro do leito a fim de se alterar a vazio de gas produzido, quando
ha alteracao no consumo, havendo portanto necessidade de intervencao, com algum tipo de
controlador, tornando o sistema de alimentagao parte vital do equipamento. Além disto, o
B4s prodnzido tende a conter carbong nao queimado, um pouco de alcatrao, assim como parte
das cinzas contidas originalmente no combustivel, que devem ser removidos por sistemas de
limpeza. Van den Aarsen et al. [24] é o tinico autor a apresentar resultados de conteddo de
alcatrao em funcao da temperatura do leito, como pot_lr: ser visto na figura 1.9.

No entanto, a gascificacao em leito fluidizado se apresenta bastante promissora. Este
fato se deve principalmente i possibilidade de utilizagao de combustiveis como bagago-de-
cana, casca-de-arroz, etc, vantajosos pelos baixos precos de comercializagio e disponibilidade.
Provenientes de processos que necessitam de insumos energéticos (calor, eletricidade e energia
mecanica), estes biocombustiveis sio de dificil gaseificacao por métodos tradicionais, devido
as suas caracteristicas de umidade, granulometria, baixa densidade, dentre outras.

Além destes gaseificadores mais difundidos, uma variedade de tipos vem sendo desen-
volvida ao longo dos anos. No século XIX apareceram gaseificadores de fluxo duplo. que
gaseificavam dois combustjvejs diferentes: o primeiro era um combustivel com alto teor de
alcatroes, que produzia um gis com impurezas que era utilizado na gaseificacao de carvao
vegetal limpo, na segunda unidade. Tém sido produzidos também gaseificadores com duas
zonas de combustdo no mesmo cilindro [31], e vérios métodos foram desenvolvidos para se
extrair os gases de pirdlise e reinjetd-los na zona de combustio. propiciando o craqueamento
dos alcatrdes [25).

Com o objetivo de se produzir um gis combustivel de médio oy alto poder calorifico
(possivel substituto do gds natural), alguns métodos, como adicionar hidrogénio durante o
processo ou elevar a pressio do gaseificador podem ser utilizados. Por outro lado a comple-
xidade de tais arranjos torna estes gaseificadores completamente invidveis para instalacces
de pequeno porte, nio constituindo uma tecnologia relevante para problemas energéticos de

areas rurais e Pequenas aplicacées nos paises em desenvolvimento.

1.3 Comentarios Iniciais

A técnica de gaseificagao é, em Principio, extremamente versatil. mas existem muitos
problemas em transformar este potencial teérico em uma tecnologia vidvel e prdtica. Na
maior parte dos casos, as dificuldades residem nio no processo bisico de gascificacido mas

no projeto de um equipamento que deve produzir um gas de qualidade com confiabilidade ¢
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Tabela 1.1: Caracteristicas do gas de diferentes Lipos de gaseificadores para biomassa [32].

Composicao do gas, % vol. b.s. PCS,u, Limpesa(*)
. Gascificador H | colco, | cly | Ny | MJ JNm® do gas
Leito fluidizado 9 14 20 7 a0 5.4 accitavel
Contracorrente | 11 24 9 3 53 5,5 pobre
Concorrente 17 | 21 13 I 1% 5,7 boa

(*) Particulados e alcatrao.

seguranga, adaptado as condigbes particulares do combustivel e da Operagao .

Alguns componentes podem ser descartados ou de extrema necessidade, dependendo da
aplicacdo do gds combustivel.

A decisdo pelo tipo de gaseificador deve levar em conta o tipo de biomassa a ser gaseificada
e o uso final do gés. Uma comparagao das caracteristicas do gas de diferentes tipos de
gaseificadores mostra que o tipo de gaseificador influe sobre as caracteristicas do gas produzido

(composi¢ao, poder calorifico e qualidade), como podemos observar na tabela 1.1. obtida de
um levantamento feito por Bridgewater [32].

Buckens e Schoeters [33] fizeram um levantamento na literatura. através do qual chegaram

Tabela 1.2: Vantagens e desvantagens dos gaseificadores de leito fixo para biomassa (33].

M—

vantagens unidades simples e baratas

alta eficiéncia térmica

alta eficiéncia de conversio de carbono
baixo teor de particulas de cinzas no gds

baixo teor de alcatrio no gis (concorrente)

desvantagens | dificuldade para controlar a regido de reacio
requer combustivel uniforme

alto teor de alcatrio no gis {contracorrente)
possibilidade de aglomeracio das cinzas

baixa poténcia volumétrica
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Tabela 1.3: Vantagens e desvantagens dos gascificadores de leito fluidizado para bio-

massa [33].

vaniagens flexibilidade na taxa de alimentacio
flexibilidade na composicio do combustivel
alta poténcia volumdtrica

facil controle de temperatura

desvantagens | temperatura de operacio limitada
alto conteddo de cinzas no gis

arraste de Cﬂ.r}JOIIO ﬁ)(() Com as CInzas

altos teores de alcatrdo no gds (baixas temperaturas)

a dados comparativos sobre os diversos tipos de gaseificadores, como mostram as tabelas 1.2
e 1.3.

Na tabela 1.4 é apresentada uma comparacio das caracteristicas do combustivel para os
diversos tipos de gaseificadores descritos [34, 13].

Como se observa o leito fluidizado é o tnico gaseificador que permite a utilizacao de
biomassa polidispersa. Algumas tentativas feitas com outros tipos de gaseificadores, como os
gaseificadores de topo aberto [20, 21, 22] nao deram resultados totalmente satisfatérios.

A decisdo por gaseificacdo pressurizada [35] ou atmosférica envolve a aplicacao. Recorre-

se a gaseificagdo pressurizada principalmente para geracio de poténcia em ciclos combinados.

Tabela 1.4: Dados operacionais e do combustivel de gaseificadores (34, 13].

contracorrente concorrente fluidizado
diam.part. combust. 10 a 100 mm 10 a 100 mm 1 al0mm
teor de cinzas menor que 2%  menor que 6%  menor que 20%
teor umidade menor que 40%  menor que 25%  menor que 50%
temp.fusao cinzas 1000 (°C) 1000 {°C) 1000 (°C)
pressio de operagao até 3000 kPa até 3000 kPa até 6000 kPa
temp. do gds na saida 400 (°C) T00 (°C) 800 a 1000 (°C)
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Figura 1.10: Comparaciao das dimensdes principais entre gaseificador pressurizado e at-

mosférico de leito fluidizado [44].

A virtual vantagem na diminuicio das dimensées do reator sé aparece acima de 150 MW,
enquanto que na faixa de 20 MW praticamente nio hd diminuicio significativa [44], como
podemos ver na figura 1.10. Os sistemas pressurizados apresentam problemas ainda nao
solucionados como a alimentagao do combustivel, a redugao no teor de alcatrao no gis, os
6xidos de nitrogénio produzidos e a filtragem do gis a quente.

Diversos pesquisadores estudaram a viabilidade do uso do gas pobre em virias uti-
lizagbes [36, 37, 38, 39, 40, 41, 42, 43, 46]. Apresentamos portanto a tabela 1.5 com valores
de Poder calorifico do géds apresentados nesses trabalhos de modo a podermos comparar com
os resultados obtidos neste reator.

Para a utilizagdo pratica em paises em desenvolvimento, gaseificadores precisam de apri-
moramento além dos experimentos laboratoriais e das demonstracoes de protétipos. A viabili-
dade comercial implica que um modelo particular de gascificador seja tecnicamente aprovado,

disponivel no mercado e fornecido com dados de performance e garantia a um prego compe-
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Tabela 1.5: Poder calorifico do gas, em gaseificadores diversos, apresentados na literatura.

biomassa tipo tipo faixa de ref
gascificador utilizagio PC1lgas
MJ{Nm®
madeira leito fluid. | motor comb. int. | 3,7a4,8 [36]
carvao veg. leito fixo caldeira 5,9 [38]
madeira leito fixo motor comb. int. | 4,0 a 50 | [39]
casca de arroz leito fixo | motor comb. int. 3,8 [11]
bagaco de cana | leito fluid. 4,258 | [40]
madeira leito fixo motor comb. int. | 38243 | [12]
madeira leito fixo fornos 33a54 | [43]
casca de arroz continuo motor comb. int. | 34a3,9 | [37]
bagago de cana | leito fixo motor comb. int. | 3,6 a 5,0 | [46]

titivo.

Em suma, a tecnologia de gaseificacdo possibilita o desenvolvimento de plantas energeticas
de alta eficiéncia com a utilizacio de usinas de ciclo combinado e co-geragao, a partir de
combustiveis renovéveis provenientes da biomassa.

Estima-se que a disponibilidade atual de bagaco de cana seja no Estado de Sio Paulo
de 3,9 . 10° ton/ano e em todo o Brasil de 7,9 . 10° ton/ano [45], possibilitando a adocio
de uma politica de aproveitamento deste residuo, politica esta altamente coerente com as

condigdes geograficas e sociais do nosso pais.
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Capitulo 2

Gaseificagido em leito fluidizado

2.1 Informagées bibliograficas

2.1.1 Resumo

Somente a partir de 1986 as pesquisas sobre gaseificagao de biomassa em leito fluidizado
parecem ter sido intensificadas. No periodo entre 1980 e 1985 foram encontrados apenas trés
publicagées sobre o assunto, enquanto que referentes ao periodo entre 1986 e 1991 foram
encontrados 13 trabalhos.

Na referéncia [44] comenta-se o fato de que os primeiros trabalhos sobre gaseificadores de
biomassa em leito fluidizado sio de 1974 e 1975.

Na tabela 2.1 apresentamos um resumo dos dados encontrados na literatura sobre gaseifi-
cadores de biomassa em leito fluidizado, onde se observa que a biomassa mais pesquisada é a
madeira, existindo pouca informacao sobre gaseificacio de casca de arroz, serragem e bagaco
de cana in natura.

A tecnologia Biosyn de leito fluidizado foi desenvolvida nos anos 80 para converter residuos
lignocelulésicos em gés sintético, visando a produgio de metanol. Em 1990 o processo foi
utilizado para converter residuos sélidos em gas de baixo poder calorifico. Na figura 2.1 ([47])
mostra-se um esquema da planta piloto de 50 kg/h instalada na Universidade de Sherbrook,
Canada.

Uma unidade de gaseificacao de madeira em leito fluidizado, com 0.8 m de diametro
interno, foi construida pela Universidade de Bruxelas e seu esquema ¢ mostrado na fi-
gura 2.2([44]).
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Figura 2.1: Esquema de instalagao de gaseificador do leito fluidizado do GRTPC da Uni-
versite de Sherbrooke, Canadd [47).

2.1.2 Dimensoées do reator e parametros de operagio do gaseificador

Pela referéncia [48] verifica-se a existéncia de problemas de sinterizacido da areia para
temperaturas superiores a 850°C para a casca de arroz. Nessa referéncia descreve-se a
presenca de secgbes isotérmicas no interior do leito e na parte superior do free-board. Verifica-
se também que o fator de ar é o parametro mais importante para a operagao na gaseificagio.

A temperatura de leito correspondente ao maior poder calorifico do gas ¢ de 780°C, para
serragem e aparas de madeira [23]. Nao se observa alteragao significativa no gas produzido
com a variagao da altura do leito fluidizado.

Em [49], os fatores determinantes de operagio do leito sio a temperatura do mesmo e
a relagio ar/combustivel. Ressalta-se também que o processamento da casca de arroz em
temperaturas acima de 900°C € problemédtico devido a sinterizacio das cinzas.

O menor fator de ar em que se conseguiu uma temperatura constante foi de 0,2, nio

havendo estabilidade de temperatura com fatores de ar menores que este [44]. Um gaseificador
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Figura 2.2: Esquema de instalacio do gaseificador de leito fluidizado do Dept. of Chem.
Eng. and Ind. Chemistry, Free University of Brussels, Bélgica [44].

de leito fluidizado nao pode manter reagoes auto-térmicas com fator de ar menor que 0.2.

Verifica-se que existem dificuldades para se atingir a taxa de alimentacao suficiente de
bagago em natura para uma gaseificacio otimizada [40].

Existe uma dependéncia entre a quantidade de gas produzida por quilograma de biomassa
(em base seca) e o fator de ar [50]. Em condiges consideradas étimas, esta relagao vale 2.5
ngés/kgb,-omum. A referéncia [47] apresenta este fator como 2,4 ngds/kgb,-om”m em base
seca.

Ressalta-se a importancia da alimentacio constante de combustivel para a operacao do
reator, sendo que uma flutuago na taxa de alimentacio afeta rapidamente a composicio do
gds e a temperatura do leito [44].

Existem poucas informacoes sobre gaseificadores comerciais para biomassa. Sé a Omni-

fuel [23] e a Studsvik [52], apresentam algumas informagoes. com poucos dados de operacio.
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biomassa em leito

fluidizado.
=
tipo diam. T fator PCyus composiciao do gas Y% efic refe ano
bio- reator de ar co I, Clly Cncia réncia
massa mm °C MJ/Nm® %
casca 406 721a 048 a | fi,3 12,2 47 6,7 63a67 [449] 1989
de 871 0,86 (PCl,s.) (a frio)
arrozgy 600a 0,24 a 57 10,4 4.7 6,0 35 [18] 1990
850 0,45  (PCSy4,) (11)
cocoyz) 650 a 0,15 a 6.3 12,3 8,0 3,2 78 [18] 1990
900 0,35 (PCS4as) (11)
coco de 720a 0,12a 6,6 134 1,6 4,0 83 [48] 1990
dendé s, 970 0,37 (PCSgs.) (113
madeira,y, 800 680a 0.26a 6,2 132 107 52  65a70 [50.44] 1988, 1989
a75 0,90 (PCSgs.) (11}
faia 300 700 a 4,5 a 6,0 68 a 76 [24] 1983
(madeira) 950 (PCl,s:) (11)
aparas 150 780 0,30 a 5,0 16,0 4,2 4,2 52 [56] 1989
de 1,L10  (PCS4s:) (a frio)
madeiras,
serragem 760 5,0 11,0 7,5 48 84 [23]
e aparas (11) {a frio)
de
madeiragg,
madeira 750 a 6,8 17,1 12,0 4.9 75 [57] 1984
(60% 950 (PCS,a.) (a frio)
eucalipto), 7y
eucalipto g, 0.25 5,3 [58, 59]  1989.1990
(PCSgss)
bagaco 480 655 a 6,4 19,2 4.7 5.0 55 [40] 1986
peleti- 850 (PCSya:) (a frio)

ZadO{g)
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Tabela 2.1: Dados encontrados na literatura sobre gaseificadores de biomassa em leito

fluidizado, continuacao.

tipo diam. T fator PC,‘Q.;,L“ " composigao do gas % ehic refe ano
bio- reator de ar 2O I Cliy éncia réncia
massa mm °G MJ/{Nm?® %
talos de 766 0,21 4,5 170 8,7 2,6 [60] 1981
algodao (11)
casca de 66O 729 5,2 12,3 11,5 5,9 35,2 [36] 1986
amendoagq (PCSgas) (14) (a frio)
palha de 660 755 5,6 148 10,7 6,1 14,5 [36] 1986

| alfafagyo, (PCSgs4) - (14) (a frio)
talos de 660 768 5,2 128 95 6,1 42,3 [36] 1986
algodao g, (PCSgas) (14) (a frio)
palha de 660 761 5,0 16,0 7.4 7.4 42,2 [36] 1986
arroz(;o) (PCSq4:) (14) {a frio)
MSw 300 700 a 0,243 a 8,2 13,8 4,7 2.3 [55] 1991
(lixo 800 0322  (PCS,a.)
urbano);)
residuo 300 743 0,298 5,8 153 9.0 5.5 [47] 1991
de (PCSgss) (14)
ma.deira(m)

Observagges:

1. Composigao e PClys, para temperatura do
leito de 760°C para referéncia [49]. Com-
posicio do gas para temperatura do leito de
668°C para referéncia [48].

8. PC-‘SQ.;, com FA=0,25.
9. Composigao, PCSy;; € ny com A/C=1,25.

10. Valores médios.

G " 11. Parametro nao definido corretamente. No
2. Composigdo do gis para temperatura do . 3
Z caso do poder colorifico a autor nio esclarece
leito de T00°C e PCSg4, com FA=0,23. 2
e p se se trata de PClgq, ou PCS,;4,.¢ no caso
3. Composicao do géis para temperatura do da eficiénci refere a eficiéncia a frio ou
eficiéncia se se refere ién
leito de B00O°C e PCSy4, com FA=0,25. "
2 - a quente.,
4. Composigao e PCS,;. para temperatura do 4 L
. - womposicanc e FUS 4. para temperatura do
leito de 800°C . 12, Cotag PCOS, : l de
S . leito de 7T00°C.
5. Composicao e PC Sgas com FA=0,3. o
6. Indefinida 13. Composi¢ao e PCSg4 para temperatura do
_ c T PCS . ; d leito de 743°C.
7. Composigio e PCS,; a temperatura :
poss sda BOE HRS © 14. het = hidrocarbonetos totais.

leito de BOD°C .
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2.1.3 Altura do leito e velocidade de fluidizacao

Na referéncia [47] utilizou-se uma velocidade su perficial do gas de 0,74 m /s, sendo o tnico
autor a apresenta-la.

A altura total do reator citada por alguns autores, é 4000 mm nas referéncias [44] e [47]
e 3660 mm na referéncia [49).

A altura do leito citada ¢ a de lejto estatico, tendo valores de 600 mm [19], 800 mm [53],
entre 450 e 600 mm [47] e entre 300 e 1000 7m [54].

2.1.4 Eficiéncia e perdas dos gaseificadores

Nota-se uma diferenca significativa entre as eficiencias das diversas biomassas, 84% para
serragem, 80% para coco e palmoil e 35% para casca de arroz.

O contetdo de alcatrio nos gases diminue rapidamente com o aumento da temperatura
de operagao do leito, desde valores maiores de 10000 mg/m? para temperatura de 700°C até
valores de 400 mg/m® para temperatura de 900°C. Ver figura 1.9 j& comentada anterior-
mente [24].

Nas referéncias [47, 55], os autores citam o alto teor de agua (18%) e baixo teor de carbono

e alcatrao nao convertidos em gas (respectivamente 2,6% e 3,4%) no gas produzido.

2.1.5 Sistema de alimentacio de combustivel

Sao encontrados na literatura varios tipos de alimentadores, constituidos de:

¢ silo, rosca primédria, vélvula rotativa e rosca secunddria, conforme esquema da figura 2.3,

com entrada de biomassa pela parte inferior do leito (44, 49].
¢ duas entradas de combustivel, a 100 mm acima da placa distribuidora de ar [50].

* dois pontos de entrada de combustive] no reator: um inferior, logo acima da placa de

distribui¢ao de ar e outro acima do leito expandido [53].

e duas entradas, uma 290 mm acima da placa distribuidora de ar e outra a 480 mm da

placa, com silo e duas roscas transportadoras, sem porém a valvula rotativa [47].

Na referéncia [55] comenta-se que pelo alimentador é introduzido ao leito 20% do ar total.
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Figura 2.3: Esquema de um sistema de alimen tagao de biomassa em leito fluidizado [44, 49].

2.1.6 Partida do reator

Na referéncia [44] é destacada a variagao da temperatura do leito em funcio do tempo,
durante a partida, estando indicadas as diferentes fases de operacao. Faz-se o aquecimento
pré aquecendo o ar, com tempo total de partida de 2 horas e 30 minutos.

Em [49] o aquecimento de partida deu-se com GLP até a temperatura de 510-540°C. O
desligamento do queimador de partida se d4 com temperatura do leito entre 505 e 530°C.

Pela referéncia [55], o aquecimento para a partida se dd com propano até que o leito atinja
400°C, passando-se a se alimentar biomassa e trabalhar em regime de combustio, passando
entao ao regime de gaseificagio. O mesmo procedimento é feito no trabalho da referéncia [47].

A referéncia [44] apresenta um grafico de partida, aqui reproduzido na figura 24. O
aquecimento do leito é feito até 500°C, com alimentagao intermitente a partir de 350°C.

Nosso grupo de pesquisa estabeleceu intercimbio de informagoes com trés dos grupos mais

destacados atualmente nesta drea:

e Energy Research Group, Chemical Eng. and Applied Chemisty Dept., Aston University,

Birminghan, cujo coordenador é A.V. Bridgwater;

e Department of Chemical Eng. and Industrial Chemistry, Free University of Brussels.



30

1000 T T T T T T T
800 ~

BOO-

2]

= 700} ) .
| &)
: \\Jmfcno DA , ALMENTACAO
~ 600 CONTINUA .
-4
@

500} . i
2 TR FINAL DO PRE AQUECIMENTO
a
@ 400 4
L
o k g .
= - INCIO DA ALIMENTAGAO

300 e o
ud —3 INTERMITENTE

200 E

100 ~INICIO DG PRE AQUECIMENTO i

1 L 1

1 1 A
o 50 100 150 200 250 300 350 400
TEMPO ( min.)

Figura 2.4: Gréfico do aquecimento do leito na partida [44].

Belgium, cujo coordenador é K. Maniatis:

e Département de Génie Chimique, Faculté des Sciences Appliquées. Université de Sher-

brooke, cujo coordenador é Esteban Chornet.

2.2 Aspectos teéricos da gaseificacio

Ao se proceder o modelamento de um gaseificador, pode-se determinar a composi¢io
do gas produzido através de equagdes termoquimicas. Estas equacoes preveem o estado de
equilibrio das reagbes bésicas envolvidas na gaseificacio em fungao dos principais parametros,
ou seja, pressao, temperatura, umidade do combustivel, teor de oxigenio no agente gaseifica-

dor e tipo de combustivel.

2.2.1 Cinética da gaseificacio

Todo gaseificador tem uma etapa de pirdlise precedendo a etapa de gascificacao, e as
reagoes envolvidas podem ser analisadas separadamente.
A biomassa submetida 4 agio do calor sofre um processo que pode ser resumido da seguinte

maneira;
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1. Pirdlise
Decomposicao térmica que ocorre entre 280 ¢ 450°C.

A secagem e pirglise da biomassa com liberacao da agua, dos volateis e do alcatrao

ocorre em 3 fases [23, 61, 62):

e evaporacao da dgua
¢ decomposigio dos carbohidratos (hemi-celulose, celulose, lignina) (250-300°C)

e producao de alcatrao e icidos leves (350-430°C)
Produtos:

* gases nao condensaveis (CO,CO0y, Hy, C' Hy, O4)
e carvio vegetal _

¢ condensado: alcatrio e acidos

As reagbes quimicas que ocorrem na zona de combustio sio basicamente a combinacao

de oxigénio do ar com o carbono e o hidrogénio.
Um esquema simplificado da pirdlise do sélido [62] pode ser descritas como:

madeira + calor — coque + gases + alcatrio + condensdveis

2. Gaseificagao

Durante os processos de gaseificacio ocorrem principalinente reagoes exotérmicas de
oxidagao (combustdo) e reagées endotérmicas de reducio envolvendo fases sélida e ga-
sosa [63, 64]:

e reagoes heterogéneas gds-sélido:

— oxidagao do carbono, H (kJ/mol)

C +1/20,=C0O (-110,6) (2.1)

C+0;=C0, (—393,8) (2.2}
— reagao de Boudouard

C+C0O;=2C0 (172,6) {2:3)

— reagao de gas-d’dgua

C+ H0=CO+ Hy (131,4) (2.4)
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— formacao de metano
C+ 20, =CH,y (-74,93) (2.5)

* reacoes homogeneas (fase gasosa):
(;O"i-ffz() = (J'O).-F i, (—‘“‘2J (2.0)

Clly+ 1,0 = CO +3H, (201,9) _ (2.7)

3. Craqueamento do alcatrao

alcatrao + vapor + calor — CO + COy + CHy ete (2.8)

4. Além destas reagoes temos que destacar a oxida¢ao de parte dos produtos da pirélise

1/3(CO+ Hy 4+ CHy) + 02 — 2/3C0O5 + H,0 (2.9)

As reagoes (2.1) e (2.2) de oxidacio sio fortemente exotérmicas, rdpidas e podem ser
consideradas irreversiveis nas temperaturas normais de gaseificacao. As reacoes (2.3) e (2.4)
sao endotérmicas. A reacio de Boudouard (2.3) passa a ser mais importante na faixa de
temperatura de 800 a 900°C, ocorrendo em todo o leito, ao contrario das rea ¢oes de formacao
de diéxido e monéxido de carbono (2.1, 2.2) que sé ocorrem obviamente com a presenca de
oxigénio [65], portanto nas regides mais préximas ao distribuidor ou nas bolhas.

Os fatores que afetam a composicao dos gases, como pode ser deduzido pelo equaciona-
mento acima, sio:

e lemperatura
® pressao

¢ umidade do combustivel

teor de oxigénio no agente gaseificador

tipo de combustivel
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No caso de gascificagio em leito fluidizado devemos incluir nesta lista fatores de dinamica
da fluidizagao.

Segundo o trabalho sobre degradacio térmica de Lipska- Quinn et al. [66], com o aumento
da taxa de aquecimento aumenta a velocidade de degradagio, tanto ¢Bm ambiente de reacao
de ar quanto de Ny. Na gascificacio em leito fluidizado nio se observamn zonas separadas de
pirdlise, oxidagio e reducao como no caso de gascificadores em leito fixo, sendo que todos os
processos acontecem em todo o volume do leito simultancamente. Assim Bacon ef al. [67]

consideram durante a modelagem de gaseificadores de leito fluidizado apenas trés reacoes:

C+C0,—2C0 (2.3)
C+ H:;0— CO + H, (2.4)
C+2H, — CHy (2.5)

2.2.2 Balancgo energético do gaseificador

Um diagrama esquemético simplificado para ilustrar o balanco energético pode ser visto
na figura 2.5. O balango de massa do gaseificador fica:

(Vgis-1,3 4 mein/Var.1,2 + m.).100 = B (2.10)

onde: B = fechamento do balanco de massa, igual a 100% quando ideal.

=? .

e

AASEIFICADOR

<
-
L]

Figura 2.5: Diagrama esquematico para o balan¢o energético.
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O volume de ar necessario para a combustio estequiométrica pode ser caleulado pela

equacao [68]:

Cein = 0,832+ 0,00167.1,

i VA =0,0889(C"+ 0,3755") 4 0,265H" — 0, 0330" (2.11)
onde C' = teor de carbono na biomassa, % em massa,
5§t = teor de enxofre % em massa,
H* = teor de hidrogénio % em massa,
O' = teor de oxigénio % em massa.
O célculo do fator de ar F'A é:
FA= (Vo /m.)/VA (2.12)
O cdleulo do poder calorifico inferior do gis pode ser calculado pela [érmula [69]:
PClyss = 0,126.Cco + 0,358.Copq + 0,108.C 5 (2.13)
O balango energético, referenciado a base imida, pode ser descrito como
Qd = Qutit + Qg + Qein + Qma (2.14)
Qar = FA.(ha2 — ha1) (2.15)
Rz = V A.cpaz-taz (2.16)
ha1 = V A.epgy.tar (2.17)
Queit = (Vgas/me).PClyss (2.18)
Qg = (hges — FA.hyy) (2.19)
hgis = [Cco-hco + ... + Ccor-hco2)-Vyas/m. (2.20)
Qearb = (Mcin /Mc.100).[Cearp. PCLgrs) (2.21)
Qes = (Mein/m.100).Cin-(15 — )] (2.22)
Qein = Qeard + Qs (2.23)

(2.21)
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As perdas ao meio ambiente podem ser estimadas por [70]:

n
Qma = Y (i Ai/me).(Lyi — 1) (2.25)
i=1

onde: Qy = energia disponivel, M.J/kg.,...
Quiit = energia Util, M J/kg.oms
(2 = ﬁerda de energia pela entalpia do gas, MJ/kq.,ms
O wiih = perda de energia pelo carbono nao queimado nas cinzas, M TR G smp
Qs = perda de energia pela entalpia das cinzas, MJ/kgems
Qcin = perda de energia total com o arraste das cinzas, MJ/kgeoms
) = perda de calor ao meio ambiente, MJ/kg.oms
O ss = energia do ar do compressor, MJ/kgeoms
POT = poder calorifico inferior do combustivel, M J/kg.oms
ha2 = entalpia do ar na saida do compressor, M J/kgeoms
ha = entalpia do ar na entrada do compressor, MJ[kgeomp
Var = vazao de ar, N-m?’/s
VA = volume de ar estequiométrico, Nm?®/ K gcomb
FA = fator de ar, Nm?®/kg
CPa2 = calor especifico do ar a toy, MJ/Nm>°C
CPal = calor especifico do ar a t,;, MJ/Nm>°C
ta2 = temperatura do ar na saida do compressor, °C
ta1 = temperatura do ar na entrada do compressor, °C
Vias = vazao do gds na saida do reator, Nm3/s
me = vazao massica de combustivel, kg/s
PClyss = poder calorifico inferior do gis combustivel, M.J/Nm?
Ceo = concentracao de CO nos gases, %
CcHa = concentragao de C'H4 nos gases, %
Cha = concentracao de H; nos gases, %
' = entalpia do gas a ty, MJ/kg.oms
hco = entalpia do gds CO a ty, MJ/kgcoms

hcoo = entalpia do gas CO; a ts, MJ/kgeoms
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= calor especifico das cinzas [68], nos gases, MJINm?*(
= concentragao de carbono nas cinzas [6%], nos gases, %

= temperatura das cinzas, no ciclone, °('

Il

poder calorffico inferior do carbono fixo [T1] =32,801 M.J/kg

temperatura do gas antes do ciclone, °C

= temperatura de entrada do combustivel no reator, °C

coeficiente de transferéncia de calor numa seccio i,M.J/m?
= drea na seccio do reator numa seccao i,m?

= temperatura externa do reator numa secgio i, °C

= vazao massica de cinzas, kg/s

2.2.3 Eficiéncia do gaseificador

Definindo-se:

Gut = Quri!-lUU/Qd

99 = Q¢-100/Qy

Qearb = Qcarb-lGO/Qd

Gearh = Qcarb-lOO/Qd

Gma = Qma-IOU/Qd

e dividindo-se a equagédo 2.14 por Q, e multiplicando por 100%. temos

100 = quea + 99 + Geart + Ges + Gma

Podemos definir a eficiéncia a frio como:

Efy = Quiut/Qq

e a eficiéncia a quente como:

Efg=Ef;+ Qg

@ma foi calculado pela equacio 2.31 e nio pela equacgao 2.25.

(2.31)

(2.32)

(2.33)
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Capitulo 3

Caracterizacao da biomassa

3.1 Introducao

A maior énfase dada a utilizagao de combustiveis provenientes da biomassa, por motivos
ambientais (conversao de biomassa em produtos energéticos com impacto ambiental aceitavel )
ou econdmicos (alternativa aos combustiveis {ésseis), exige um maior cuidado em relacao a
caracterizagao da biomassa.

A caracterizacdo da biomassa deve ser baseada em sua utilizacio, fornecendo informacoes
sobre as propriedades determinantes, particulares a cada aplicacao. O projeto de sistemas
especificos para utilizagio de biomassa com fins energéticos requer um pleno conhecimento
das propriedades fisicas e quimicas do biocombustivel.

Encontram-se na literatura informagoes sobre propriedades relevantes para processos ter-
moquimicos ou biolégicos de conversio, fornecendo caracterizagio de varios combustiveis de
interesse. Mas deve-se ressaltar a necessidade de um estudo especifico a cada aplicacio,

devido a grande variedade de informagdes e/ou necessidade de mais detalhes.

3.2 Meétodos

Estudos sobre conversao termoquimica de energia necessitam basicamente de quatro clas-

ses de informagoes:

e Granulometria.

A granulometria fornece as fragdes em péso de cada dimensio caracterfstica que compoé

a biomassa. Esta informagio é importante para o dimensionamento do alimentador e



38
da velocidade superficial do gas.

Andlise imediata

A analise imediata foricce as fragoes em peso de umidade, volateis, cinzas e carbono fixo
de uma amostra de biomassa. Sio utilizadas as normas ASTM para analise imediata
de carvao e coque (D-3172 [72] até D-3175 [75]).

A anilise de umidade ¢ feita antes que gualquer outra andlise, e é determinada pelo
método do forno de secagem (ASTM D-3173 [73]). Neste método as amostras sao secas
em um forno com circulacao natural de ar a uma temperatura entre 104°C e 110°C até
nao ocorrer mais variacao de peso. O tempo de secagem varia de algumas horas para
amostras finas até 48 horas para pedacos de madeira e frutas.

A quantidade de cinzas é determinada aquecendo-se a amostra a 750°C por duas horas

ou para amostras mais sensiveis a 600°C, segundo a norma ASTM D-3174 [74].

A fragao de voliteis é determinada aquecendo-se a amostra em um cadinho coberto,
por 6 minutos a 950°C, segundo a norma ASTM D-3175 [75].

O carbono fixo é determinado por diferenca.

Analise elementar

A anilise elementar fornece as fragoes em peso dos elementos constituintes da bio-
massa. Os principais elementos sao carbono, oxigeénio e hidrogénio. As concentracoes

de nitrogénio, enxofre e cloro também sao levantadas.

As analises elementares para carbono, hidrogénio, nitrogénio, enxofre e cloro sao de-
terminadas a partir da norma ASTM D-3176 [76]. A fragao de oxigénio é determinada

por diferenca.

Como resultado da andlise elementar permanece um residuo que também é considerado,
primeiramente como cinzas. Raramente a porgao deste residuo se iguala & concentragao
de cinzas determinada pela andlise imediata, devido a pequenos erros de diferenca de
técnicas, de qualquer modo, uma amostra com alto teor de cinzas possui um correspon-

dente alto teor de residuos [79].

Poder calorifico

O poder calorifico pode ser determinado utilizando-se a técnica da bomba calorimétrica

(D-2015 [77]). A bomba calorimétrica é utilizada para medir o calor liberado pela
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combustao do biocombustivel com oxigénio. Todas as amostras devem passar por
uma peneira malha 60 (250 pm), e sdo queimadas em oxigenio puro a uma pressiao

de 3000 kPa [75).

Esta técnica determina o poder calorifico superior a volume constante, que pode ser

convertido para poder calorifico inferior por métodos analiticos.

Em alguns casos, o conhecimento de uma propriedade pode ser 1til na estimativa de
outras propriedades. Modelos de correlagao foram desenvolvidos com o propésito de estimar
o poder calorifico superior quando o combustivel nao foi completamente caracterizado.

A fim de se estimar o poder calorifico, relagées deste com’ teor de cinzas e concentracao
de carbono tem sido desenvolvidas [79]. A utilizagio de modelos de correlacio deve ser
restringida a estimativas preliminares, nao devendo substituir andlises mais detalhadas.

Um extenso trabalho de caracterizagao foi realizado por Jenkins e Ebeling [79, 78, 80],
na Universidade da California. Foram caracterizados 62 tipos de biomassas, com andlises
imediata e elementar e poder calorifico. Nao é comentado se hd dispersio dos resultados
para uma mesma biomassa. Foram criados modelos de correlagao para obtengao do poder
calorifico superior a partir das andlises imediata e elementar da biomassa.

Visando estudos sobre secagem, as propriedades fisicas e quimicas da borra de café foram
obtidas por Silva et al [81], na UNICAMP. A borra de café éra proveniente da fabrica de café
soliuvel da Nestle, de Sao Paulo.

Além destas quatro classes de propriedades, outras analises podem ser feitas, caso haja
caréncia de alguma informacao (densidade, porosidade, temperatura de fusido das cinzas,
etc.).

3.3 Resultados

Na tabela 3.1 sdo apresentados os dados de andlise elementar utilizados nos célculos.

Os dados da andlise imediatada e da andlise quimica elementar para bagago de cana, casca
de arroz, serragem ( Eucalipius Grandis) e borra de café obtido na literatura sao apresentados
nas tabelas 3.2 e 3.3.

Na tabela 3.4 encontram-se dados de poder calorffico.

Na tabela 3.5 estao os dados obtidos em nosso laboratério para andlise imediata. Na
tabela 3.6 encontramos informagoes sobre as cinzas do bagaco de cana e da casca de arroz.

Uma caracteristica relevante observada nesta tabela, é o alto contetido de cinzas para casca de
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Tabela 3.1: Composicio elementar média para caleulos.

biomassa ref Componente % base seca (b)) .
clulo[N]s]a]cCmm| =
casca de arroz | [79] | 41,0 [ 4,3 | 35,9 | 0.5 18,3
borra de café [81]) [ 579 | 70 | 29,9 | 2.4 2.7
bagaco de cana | [79] | 44,8 | 5,4 | 39,5 0,4 0,1 9.8
serragem [79} 18,9 | 58 | 43,3 | 0,3 0,1 1.6

arroz. Neste caso, deve se evitar temperaturas de operagao superiores a temperatura de fusio
das cinzas durante a gaseificacdo. para evitar o colapso do leito fluidizado, como observado
por Salour ef al. [82].

Previamente aos experimentos. realizou-se a anilise granulométrica da biomassa utilizada.
Os resultados sio mostrados na figura 3.1. Os experimentos de volatilizacao foram realizados

somente para as fragées de major tamanho para diminuir o efeito da elutriacao.

Tabela 3.2: Andlise imediata, base séca.

Biomassa | Ref | %Voliteis | %Cinzas | %C fixo

Bagaco | [79] 73,8 11:3 15,0
de [80] 82,0 3,0 15,0
cana
Casca [79] 65,5 17,9 16,7
de arroz | [79] 69.3 13,4 17,3

Serragem | [79] 81,6 1,1 17.3




Tabela 3.3: Andlise elementar.

1]

Biomassa | Ref | %C | %20 | %A HJAN | %S | %Cl | % Res. obs.
Casca [T9] | 41,0 | 35,9 | 4,3 0,4 0,0 0,1 18,3 base sica
de [83] | 385 [ 398 | 57 | 0,5 | 0,0 15,5 base séca
arroz [82) | 39,3 | 37,1 | 4,9 0,5 0,1 0,2 18,0 base sica
Borra de [81] | 59,5 | 30,7 | 7,3 2.5 base sica s/ r:inx:
café | [84] [ 56,2 | 341 | 7,0 | 24 | 0.2
Bagaco [79] | 44,8 | 396 | 5,3 0,4 0,1 9,8 base séca
de cana
Serragem | [79] | 48,3 | 451 | 59 | 0,2 0.1 0,4 base séca

Tabela 3.4: Poder calorifico (MJ/Kg), base séca.

Biomassa | Rel | PCS | PCI | desvio
Casca [12] | 16,1 | 15,3
de arroz | [82] | 15,7

(*) | 156 | 130 | 02
Bagaco | [12] | 17,3 | 16,2
de cana 79] | 19.1 | 17,9

(*) | 16,7 | 144 | 0,3
Borra [81] | 26,9 | 25.2

[84] | 24,3
de cafeé (*) | 21,8 | 191 0,5
Serragem | (*) | 18,0 | 14,3 0,7

(*) asishise teita 5o Libsratsnis 8¢ Combusiiveis do DETF - FEM - UNICAMP.
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Tabela 3.5: Andlise imediata, medida como alimentada ao reator (*).

Biomassa | Carbono fixo % b.s. | volateis % b.s. | cinzas % b.s. | umidade % b.u.
Casca 12,0 72,2 15,8 10,0
de arroz
Bagaco 9,2 86,4 4.4 6.4
de cana
Borra 13,9 83,5 2,6 5,7
de café
Serragem 15,2 842 0,6 12,9

(*) Anilise feita no Laboratéric de Combustiveis de DETF - FEM - UNICAMP




13

Tabela 3.6: Caracteristicas das cinzas do bagaco de cana e da casca de arroz.

Bagago de cana [40]

Elemento quimico

Percentual

Aluminio em Al, O, 2,0
Cilcio em CaO 6,0
Ferro em Fe; O, 3,1

Magnésio em MgO 6,0

Potassio em K,0O 24,0
Silicio em Si0O. 54,0
Sodio em Nap O 0,3
Casca de arroz [82]
Elemento quimico Percentual
Titanio em TiO, 0,1

Aluminio em Al;O: 1,4
Calcio em CaO 2.7
Ferro em Fe; O3 0.5

Magnésio em MgO 4,3

Potdssio em K,O 8,9
Silicio em SiO; 76,7

Sédio em Na, O 4,1

Fésforo em P20O; 04
Porcentagem de cinzas 12,3
Temperatura de fusao (1DT) 909°C
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Figura 3.1: Resultados da andlise granulométrica da biomassa utilizada.
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Capitulo 4

Volatilizacao: parte experimental

4.1 Introducao

A pesquisa sobre a emissio dos voldteis durante a gaseificacao é importante pois estes
contribuem com 50% da energia liberada além de serem responsaveis pela maior parte dos
poluentes.

Muitos experimentos ja foram realizados para estudar a cinética de decomposicao térmica
da biomassa [61, 66, 85, 86, 87]. O estudo da cinética da degradacao térmica incluindo a
emissio de voldteis € essencial para se compreender a dinimica da gaseificacao em leito flui-
dizado e melhor explicar os fenomenos envolvidos, visando a otimizacao do processo. Entre-
tanto hd necessidade de se aprimorar os experimentos, pois existem varia¢bes nos parametros
cinéticos encontrados pelos diversos pesquisadores.

A biomassa é um material quimicamente complexo, constituido de celulose, hemicelulose
e lignina [87]. O processo de volatilizacdo inclue a formagao de volateis, com a destruicio
térmica dos componentes da biomassa, basicamente a hemicelulose e a celulose. e sua remocao
da matriz de carbono. A lignina é o componente térmicamente mais estavel, que se transforma
basicamente em carbono fixo. Normalmente nenhuma distin ¢ao é feita entre volatilizacéo sob
atmosfera inerte (pirdlise) ou atmosfera oxidante (gaseificagao ou combustao). Para particulas
finas como a maior parte dos residuos de biomassa (bagaco de cana, serragem. etc.), pode-
se assumir que as particulas sio isotérmicas e estio a temperatura do meio, sendo entao
a taxa de volatilizagao controlada s6 pela cinética das reagoes quimicas envolvidas. Nesta
condi¢ao provavelmente a taxa de volatilizagao pouco serd afetada pela natureza do gas de

fluidizagao [88]. Para particulas grandes o efeito da transferéncia de calor para o interior,
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tanto pela estrutura do carbono como pelos gases, nio pode ser negligenciada.

As informagoes existentes sobre a cinética do processo de pirdlise e sobre a taxa de
formacio dos diferentes produtos da pirdlise ainda sao insuficientes para uma modelagem
mais aprimofada. Existem duas abordagens clissicas para o estudo da cinética da volati-

lizacao:

e A partir da curva de queda de massa, ou curva termogravimétrica, tanto isolérmica

como com elevagao programada de temperatura,
* A partir da dinimica de formagio dos produtos da pirdlise,

Muitos dos trabalhos sobre pirélise da madeira sio baseados na taxa de perda de massa
da amostra original [90, 91, 92]. Desde que a pirélise da madeira ocorre como resultado de
uma série de reagbes competitivas consecutivas, a determinacao simples da cinética em ter-
mos de perda de massa [90, 92] pode ser imprépria para correlacionar a cinética de formacao
dos varios produtos da pirélise, o que levou outros pesquisadores a calcularem os parametros
cinéticos a partir da andlise dos voldteis liberados em métodos experimentais como o leito
fluidizado [93, 97, 87, 98], reatores e fornos piroliticos [99, 100, 101] entre outros. Reato-
res de leito fluidizado sdo preferiveis is técnicas de laboratério quando se deseja condigoes
isotérmicas.

Alguns estudos incluem a lignina na formacio da fase gasosa, produzindo monéxido de
carbono e metano [101]. No entanto a completa elucidagio da degradacao térmica da biomassa
necessita ainda de mais pesquisa. O estudo da cinética da pirélise da biomassa depende da
viabilidade técnica de sistemas para pirdlise rapida. que necessitam ainda do desenvolvimento

de boas técnicas de engenharia, para que possam fornecer [98]:

1. Altas taxas de transferéncia de calor (cerca de 105 °C/s),
2. Altas temperaturas do reator (> 700°C),

3. Tempos curtos de residéncia (< 0,5 s).

4.2 Cinética da volatilizacao

Pouco se conhece sobre os mecanismos de volatilizacao em leito fluidizado. Trabalhos sobre

volatilizagio e combustao de carvao em leito fluidizado indicam que a evoluciao dos volateis
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depende da taxa de aquecimento [97] e que a matéria volatil dada pela andlise imediata preve

uma medida relativa da quantidade de volateis no leito.

Observacoes em um leito fluidizado de vidro [102] sugerem que a volatilizaciao de particulas

de carvao ocorrem do seguinte modo:

1.

5.

Quando os voldteis evoluem eles formam uma bolha ao redor da particula de carvao
de onde eles se originam. Esta bolha tera volateis fluindo radialmente para fora, sendo
consumidos na fronteira. Diferente de uma bolha tipica de ar, nao ha mecanismo pelo
qual o fluxo de gis através da bolha possa ocorrer ou pelo qual uma esteira de solidos
possa ser suportada. A taxa de evolu¢do de voldteis, junto com a taxa de difusio de

oxigénio sobre a bolha determina o tamanho da bolha.

A bolha, na sua tentativa de passar pelo leito, se alonga para cima e ao fazé-lo surgem

forgas de empuxo sobre a particula de carvio gue a movimentam para cima.

Quando o sistema particula de carvio / bolha de volateis alcanca a superficie do leito,
uma chama tipo pluma consome rapidamente a bolha de volateis ou, quando nao ha

atmosfera oxidante, os voléteis se dispersam pelo free-board.

. Sem a bolha de voldteis, a particula de carvio perde a sustentagao e se move para baixo.

Se os volateis ainda estdo evoluindo, o processo se repete.

Para particulas grandes em relagio ao leito (> 10 mm de dimensao caracteristica) alguns

autores [93, 96] descrevem que o processo de emissio de voldteis é controlado difusionalmente,

sendo os tempos de volatilizagio longos em relagio aos tempos tipicos de mistura em leito

raso (< 75 mm quando expandido). Normalmente pode-se encontrar experimentalmente que

o tempo de emissao de volateis seguem a relagio [93, 94]:

1, = b.d? (4.1)
onde: t, = tempo de volatilizacao, s
di = diametro equivalente da particula, m
b= constante dimensional,s/m"
n= expoente:

n =1, para controle cinético
n =2, para controle difusional.

(Para carvoes minerais é comum encontrarmos 0,83 < n < 1,81 [93, 95].)
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Para equacionarmos corretamente modelos de volatilizacao precisamos incluir transferéncia
de calor tanto de particulas isolérmicas como de particulas nao isotérmicas e a reacio quimica,
especificando-se o coeficiente externo de transferéncia de calor e os parametros cinéticos [88].

A presenga de umidade e a ocorréncia de encolhimento da pifticula siao também impor-
tantes. A presenga de umidade retarda o inicio da volatilizagao em leito fluidizado.

Um modelo simplificado pode ser descrito como [89]: secagem superficial, formando uma
interface seca-molhada dentro da particula; com a continuagao da secagem surge a emissao de
voldteis; se houver atmosfera oxidante, inicia-se a combustio dos volateis, com aumento das
taxas de secagem e volatilizagio; com o fim da secagem e posterior fin da volatilizacao, ha
a ignicao da particula de carbono (se nio houver atmosfera oxidante a particula de carbono
permanece sem reacao) [88].

O nicleo Wmido retrocede com o tempo, enquanto evapora a umidade, em direcio ao
centro do niicleo da particula, expondo a casca seca. .

A liberagao da umidade é acompanhada pelo encolhimento da particula, sendo o raio
instantaneo da particula R,. A casca seca inicia o aquecimento e a volatilizagao comeca com
uma quebra térmica das ligagdes das cadeias da estrutura. Com o infcio da volatilizagao
hd a ignicdo dos voldteis (com atmosfera oxidante) que aumenta as taxas de secagem e
volatilizagao.

A secagem é assumida como tendo lugar na superficie de um nicleo molhado que retro-
cede com raio 7, dentro da particula. Desde que o encolhimento da particula também seja
considerado, o problema envolve duas fronteiras méveis.

No mecanismo simplificado apresentado por Figueiredo et al. [99], considera-se que a
biomassa se decompée por trés reagoes paralelas produzindo gases, alcatrao e carvio residual,
posteriormente o alcatrao se decompde em mais gases e mais carviao. Estas duas dltimas
rea¢oes podem ser ignorados na pirdlise rdpida, pois o alcatrdo nao fica no reator, sendo
levado para fora pelos gases de fluidizagao. Entio, considerando uma reagao de primeira

ordem para a decomposi¢do da biomassa, a producio de gases pode ser descrita como [99]:
—dm/dt = k.m ’ (4.2)

onde k ¢ a constante de velocidade de reacio. 1/s
m  é a massa de biomassa, ¢

t  éotempo, s

O método de Simmons e Sanchez [100] pode ser usado para determinar os parametros

cinéticos. A quantidade total de gds formado no tempo ¢ pode ser expresso como uma funcao
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da conversao da biomassa:

t
/ c.f.dl = a.(my — m) (1.3)
0
- S
onde ¢ ¢ a concentragao do gas, mol /N m*

m, ¢ a massa de gis, ¢
m, ¢ a massa inicial de biomassa, g
[ éofluxo total de gases, Nm?
a é o coeficiente estequiométrico.
J éigual ao fluxo de gés de alimentagdo, exceto no periodo inicial da reacio.

Assumindo que a é constante a cada temperatura e diferenciando a equacio 4.3

—adm/dl = c.f (4.4)

por substituicdo da equacio 4.2 na equacao 4.4
c.f = a.k.m (4.5)

que combinada com a equacdo 4.3 fornece

o= akmsl Pk ft st (4.6)
(8]

O rendimento massico de formagao de CO pode ser calculado por:
ty
Mm = V3. M,,. c.dt/mg (4.7)
0

onde: M., = 28,0é a massa moleculor do CO, g/mol
Yy é a vazao do gas de fluidizagao, Nm3/s.

Plotando ¢ versus fg c.dt, como vemos na figura 4.1, tragamos uma linha reta tangente a
curva obtida e o valor de k pode ser calculado da inclinagao da reta. Desde que a biomassa leva
um tempo finito para alcangar a temperatura do reator, a representagao grafica da equacao
4.6 nao considera os dados correspondentes a estes intervalos de tempo. A determinacio da
integral foi feita a partir do ajuste de um polinémio sobre a curva ¢ versus t. Deste modo
os parametros cinéticos foram calculadas para o monéxido de carbono, gas para o qual foi
possivel determinar a curva de emissio versus tempo, (figura 4.2).

O método termogravimétrico de determinagao de parametros cinéticos consiste em se pi-

rolizar uma amostra de matéria em um forno com temperatura (ou taxa de aquecimento)
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controlada, medindo-se a perda de massa dessa amostra com uma balanca de precisao, aco-
plada a esse forno. Por métodos mateméaticos encontra-se os parametros cinéticos [103].

O conhecimento dos parametros cinéticos permite o modelamento matematico dos pro-
cessos de emissao de substancias volateis e combustao da biomassa. A velocidade das reagoes
quimicas que tem lugar durante a emissdo de volateis depende fortemente da temperatura do
meio, dependéncia que se supoe cumpra a lei de Arrhenius. Os parametros cinéticos que en-
tram na equacao de Arrhenius (energia de ativacdo E, fator de freqiéncia z e ordem aparente
da reagido n) podem ser determinados de forma experimental [90]. Experimento de pirdlise
de bagaco de cana efetuado por Silva e Beaton [90] com termogravimetria, define trés etapas

distintas para a pirdlise do bagago de cana:
1. Evaporagao da umidade (30 a 120 °C);
2. Emissao das substancias volateis (120 a 390 °C);

3. Formacao da estrutura do coque do bagaco (390 a 700 °C).
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Sendo a equacao de Arrhenius

bgue HEE (4.8)
onde k: constante de velocidade de reagao, 1/s
z : coeficiente pré exponencial, 1/s
E : energia de ativagao aparente, kJ/mol

T : temperatura da amostra, K

R : constante universal dos gases, kJ/mol i’
Alguns autores discordam de que os-resultados obtidos por Andlise Termogravimétrica

(TGA) possam ser aplicados em reatores de leito fluidizado, pois a cinética devido ao aqueci-
mento comparativamente mais lento da amostra em termogravimetros nao seria a mesma de
reagoes rapidas como as que acontecem em leito fluidizado. Estes autores [86] propoem o le-
vantamento dos parametros cinéticos a partir da medigao direta da emissao dos volateis, com
a pirdlise rapida sendo feita em reatores tubulares de laboratério. Trabalhos que apresentam

resultados de parametros cinéticos estao resumidos na tabela 4.1.



Tabela 4.1: Parametros cinéticos de diversas biomassas.

oL,

Biomassa Dimensao ref. veloc, Faixa ord. energia fator Atmos- Método

da aquec. temp. reag. ativagao frequiéncia fera
particula n aparente [ z
K/mn R kJjmole (s~1)

casca 20 mesh [66] 40 285 /364 80,39 0,57 . 101 N TGA

de arroz 20 mesh [66) 40 300/348 125,17 1,28 . 10°? Ar TGA
bagago [90] 1 74,86 1,026 . 10° TGA

de 0,16 ~ [1086] 10 100/390 1 75,06 1,26 . 10° N TGA
cana 0,20 mm [107] 10 1507325 1 78,83 8,99 . 10° Ar TGA

0,064~0,076mm | [124] | 60000 | 300/1100 1 Iee) (1) N screen heater

pinho [92] i 83,00 7,0 . 10* TGA
pinho [87) 400/500 94,49 2,38 . 10* N, 1. fluid.
pinus(s) 180~220um [92] 400 105,8 2,00 . 10° TGA isot.
madeira, 3) [105] 230/240 125,4 7. 107 No TGA
madeira,4) [61] 35.8 Ny TGA
lignina [105] 1 62,80 9,1. 10" TGA
celulose [87) 300/1100 | 1 132,35 1,2. 10'° screen heater
lenha [87) 400/500 1 56,48 1,4 . 10% 1. fluidiz.
carvalho [108] 1 106,50 1,7...10% reator tub.
carvalho(s) [99] 300/900 (6) N, reator tub.
coco de 0,35~0,55 mm [o1] 80 350/600 1 114,7 N, TGA
dendé

(1)para COy E = 48,6z = 6,31.10%
para CO E = 72,0z = 1,24.10%
(2) pinemasters
(2) média de virios autores
(4) genérica
(5) quercus ilex
(6)para COzE = 17,8
para COE = 13,6
para CHyE = 19,1
para Hp E = 16,5

NOTA: Esta tabela nio pretende ser completa. 56 apresenta valores tipicos encontrados na literatura em questio.




Embora os diversos autores apresentem esquemas cinéticos que representam bem seus
resultados [64, 62, 104], hd uma grande variacao nos valores dos parametros cinéticos encon-
trados por cada um, devido as simplificacoes usadas. Varios sao os efeitos que influenciam

os resultados, alguns dos quais sao descritos na referéncia [105]
e ordem de reacao;
e composi¢ao da biomassa;
¢ cfeitos autocataliticos;
o efeitos da estrutura fisica da biomassa;
e efeito da pressiao do reator;

e efeito do tamanho da amostra.

4.3 Aparato experimental, instrumentagao e metodologia

4.3.1 Concentracoes totais dos gases

Os experimentos para a medida das concentracoes médias totais dos gases durante a
volatilizacao foram realizadas em um reator tubular com 95 mm de diametro interno (mini-
leito), com altura do leito fluidizado entre 105 e 115 mm para velocidades de fluidizagao entre
0,4 e 0,5 m/s. Utilizou-se alumina como material inerte, cuja granulometria esta mostrada
na tabela 4.2.

Os ensaios foram realizados com bagaco de cana e casca de arroz.

Os parametros estudados e os seus intervalos de variagao foram os seguintes:
1. Temperatura do leito (750, 850 e 950°C )
2. Contetido de oxigénio no gés de fluidizagio: 1,0, 1,5 e 2,0%.

3. Granulometria da biomassa:
Bagago de cana : d;;; = 2,68 mm, d; = 1,71 mm e dz = 1,13 mm.

Casca de Arroz : d;] = 2,87 mm, d;2 = 2,03 mm e d;:a = 1,34 mm.



Tabela 4.2: Granulometria da alumina utilizada como inerte no leito.

diametro da particula | fragao em peso
o 2
T
0,59 < ¢ < 0,42 0,33
0,42 < ¢ < 0,30 0,65
$ < 0,30 0,02

Antes de se realizar cada teste os valores de temperatura do leito, velocidade e a concen-

tragao de oxigénio no gés de fluidizacao sdo ajustados nos valores desejados.

Foram realizados 60 experimentos sobre a volatilizacao de bagaco de cana e 40 sobre a

volatilizacao de casca de arroz.

O gés de fluidizagao foi obtido pela queima de GLP em ar. Na figura 4.3, é mostrado
um esquema do reator de leito fluidizado, cuja temperatura foi controlada por aquecimento
elétrico na parede externa do reator. Para homogeneizagao da mistura dos gases produzidos

pela volatilizagao, utilizou-se um promotor de turbuléncia antes do ponto de coleta dos gases.

A queima de GLP ocorre numa camara de combustao revestida internamente de cimento
refratdrio. A concentragao de oxigénio no gas de fluidizacao foi controlada através das vazoes

do GLP e do ar primario.

Utilizou-se rotametros para a medida e controle das vazoes de GLP e ar primario. Mediu-
se a temperatura do leito fluidizado e dos gases da queima de GLP, abaixo do leito, com

termopares tipo k (cromel-alumel).

Os gases eram succionados 100 mm acima da superficie do leito por uma bomba de vacuo e
coletados em baldes flexiveis de 1/ para andlise posterior. A analise do géas de fluidizacao e dos
gases produzidos na volatilizagdo da biomassa foi realizada com um cromatografo a gas tipo
CG 90 com detector por condutividade térmica e colunas Porapag N (6m de comprimento) e
peneira molecular de 5 A(1m de comprimento). Utilizou-se um analisador continuo para CO
como um indicador do tempo de volatilizagao completa das amostras de biomassa, e indicador
do tempo de coleta das amostras dos gases produzidos. A massa das amostras alimentadas

ao reator foram medidas em uma balanca digital (precisao de 0,1 g).
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Figura 4.3: Esquema do reator de leito fluidizado.

4.3.2 Liberagdo de monéxido de carbono na volatilizacao

Nos ensaios com madeira, a medida do teor de CO foi realizada no mesmo equipamento
descrito (mini leito), utilizando-se de um analisador continuo por infravermelho. A amostra-
gem se fez por meio de um tubo de ago inox localizado no centro do reator, distando cerca
de 100 mm acima da superficie do leito expandido.

Os valores de concentragao de CO (% em volume) foram registrados em intervalos de 5
segundos a partir do instante da alimentacao da amostra no reator. Q tempo de resposta do
aparelho é de 10 segundos.

A medida do teor de CO foi realizada com e sem a presenca fisica do leito para se analisar

o efeito do leito sobre a volatilizagao. Nos testes com leito, utilizou-se alumina como material
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inerte, com a distribuiio granulométrica apresentada na tabela 4.2,

As medidas foram realizadas para as temperaturas de gis de 700°C  a 1000°C, nas
condigoes de atmosfera inerte (21% CO3/ 79% N2) e com 1%, 1,5% e 12 % de oxigénio no es-
coamento do gés, semelhante ao que outros pesquisadores fizeram para biomassa (66, 85, 110]
e para carvao [109).

Em instalagées onde o agente gaseificador ¢ ar, as regées envolvidas ocorrem em uma
atmosfera que nao é puramente redutora, portanto justifica-se trabalhar com diversos teores
de oxigénio para conseguir condi¢bes proximas as reajs.

Calculou-se o rendimento massico de CO em relagio & massa de combustivel alimentada
ao reator, para o Eucalyptus Alba, pela equagao 4.7. A biomassa utilizada nestes testes foram:
bagaco de cana, casca de arroz, peroba rosa (Aspidosperma Polyneuron) e Fucalyptus Alba.
As amostras de peroba e de eucalipto foram preparadas na forma de serragem (0,7 mm), de
cubos de 5, 10 e 20 mm de aresta e de cilindros de 20 mm de diametro e 20 mm de altura,
para observacio da influéncia do tamanho (seguindo o método de Figueiredo et al. [99]),
forma e massa da amostra sobre a evolugao do C'O.

O bagago foi testado na sua condigao natural e também em pellets cilindricos de 10 mm
de didmetro e 10 mm de altura. O teor de umidade médio das amostras foi de 15%. A
alimentacéo foi feita por gravidade pela parte superior do leito, por batelada.

Utilizou-se os resultados do bagaco de cana e da casca de arroz para o calculo dos

parametros cinéticos.

4.3.3 Tempo total de volatilizacao

O estudo do tempo de volatilizagdo das biomassas em leito fluidizado foi realizado com
0 mesmo mini leito mostrado na figura 4.3. O ar de fluidizagao foi aquecido eletricamente.
Manteve-se alumina como materia] inerte, com a mesma distribuicao granulométrica apre-
sentada na tabela 4.2. Utilizou-se a velocidade de fluidizacdo entre 0,3e 0,4 m/s. As tempe-
raturas de teste foram 400, 600, 800 e 1000°C. medidas com termopar tipo k, mergulhado no
centro do leito. :

Foram utilizadas amostras de peroba rosa, euclipto alba e bagaco de cana. As amostras
de peroba e de eucalipto foram preparadas na forma de serragem (0,7 mm), de cubos de
3, 10 e 20 mm de aresta e de cilindros de 20 mm de diametro e 20 mm de altura, para
observagao da influéncia do tamanho, forma e massa da amostra sobre o tempo de evolugio
dos volateis. O bagaco foi testado na sua condigao natural e também em pellets cilindricos

de 10 mm de diametro e 10 mm de altura. O teor de umidade médio das amostras foi de



15%. A alimentacio foi feita por gravidade pela parte superior do leito, bor batelada.

Os ensaios foram realizados com volume de 2 a 6 em® de amostras de combustivel, colo-
cados no leito apés a estabilizacao na temperatura descjada. O tempo de volatilizaciao para
efeito deste estudo foi definido como o intervalo de tefpo medido, através de observagao
visual, do instante da alimentacao da amostra, até o término da evolucio dos fumos, ou até
a extingao das chamas, dependento da temperatura do leito. Esta definicio corresponde ao
procedimento utilizado por Pillai [93, 97] e Wildegger-Gaissmaier e Agarwal [8S)].

Com a finalidade de analisar a influéncia do Jeito no tempo de volatilizacao, optou-se por
realizar testes paralelos sem a presenga fisica do leito. Estes testes foram realizados em um
forno tubular cilindrico horizontal com 45 mm de dizmetro interno, aquecido eletricamente,
na presenca de um escoamento de ar. Os testes foram feitos para as temperaturas de 400, 600,
800 e 1000°C. A vazio de ar utilizada durante as medigdes proporcionava uma velocidade de
escoamento do gis da ordem de 0,5 m/s. Manteve-se o procedimento de medida do tempo
de volatilizacio.

Para anilise da influéncia da massa da amostra foram realizados ensaios & temperatura
de 800°C com amostras de 5 mm de arestas para massas de 1,6;2,0 e 2,7 ¢, e com amostras

de 10 mm de aresta para massas de 2,0; 4,0; 8,0 e 16,0 q.

4.4 Resultados

4.4.1 Concentragdes totais de gases na volatilizacao.

A anélise estatistica dos dados foi realizada com o auxilio do programa Microstat com a
avaliacdo da influéncia de cada parametro através da matriz de correlagao e da andlise de
regressao dos dados, aproximados por um polinémio de segundo grau, eliminados os dados
que tiveram desvio maior que duas vezes o desvio padrao encontrado. Os graficos foram feitos

posteriormente com o pragrama para microcomputador PC Grapher.

1. Bagago de cana

Os resultados da an4lise mostram que a temperatura do leito fluidizado é o parametro
de maior influéncia sobre a concentragao de CO e Hjy nos gases de volatilizacdo. Esta
influéncia da temperatura sobre a concentragao de C'O, Hy e CH, no gas produzido é
mostrada na figura 4.4 para um valor de 1,5% de O3 no gis de fluidizagao, com bagaco
de cana com d; = 2,68 mm. Observa-se que para C'Hy a influéncia da temperatura é

pequena.
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Figura 4.4: Concentracio de CO, H, e CH, em funcao da temperatura do leito ( bagago
de cana, O, = 1,5%, d; = 2,68 mm).

O efeito da granulometria da biomassa sobre a concentragao de CO, Hy e CHy é
mostrada na figura 4.5. Na figura 4.6 é mostrada a influéncia da concentracao de O,
no gas de fluidizagio sobre a concentragao de CO, H; e C H4 no gis produzido.

Observa-se na figura 4.5, que o polimorfismo das particulas de bagago produz um desvio
considerdvel nos resultados obtidos para as diferentes granulometrias: no entanto pode-
se observar a tendéncia de estabilizacao nas concentragoes de CO, H,, e C'Hy com o

aumento da granulometria, devido i diminuicio da clutriagao.
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Figura 4.5: Concentragio de CO, H, e C Hy em funcao da granulometria (bagago de cana.
02 = 1,0%, { =950°C).

O efeito da concentragao de oxigénio no gés de fluidizagao, figura 4.6, sobre a concen-
tragao dos componentes combustiveis no gas produzido, tem uma caracteristica mais

complexa, observando-se um miximo para o intervalo de O entre 1.4-1,6%.

Comportamento semelhante pode ser observado para a concentracao de ('O, na fi-
gura 4.7, onde a superposicio das curvas de producao de CO obtidas em funcio do
tempo, mostra a maior produgio de 'O para 0, = 1,43%.
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Figura 4.6: Concentracio de CO. f; e CH4 em fungdo da concentracio de O, ( bagaco de
cana, t; = 950°C, d; = 1,13 mm).

Uma possivel explicacio deste comportamento é a seguinte: o aumento na concentragao
* de oxigénio no gés de fluidizacio tem duas conseqiéncias de efeitos contrarios, pois de
um lado o aumento da fracio da biomassa queimada aumenta a temperatura do leito
e produz um esperado aumento do conteido de CO no gas produzido. Por outro
lado o aumento do oxigénio disponivel para a oxidacao do carbono até COy conduz
a diminui¢do da concentragio de C'O no gas obtido. Para valores de O, préximos a
1,5% no gas de fluidizagdo pode estar ocorrendo um equilibrio entre as duas tendéncias

produzindo um mdximo na concentracao de O, e dos outros gases combustiveis.
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2. Casca de arroz

Comparando-se com o bagaco a casca de arroz se caracteriza por uma maior homogenei-
dade na granulometria e na forma das particulas. A andlise estatistica dos resultados
mostrou que também para casca de arroz, a temperatura do leito é o parametro de
maior influéncia sobre a concentracao de CO, H, e CHjy no gés produzido. Esta in-
fluéncia é apresentada na figura 4.8, e se mostra muito mais intensa que para o bagaco

de cana.
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Figura 4.8: Concentragao de CO, Hy e CH, em fungao da temperatura do leito (casca de

arroz, Oz = 2,0%, d; = 1,34 mm).

A influéncia da concentracao de oxigénio e da granulometria da casca, sobre os gases

produzidos é semelhante ao caso do bagaco de cana.

Para temperatura do leito cerca de 950°C , se observa frequentemente, a formacao de
aglomerado de cinzas fundidas causando a perda da fluidizagao do leito. Este fenomeno
nao ocorre para as temperaturas de 750 e 850°C . Recomenda-se portanto que a tem-

peratura do leito, quando operando com casca de arroz, nao exceda este iltimo valor.
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Tabela 4.3: Rendimento miacsico de €0 om relacao a massa de combustivel (e %).

Fnecalyptus alba, atmosfera inerte

P ettn Masiiaads

Granlometria Temperatura(°0)
700 1000
serragem U7 mon 17 21
cubo 5 mom 29 349
cubo 10 mm 70 47

Leito fixo

Granulometria Temperatura(©C)
700 1000
serragem 0.7 mn 26 26G
cubo 5 mm 28 ) 35
cubo 10 mm 42 26

A andlise estatistica dos resultados sobre a volatilizacao da casca de arroz mostra as

seguintes tendeéncias:

e A temperatura do leito é parametro importante;

* Para a emissio de CO o diametro também ¢ parametro importante. influindo mais

que a temperatura:
e Para a emissio de H, o parametro de maior influéncia é a temperatura:

e O teor de O3 tem uma maior influéncia na emissao de ("H, que na emissao dos

outros gases.

4.4.2 Liberagdo de monéxido de carbono na volatilizagao da biomassa

Alguns-resultados da medida da concentracao de C"O. durante a volatilizacao em leito
fluidizado com atmosfera inerte e com 12% de O3 no gés de fluidizacao para a temperatura
de 700°C estdo apresentados na figura 4.9. para cubos de cucalipto de 10 mm de aresta.

Observa-se maior concentragao de ('O no caso de atmosfera inerte en relagao aos valores
medidos com a presenga de 0,. Tal resultado se deve a oxidagao do ('O na presenca do Os.
Verifica-se apds o tempo de 100 «. que a gaseificagao do carbono fixo ¢ praticamente nula.

nas duas condigoes.
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TEMPO ( SEG.)

Figura 4.9: Comparacio do teor de CO nos volateis entre atmosfera inerte e 12 % de
oxigenio. Blocos de 10 mm de aresta, temperatura de 700°C. Eucalyptus alba, massa de 4 qg.
Leito fluidizado de alumina. A atmosfera inerte. B 12% de 0,.

Observa-se ainda para atmosfera inerte, apés o maximo de CO, uma quebra brusca nos
valores de concentragao formando uma bolsa no grafico. Acredita-se que esse comportamento
€ devido a liberacdao de voldteis que consomem o mesmo carbono voldtil, necessario para a
formagao de CO [111].

O resultado do cdlculo do rendimento massico de C'O. pela equacio 4.7. é mostrado
na tabela 4.3. para atmosfera inerte. Estio incluidos nessa tabela os valores referentes a
volatilizacao com e sem a presenga do leito de inertes, para temperaturas de 700°C e 1000°C,
com tres granulometrias do combustivel.

Analisando-se a tabela 1.3 verifica-se que. de maneira geral. o rendimento missico de ('O
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aumenta com a granulometria do combustivel nas duas condicors do teste, Isto deve-se i
ocorrencia de modificaches nos mecanismos de pirdlise com diferentes taxas de aquecimento
interno da particula.

A influéncia da temperatura na producio de €O é menor que a do tamanho da ;ﬁ“ﬁnsl,r;l,
com excecao dos cubos de 10 mm, onde nas duas condicoes de teste, a mudanca de 700
°C para 1000°C, produz uma queda no rendimenio massico.

Trabalhos publicados por Luengo e Cencig [112] sugerem que maiores temperaturas e
maiores taxas de aquecimento favorecem a conversio dos voldteis em produtos liquidos con-
densaveis, os quais utilizam o mesmo carbono volatil necessario para a formacao do C'O. Esta
pode ser a causa da redugio do rendimento massico para 1000°C", no caso de cubos de 10
mm.

Os valores de conversao massica para C'O apresentam-se na faixa entre 17% e 70%. Para
melhor avaliagdo destes resultados deve-se lembrar que para biomassa genérica de composicao
elementar de 50% de carbono, 6% de hidrogénio e 44% de oxigénio, teoricamente a maxima

produc¢ao de C'O é da ordem de 77%.

4.4.3 Tempo de volatilizacao

A razao (1;/ts) entre os tempos de volatilizacio total de sélidos em leito fixo (1) e em
leito fluidizado (24;) sdo apresentados na tabela 4.4 em fun¢do da temperatura e do tamanho
da amostra, para peroba rosa, eucalipto alba e bagaco de cana.

Analisando a tabela 4.4, confirma-se que as taxas de volatilizacdo em leito fluidizado sdo
maiores que sem a presenca do leito; a razio entre 1y ey, no entanto, mostra que a diferenca
entre ambos diminui com o aumento do tamanho da amostra de combustivel, indicando que
as amostras pequenas sao mais sensiveis a presenca do leito.

Verifica-se que para uma mesma densidade e para os dois tamanhos de amostras (Omme
10 mm), tabela 4.5, as diferencas nos tempos de volatilizacio em fungao da massa alimentada
foram inferiores ao desvio experimental de aproximadamente 15%. Atribui-se este fato &
pequena carga térmica representada pela massa das amostras em relacio a capacidade térmica
do forno e do leito utilizados.

A relagao entre os tempos de volatilizacio com e sem a presenca do leito fluidizado sugere
que a emissao de voldteis é controlada pela transferéncia de calor para a su perficie da amostra
no caso do combustivel finamente dividido e que o contréle é difusional através da massa da

amostra para amostras grandes de combustivel.
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Tabela 4.4: Razio entre o tempo de volatilizagao sem e com a presenca do leito fluidizado.

Peroba rosa

e Dimensao da amostra Temperatura (°C)
400 000 Y] 10060
SETTAZE 9.0 a0 15,5 21,5
cubo 5 mm 2,7 1.5 2.2 2,4
cubo 10 mm 1,1 1.3 1,5 ‘ 1.4
cilindro 20 wmm - 1,1 1,1 1,4

Eucalyptus alba

Dimensao da arnostra Temperatura (°C)

400 600 800 | 1000
serragem 7,6 | 12,0 | 20,5 17.0
cubo é mm 2.4 2,7 2,4 2.7
cubo 10 mm 2,0 0R 1.0 1,4

Bagaco de cana

Dimensao da amostra Temperatura (°C)

400 | 600 800 | 1000

Bagaco 14.4 3.0 6.3 | 10,0

Bagaco peletizado 1.3 1.4 0.9 1.4

Esse resultado fica mais ficil de perceber, a partir dos mecanismos que controlam a taxa

de volatilizagao:

1. A transferéncia de calor para a superficie do combustivel, que por sua vez é func¢ao de

sua granulometria;
2. A transferéncia de calor através do corpo do combustivel, que é funcao de sua condu-
tividade térmica;

3. A transferéncia de massa dos voldteis do interior do combustivel até a sua superficie

externa, funcao da porosidade da biomassa.

Observa-se que o efeito da temperatura sobre as reacoes quimicas envolvidas na volati-
lizagao nao é considerado como um mecanismo de controle de taxa, porque a hiomassa a

temperatura na faixa de 300 a 400°C  jd liberou mais de 90% de seu contetido de voliteis
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Tabela 4.5: Tempo de volatilizagao, em segundos, em funcao da massa alimentada ao leito

fluidizado. Eucalyptus Alba, TI=800°C.

Dimensao da amostra Massn alimentadi, g

16 | 20| 27|40 |80 160

G omm 21 22 20

10 mm (%] 60 65 57

e o interesse das presentes medidas estd em temperaturas acima desse intervalo, onde esse
mecanismo nao ¢ mais controlador.

Verifica-se que os mecanismos de controle da taxa de volatilizacao da biomassa dividem-se
em um efeito externo a amostra (etapa 1) e dois efeitos internos (etapas 2 e 3).

Em funcao disto, podemos estudar o efeito do tamanho da amostra na taxa de volati-
lizagao, através da andlise da relagio drea/massa. onde a 4rea externa se relaciona com o
primeiro mecanismo e a massa se relaciona com os segundo e terceiro mecanismos.

Numa amostra de dimensio caracteristica L, a 4rea externa é fungao de L2, entio:

¢ Quando se diminue o tamanho da amostra, aumenta-se a razio area/massa e, con-
sequentemente, a influéncia dos fatores externos, como a transferéncia de calor para

sua superficie;

¢ Quando se aumenta o tamanho da amostra, aumenta-se proporcionalmente a influencia

dos fatores internos & amostra, através das etapas (2) e (3).

Num combustivel finamente dividido as etapas(2) e (3) sio muito mais rdapidas, porque o
trajeto a ser vencido pelas tranferéncias de calor e massa é menor .

Considerando ainda as condigoes do teste dentro do forno tubular. no qual as amostras
ficam agrupadas, em condigdes semelhantes as de um leito fixo e considerando que dentro
do leito fluidizado as amostras se dispersam por efeito de recirculacao dos inertes. pode-se
admitir que os valores mais altos da razio t7/ts1 na tabela 4.4 (principalmente para bagaco
e serragem) sido devidos & diferenca na transferéncia de calor nas duas condicdes:

e 300 W/m? °C [113] no leito fluidizado e

e 40 IV/m?*°C [70] no forno tubular onde o coeficiente de troca de calor ¢ semelliante ao

de um leito fixo.
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Para pedagos grandes de biomassa combustivel, com valores semelhantes de condutividade
térmica, a taxa de volatilizacao deve ser controlada pela etapa (3), sendo a difusio dos volateis
alravés da estrutura de POTOS 0 passo mais lento do processo. Fsse raciocinio ¢ coerente com
0s dados da tahola 4.4, onde, em fu ncao do tamanho dimost ra, a razao g/l se aproxima
da unidade, diminuindo portanto a diferenca entre os tempos de volatilizacao obtidos com o
Sem a presenca fisica do leito de inertes.

No caso do bagaco de cana e devido a sua forma fisica heterogénea . ainda, pelo fato dos
peletts quebrarem-se dentro dos reatores, os testes ficaram prejudicados, apresentando uma
grande dispersiao nos resultados.

Algumas observacées:

e Nas condicées do teste g gaseificacio do carbono fixo ¢ praticamente nula, nio produ-

zindo CO: '

* O rendimento mssico de C'O em relagao & massa inicial de combustvel aumenta com
a granulometria crescente. Qs valores méximos calculados sio da ordem do maximo

tedrico;

¢ De maneira geral, o tempo de volatilizacio completa da biomassa é menor no leito

fluidizado do que no forno tubular;

* Em escala laboratorial, a variagao da massa da amostra alimentada nio altera o tempo
de evolucao dos volateis, desde que a capacidade térmica do reator seja muito maior

que a capacidade térmica do combustive] alimentado;

¢ Apesar da pirdlise rapida, como acontece no leito fluidizado, favorecer a evolucio de
substancias de peso molecular alto (liquidos), a alta taxa de conversao de CO calcu-
lada nestes testes sugere que as moléculas maiores podem estar sofrendo craqueamento
dentro do leito fluidizado;

e A razio entre os tempos de volatilizacio, com e sem a presenga do leito fluidizado.
sugere que a volatilizagio é controlada pela transferéncia de calor para a superficie da
amostra no caso de combustivel finamente dividido e. no caso de amostras grandes,

sugere que o contréle é difusional:
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Figura 4.10: Gréfico de Arrhenius para a emissao de CO. bagaco de cana, d; = 2,68 mm.

4.4.4 Levantamento dos parametros cinéticos da emissao de C'O

Com os resultados de concentracao de C'O obtidos nos itens anteriores, fez-se uma tenta-
tiva de calculo de alguns parametros cinéticos, a partir do método utilizado por Simmons e
Sanchez [100], descrito na secio ”Cinética da volatilizacao™.

A partir dos dados de concentracio de 'O em fungao do tempo (figura 4.2), foram
construidos graficos de concentracio de CO wersus a integral da concentracio de ('O no
tempo. Pela tangente, foram obtidos valores de k (constante cinética de emissao de C'Q)
para cada temperatura estudada. A energia de ativacao I foi calculada pelos respectivos
graficos de Arrhenius (figuras 4.10 e 4.11).

Os valores de k, mostrados na tabela 4.6 estio dentro da faixa encontrada por Simmons
e Sanchez [100], mostrados na tabela 1.7.

Como a disper¢ao dos pontos experimentais ¢ grande e s6 se trabalhou com treés tempe-

raturas (750, 850 e 950°C), as conclusoes obtidas nio podem ser rigorosas.
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Figura 4.11: Gréfico de Arrhenius para a emissao de C'O, casca de arroz, d, < 1,68 mmn.

A avaliagdo estatistica dos dados experimentais permitem avaliar a energia de ativagao de
emissdo de CO: para a casca de arroz E = 34kJ /mol e para o bagaco de cana E = 9k J {mol,
na faixa de temperatura de 750 a 850°C. A inflexio nas curvas dos grificos de Arrhenius
demonstram haver outro mecanismo controlador para temperaturas acima de 850°C , onde as
reagoes envolvidas sao de maior complexidade. O desvio experimental médio é de 3 kJ/mol.
Os fatores de correlacio para as retas de Arrhenius foram 0,97 para a casca de arroz (com
12 pontos experimentais), e 0,84 para o bagago de cana (com 8 pontos experimentais).

Como comparagio podemos citar que Simmons e Sanchez [100] obtiveram para a serragem
uma energia de ativacio de 73,2 kJ/mol e Stubington e Aiman [124] obtiveram para o bagaco
de cana uma energia de ativacio de 72 kJ/mol, enquanto que Figueiredo et al. [99] apresenta
para a pirdlise de carvalho uma energia de ativacio de 13,6 kJ/mol, todos para a emissao de

CO.
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Tabela 4.6: Valores de cocliciente k para a emissao de C'0). Bagaco de cana e casca de arroz.

amostra e temp. peso cochiciente W

granulom. | reator | amostra k atmos,
mn ¢ a min—1 Y0,

850 5 8,56 1.5

Bagaco 952 5 7,13 1.5
de 855 5 4,54 1,5

cana 953 5 5,85 1,5
752 a 7,23 1.5

de = 2,68 754 5 7,84 1.5
K51 5 7,91 1,5

855 5 5,90 1,5

T 952 5 6.25 1,5
956 5 8,00 1.5

851 5 6,30 1,0

949 5 4,43 1,0

752 5 6,66 1.0

854 5 6,84 1.0

957 5 6,23 1,0

756 5 7,22 2.0

843 5 6,38 2,0

850 5 7,25 2,0

955 5 7,07 2.0

771 5 5,67 1,5

casca 835 5 5,23 1,5
de 851 5 5,04 1,5
arroz 954 5 3,22 1,5
773 5 5,47 1,5

de < 1,68 771 5 3,78 1,5
766 5 3,98 2,5

844 5 5,07 2.0

(*) 846 5 5,02 2,0
946 5 2,24 2,0

766 5 3,49 2,0

764 5 3,82 1,0

775 5 4,19 1,0

856 5 2,83 1.0

856 5 5,23 1,0

956 5 1,97 1.0

(*) Dados obtidos neste trabalho
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Tabela 4.7: Valores de coeficientes k para o CO. de Simmons e Sanchez [100].

amosirae | temp. peso coehciente
granulom. | reator | amostra k almos.
mm °C myg min—1
serragem 490 200 4,17 Ny
de 590 200 4,28 Ny
madeira 696 100 5,90 N5
[100] 696 200 4,60 N,
793 100 6,21 Na
900 60 5,59 N>
1015 60 5,69 N
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Capitulo 5

Gaseificacio: parte experimental

5.1 Equipamento

9.1.1 Reator de leito fluidizado

O equipamento utilizado é constituido por um tubo cilindrico com 250 mm de diametro
externo, de aco inox 316, revestido internamente com concreto refratirio com 25 mm de
espessura, resultando em um reator com 200 mm de didmetro interno. A altura total do
reator é de 2000 mm, sendo a altura do refratdrio de 700 mm. Externamente o reator é
isolado com 14 mineral Fiberfrax B6 de densidade de 96 kg/m?, com espessura de 50 mm na
regiao do leito (600 mm de altura) e 25 mm na regiao do free-board imediatamente acima do
leito (entre 600 mm e 1200 mm, a contar da placa distribuidora de ar). Podemos ver uma
foto do equipamento na figura 5.1, um diagrama esquemdtico na figura 5.2 e um diagrama

dimensional na figura 5.3.

Pontos de medicio de temperatura interna do reator, com termopares {ipo k, estdo co-
locados ao longo da altura do reator. distanciados de aproximadamente 150 mm. a partir
de 150 mm da placa distribuidora de ar. como podemos ver pelo diagrama apresentado na
figura 5.4.
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Figura 5.1: Foto do gaseificador de leito fluidizado.
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Figura 5.2: Diagrama esquemitico do gaseificador de leito fluidizado.
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Figura 5.5: Tipos de alimentadores utilizados.

O ar de alimentagao ¢ fornecido por um compressor tipo Roots (Omel SR-07-12HP).
sendo a vazao medida por placa de orificio calibrada. A distribuicao de ar para o leito é
feita por um plenum e placa de distribuicio com aproximadamente 2000 furos de 1.5 mm. A
biomassa é introduzida no reator por um silo dotado de uma rosca alimentadora. A entrada

da alimentagao no leito se localiza a 50 mm da placa distribuidora. A rosca alimentadora
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¢ refrigerada internamente com dgna e sua velocidade ¢ controlada por um moto-variador.
Do mesmo modo que para outros pesquisadores [23, 40, 48], este foi o componente gue mais
problemas apresentou, sendo feitas tentativas com dois passos de rosca e tres tipos de silo
‘drferentes no alimentador, até se conseguir uma confignracao que funcionasse a contento,
como mostrado na figura 5.5.

Na safda do reator ha um ciclone que permite coletar particulas nao quenmadas de carvao
junto com as cinzas. O gis proveniente do reator ¢ descarregado na atmosfera por uma
chaminé de 6 m de altura, apds passar pelo ciclone .

O naterial inerte do leito ¢ formado por éxido de aluminio branco (alumina) com gra-
nulometria apresentada na tabela 4.2, capitulo 4. A altura do leito estaciondrio variou entre

280 mm e 570 mm.

5.1.2 Sistema de amostragem do gas

A amostragem do gds foi feita logo na saida do ciclone por um sistema mostrado na
figura 5.6. A amostra de gas era succionada da tubulacao de exaustdo de gas do reator por
um tubo, passando por um filtro de estopa de algodao, por um separador de dgua, entrando
no analisador continuo, passando por um filtro de papel. pela bomba de vicuo, pela célula

de analise, dirigindo-se por fim ao cromatografo a gas ou a um by-pass para a atmosfera.

5.2 Metodologia dos ensaios

5.2.1 Para o aquecimento do reator. foram tentados vdrios procedimentos de partida do

gaseificador:

e aquecimento do reator sem material inerte e alimentagao simultanea e lenta da biomassa

e do material inerte;

e aquecimento do leito com gds quente gerado no plenun:

Porém o procedimento que melhor resultado apresentou foi o descrito a seguir:

e Injeta-se ar e GLP no plenum e acende-se por cima do leito de alumina, por aproxima-
damente uma hora para aquecer o leito até a temperatura de 700°C; desliga-se o GLP e
aumenta-se gradativamente o ar até o inicio da fluidizacao: alimenta-se imediatamente a

biomassa em taxa suficiente para a combustao; ao atingir temperatura do leito préxima
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Figura 5.6: Sistema de amostragem do gés.

10

ESQUENATICO DO SISTEMA DE AMOSTRAGEM DO 6AS FRODUZIDO
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a esperada para a gaseificacdo, aumenta-se a taxa de alimentacao de combustivel ao

valor desejado; espera-se a estabilizagdo da temperatura e inicia-se o ensaio.
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Tabela 5.1: Vazio de ar em funcao da temperatura para uma velocidade de fluidizacao de

0,75 m /s no leito de 200 mn de diametro.

e Temp. | Dens. Ar [21] | Vazao Ar
°c Kyg/Nm?* Nrm® finain
600 0,400 0,47
650 0,383 0,45
700 0,365 0,43
750 0,345 0,41
800 0,330 0,39
850 0,315 0,37
900 0,302 0,36
950 0,290 0,34
1000 1 0,277 0,33

5.2.2 Alimentacio da biomassa e realizacao dos ensaios.

A recarga do silo de alimentacdo foi realizada a tempos que variavam de trés a vinte
minutos, dependendo da taxa de alimentagéo e da densidade da biomassa utilizada. A cada
recarga era necessario esperar a estabilizacio da temperatura e do teor de CO do reator.
Nos ensaios finais, uma recarga mais frequente reduziu significativamente o tempo necessario
para a estabilizagao. Controlando-se estes parametros, aguardava-se a estabilizacio e entio
coletava-se uma amostra de gis de exaustio em um saco de amostragem de 1 /, durante
um tempo de trinta segundos, sendo logo a seguir o gas injetado no cromatégrafo para sua
analise. Simultaneamente anotavam-se as condigdes de temperatura e vazdes de ar, de gas e
de combustivel do reator e coletava-se amostra de cinzas e carbono no ciclone. Alguns ensaios
foram repetidos de modo a verificar-se a reprodutibilidade dos mesmos.

O cromatégrafo utilizado foi um CG-90 a gas com detetor de condutividade térmica e
argonio como gis de arraste. As colunas utilizadas foram: de referéncia-cromosorb 101(1m de
comprimento); de separagao-porapac-N(6m de comprimento) e peneira molecular de 5A(1m
de comprimento). O esquema de instalagdo das colunas de separacio ¢ mostrado na figura 5.7.

Utilizou-se uma velocidade de gis de fluidizacdo de aproximadamente 0.75 m/s. De
acordo com a temperatura de operagao do reator. variava-se a vazao de ar de modo a manter
a velocidade dentro da faixa descjada, como mostrado na tabola 5,
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Figura 5.7: Arranjo das colunas de separagao no cromatégrafo.

Trabalhar em temperaturas altas para craquear o alcatrio é Importante, pois um aumento
na temperatura do leito de 800°C para 850°C leva a um aumento na concentracio de
hidrocarbonetos leves no gés produzido em detrimento do alcatrao (114]. Entretanto existem
outros limitantes para a temperatura do leito: a temperatura é fun¢ao do fator de ar utilizado,

portanto o regime de operagdo estabelece a temperatura do leito; a temperatura de fusio das
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cinzas nao deve ser ultrapassada sob o risco de formar escoria e perder-se a fluidizacao (para
as cinzas de casca de arroz esta temperatura ¢ da ordem de 900°C [19]. Portanto a faixa
de temperatura pesquisada foi de 600°C a 850°C; para evitar problemas de aglomeracao de

cinzas. el

5.3  Metodologia de andlise dos resultados
A metodologia de anilise dos resultados teve como base os seguintes objetivos:

1. Otimizagao das condigoes de operagio do gaseificador, com diversas biomassas, com

vistas a maximizagao da eficiéncia e da qualidade do gds:

2. Definigao de parametros necessarios para o dimensionamento de gascificadores de leito
fluidizado.

Portanto foram monitorados no gaseificador, os parimetros:

1. Vazao de ar alimentado ao gaseificador, V,;, nms/s;

2. Vazao de gds obtido, Vaas, Nma/s;

3. Vazao de biomassa alimentada ao gaseificador, m., kg/s:

4. Vazao de finos elutriados, my, kg/s;

9. Temperaturas do leito a diferentes alturas, #l;, °G:

6. Temperatura do gds no free-board, tg;, °C:

7. Temperatura do gas na entrada e na safda do ciclone. ¢, e te.. °C:
8. Composicao do gés produzido, Cco, Cu,, Copn, . %:

9. Teor de carbono nas cinzas elutriadas, C'.q5. %.

E a partir destes parametros foram calculados outros. segundo as equacoes do item 2.2.2,

importantes para a avaliacio do reator:

1. Relagao ar / combustivel, a/c;

2. Fator de ar, F'A, (fragio do volume de ar estequiométrico que é injetado ao leito):
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3. Poder calorifico inferior do gas produzido, PCly,, MJINm?,
4. Temperatura média g]&jeitf:, i, °C;
5. Eficiencia a frio e a quente do gaseificador, L fy e If,, %;

6. Perda por carbono nio queimado nas cinzas, ... %:

=1

Perda por calor sensivel no gés saindo do free-board, Gy Y63

8. Perda por calor sensivel no gas saindo do ciclone, ¢gqci, %;

9. Perda por calor sensivel nas cinzas. gas saindo na temperatura do free-board, q.., %:
10. Perda por calor sensivel nas cinzas, gas saindo na temperatura do ciclone, g...;, %:

11. Perda ao meio ambiente, considerando o gés saindo na temperatura do free-board, ¢4,

%;

12. Perda ao meio ambiente, considerando o gas saindo na temperatura do ciclone, Gracss

%.

Como foi assinalado no capitulo 2, o fator de ar é parametro fundamental para a
operagao de um gaseificador de leito fluidizado. No capitulo 4 mostrou-se ainda que a tem-
peratura ¢ o parametro que mais influe na composicao do gas produzido na volatilizacao.
Portanto optou-se por utilizar como varisveis independentes o fator de ar e a temperatura

do leito para se avaliar as outras propriedades envolvidas na gaseificacdo.

A otimizagao das condigoes de operacio do gaseificador foi feita a partir da andlise das

dependéncias;



= J{ FA)

PClys, = [(FA) PCly, = f(tl)
Lfy=J(FA) Efy=J(il)
Ceo = J(FA) Ceo = f(1)

Cen, = f(FA)
Chi= fIFA)

Cen, = f(H)
Cu, = f(1l)

LEf, = [(I'A) Ef, = [(1l)
Gears = f(F'A) Yearhz= J1)
49y = f(F'A) g4, = f(U)
Ggsei = f(FA) tgsci = f(IE)
ges = f(FA) Ges = f(1l)
Gesci = f(FA) Geszi = f(t1)
Gma = f(FA) gme = (1)
Yot = F(LA) Cnues = F{HE)

Os parametros monitorados e os calculados foram analisados com o programa de
analise estatistica de dados experimentais Microstat, para computador PC. Foi verificada
a influéncia de cada parametro através da matriz de correlagio e da andlise de regressao dos
dados, aproximados por um polinémio de segundo grau. Aqueles dados experimentais que
tiveram desvio maior que o dobro do desvio médio calculado foram desprezados. Validou-se
quando o valor de correlagao R foi acima de 0,8.

Com os dados consolidados foram feitos os diversos graficos de correlagao das varidveis
com o programa Origin e levantada a curva de correlagao entre elas, conforme obtido pela

andlise estatistica, para posterior andlise e comparacoes.

5.4 Resultados experimentais e comentarios

A partir de dados de outros pesquisadores [44, 6, 24], inicialmente tentamos uma veloci-
dade de fluidizagao de 0,5 m/s, porém logo descobrimos que o risco de aglomeragio de cinzas
fundidas com material inerte do leito era grande com o uso desta baixa velocidade, o que nos
fez pesquisar a melhor velocidade para operagao segura do reator, que mostrou ser de 0,75
m/s.

A altura do leito estatico foi variada entre 280 mm e 570 mm, nao tendo mostrado

influéncia significativa na maioria dos resultados, apenas no arraste das cinzas da borra de
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café. Devido ao fato de que para conseguir craqueamento do alcatrio devemos ter maior
tempo de residéncia do gas, o que se consegue com maior altura no leito, realizamos ensaios
com altura entre 480 mm ¢ 570 mm (estatico), que ¢ semelhante 4 altura utilizada em
outros gascificadores de leito fluidizado [23, 49, 53, 55]. Como em ensaios Afteriores no mini
leito [115] verificamos que o aumento na altura do leito devido i fluidizacio era de 25% em
relagao ao leito estaciondrio, estimamos que a altura do leito expandido seja da ordem de 600
mm a 710 mmn.

As varidveis analisadas foram portanto: temperatura do leito, taxa de alimentacao de
combustivel, fator de ar, composicio do gis combustivel produzido e eficiéncia a frio do
gaseificador.

A vazio de ar necessaria para a gaseificacao foi calculada previamente para podermos
estimar a taxa de alimentacao, assumindo-se uma composicio média para cada biomassa
(tabela 3.1).

Na literatura as recomendacdes sao que para gaseificacio o ar deve estar entre 0.2 e 0.4
vezes o volume estequiométrico necessirio para queima completa, portanto a vazao de ar

necessaria para a gaseificacio de cada biomassa deve situar-se em:

e casca de arroz:

VA=3,31Nm?kgV,, = 0,66 — 1,32 Nm>/kg

bagaco de cana:
VA=3,8Nm*/kgV,, = 0,77 — 1,53 Nm®/kg
e serragem:

VA

3,93Nm3/kgV,r = 0,79 — 1,57 Nm3/kg

borra de café:

VA=569Nm/kgVar = 1,14~ 2,28 Nm®/kg

Todos os resultados experimentais e célculos da andlise energética para as trés biomassas

ensaiadas estao nos anexos ao final da tese.
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5.4.1 Resultados da gaseificagio da casca de arroz

Foram realizados 46 ensaios, num total de 12 horas de funcionamento em regime do reator,
como gascificador.

Com os resultados e a andlise estatistica, foram construidos graficos de:

1. Concentraciao dos gases combustiveis no gas produzido em funcio do Fator de ar, fi-
gura 5.8;

2. Eficiéncia a frio e a quente em fungao do Fator de ar, figura 5.9:

3. Perdas energéticas em fungao do Fator de ar, gas saindo na temperatura do free-board,

figura 5.10:

4. Perdas energéticas em funcdo do Fator de ar, gas saindo na temperatura do ciclone,

figura 5.11;

5. Concentragio de CO em fungao do Fator de ar, com diversas alturas de leito, figura 5.12;

que sao apresentados a seguir.
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Figura 5.8: Grafico da concentragdo de gases combustiveis no gas produzido em funcao do

Fator de ar - casca de arroz.

No grafico de concentracao de CO no gis em funcao do fator de ar, figura 5.8, existe
um fator de ar 6timo, em torno de 0.4, em que se obtem a maxima concentracao de CO,
entretanto em torno deste ponto se encontra a maior dispersao dos resultados. O ponto 6timo

pode ser justificado, pois com fator de ar de 0,20 a temperatura do leito nao ¢ suficiente para
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Figura 5.9: Eficiéncia a frio e a quente em funcdo do Fator de ar - casca de arroz.

gaseificar o carbono fixo, sendo também baixa a taxa de liberacio de C'O na volatilizacao
(temperatura da ordem de 600°C). Com fator de ar alto, em torno de 0.80 o ar consome
a quase totalidade do C'O proveniente da volatilizacio e da gaseificacio do carbono fixo.

Nota-se que o coeficiente de correlagao foi de 0,89.

No grafico de concentragao de C'H4 em fungio do fator de ar, figura 5.8, semelhante ao
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Figura 5.10: Gréfico das perdas energéticas em funcio do Fator de ar, gds saindo na tem-

peratura do free-board - casca de arroz.

que sucede com o de concentragio de CO, também temos a maxima concentracio de €' H,
em torno do fator de ar de 0,4, porém com dispersiao ainda maior. mostrando que a variacio
das condicoes de operac¢do influem ainda mais na concentracao de ("Hy. O coeficiente de

correlacdo neste caso foi de 0,87.
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Figura 5.11: Gréfico das perdas energéticas em funcio do Fator de ar, gas saindo na tem-

peratura do ciclone - casca de arroz.

No caso do grifico de concentragao de H; em funcio do fator de ar, figura 5.8, temos re-

sultados que apresentam o mesmo comportamento dos resultados de CO e C'H,. A dispersio

€ menor que nos casos anteriores. O coeficiente de correlacio foi de 0.90.
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Figura 5.13: Foto do aglomerado formado pelas cinzas fundidas e a alumina do leito.

No gréfico de eficiéncia em fungdo do fator de ar, figura 5.9, verifica-se que para valores
de fator de ar entre 0,36 e 0,7 a eficiéncia a frio, segundo a curva de ajuste, é sempre maior
que 35%. A maxima eficiéncia experime'nta,l determinada foi de 53.9 % com fator de ar de
0,49. A curva de ajuste mostra um maximo de 43 % com fator de ar 0,55. Maniatis ef al. [50]
ndo detectaram a existéncia de um méximo na relacao eficiéncia em funcio do fator de ar,
sendo que no caso deles, a partir de um fator de ar de 0.22 até 0.41 sempre decai a eficiéncia.
A eficiéncia a quente apresenta o mesmo comportamento.

Na andlise das perdas considerando o leito e o free-board, figura 5.10, as perdas por
carbono nao queimado nas cinzas arrastadas variam em fungao do fator de ar, na faixa de 1 a
9% (correspondente a faixa de FA de 0.7 a 0,4), com um pequeno decaimento para FA=0.3.
Nota-se que o valor de fator de ar que apresenta a maior perda por carbono nao queimado é
o mesmo em que foi encontrado a maior eficiéncia experimental (65%). As perdas por calor
sensivel no gds e nas cinzas, sdo proximas ¢ situam-se na faixa de 11% (FA 0.3 até 0.7).

A temperatura maxima alcancada foi de 800°C (figura 5.27). A baixa temperatura do
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leito, em torno de 750°C, para fatores de ar proximos a 04, justifica o fato de termos pouca
perda para o meio ambiente, situada em torno dos 20%, nessa faixa de FA, como vemos na
figura 5.10. O alto conteido de cinzas (21%) deve também influir na baixa temperatura do
leito.

Considerando o ciclone, as perdas ao meio ambiente aumentam, como mostra a figura 5.11,
devido a0 nao isolamento do Jree-board. O aumento médio nas perdas para o meio ambiente
é da ordem de 20% .

No gréfico de concentragao de CO em funcio do fator de ar para diferentes alturas de leito
estatico, figura 5.12, vemos que aparentemente a profundidade do leito nao influe na concen-
tracao de CO. Mesmo com a duplicagao da altura, nao hd nenhuma tendéncia perceptivel.
Diante deste resultado resolvemos s6 trabalhar com uma altura de leito.

Nao se pode trabalhar a qualquer temperatura no gaseificador, pois h4 o perigo de ha-
ver escorificacao (fusio com aglomeracio) das cinzas. Quando a temperatura no free-board
ultrapassa os 850°C deve-se tomar cuidados extras com a velocidade de fluidizacio, pois se
ela cair abaixo da velocidade de minima fluidizacao (0.4 m/s) teremos colapso do leito de-
vido as cinzas fundidas, aglomerando-se estas com o materjal do leito. Este fato acontecen
quando tentamos trabalhar com velocidades de fluidizacio proximas da de minima fluidizacao.
Quando no aquecimento do reator, ou devido a fator de ar alto. a temperatura em algum
ponto do reator (por exemplo, nas bolhas) ultrapassava a temperatura de fusio das cinzas.
promovia-se aglomeracio destas com o material do leito. Estes aglomerados, mostrados aqui
na figura 5.13, impediam a fluidizagio, levando ao colapso-do leito.

Embora alguns autores demostrem que a fluidizacio incipiente evita a combustio de
gases como C'O e C'Hy4 dentro do leito [114], para temperaturas abaixo de 835°C, situacao
interessante para a gaseificagao de biomassa, nés nio trabalhamos nesta condi¢ao pelo perigo
de se perder repentinamente a fluidizagao, como descrito acima.

Em trabalhos anteriores [115, 116] mostrou-se que a velocidade de fluidizagao, desde que
dentro do regime de fluidizagao. borbulhante, nio influe significativamente na composicao do
gas produzido. .

Embora possa alterar o arraste das cinzas e das particulas finas, resolvemos nio estu-
dar nesta etapa a influéncia da velocidade de fluidizacio no desempenho do gaseificador,
mantendo-a em um valor pré fixado, em torno de (.75 m/s (faixa real de variagao experimen-
tal de 0,7 até 1.1 m/s). Este valor foi encontrado experimentalmente, como sendo a minima
velocidade de fluidizagio que permite a operacio segura do gaseificador, sem que as variagoes
surgidas devido & inconstancia da alimentagio de combustivel acarretem o colapso do leito.
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9.4.2 Resultados da gaseificagao de serragem

Foram realizados 42 ensaios, num total de 10 horas de funcionamento em regime do reator,
como gaseificador.
-2

Os resultados foram colocados o programa estatistico Microstat e,

obtidos parametros
de regressao linear dos

mesmos, foram construidos graficos de:

1. Concentracio dos gase

s combustiveis no gas produzido em funcao do Fator de
gura 5.14;

ar, fi-

2. Eficiéncia a frio e a quente em fun¢do da temperatura do leito, figura 5.15;

3. Perdas cnergéticas em fungio da temperatura do leito, gds saindo na temperatura do
Jree-board, figura 5.16;

4. Perdas energéticas em fungao do Fator de ar, gas saindo na temperatura do ciclone.
figura 5.17;

que sao apresentados a seguir.
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Figura 5.14: Gréfico da concentracao dos gases combustiveis no gas produzido em funcao
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do Fator de ar - serragem.

A concentragao de CO em funcio do fator de ar, figura 5.14. apresenta uma curva de ajuste
dos dados onde nao se observa um maximo, devido a nio se ter trabalhado com fatores de
ar menores. A diminui¢do da concentragao de CO com o aumento do fator de ar é

aumento da sua oxidagdo com a maior quantia de ar que entra no gaseificador. Teoricamente
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Figura 5.15: Eficiéncia a frio e a quente em fungdo da temperatura do leito - serragem.

devemos ter um teor nulo de CO para fator de ar acima de 1.0. A queda mais repentina
da concentracio possivelmente deve-se ao arrasto de carbono para fora do leito antes da
gaseificagao completa, Pois a serragem apresenta fragdes granulométricas predominantemente
pequenas (menores que 0,2 mm). O coeficiente de correlagao foi de 0.90. Para fator de ar de
0,36 jd encontramos tem peraturas do leito da ordem de 870°C.
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na temperatura do free-board - serragem.

A concentragio de CH, e a concentragao de H, em fungao do fator de ar. nesta mesma

figura, apresentam comportamentos semelhantes, porém com coeficientes de correlacao de
0,93 e 0,90, respectivamente.

No gréfico de eficiencia em funcio da Temperatura do leito. figura 5.15, a eficiéncia a frio
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apresenta um maximo segundo a curva de ajuste dos dados de 34% para eficiéncia a frio e
47% para eficiéncia a quente, correspondentes a um fator de ar de 0.25, e uma temperatura
do leito de 800°C. Observa-se pelos dados experimentais o valor maximo de 41,7%. para um
fator de ar de 0,27 e uma temperatura de 770°C. Existe uma dispersao dos dados na faixa
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de maxima eficiencia, variando de 32 a 39.5%. O cocficiente de correlacio foi de 0,92

A perda por carbono nio queimado, como vemos na figura 5.16, est4 na faixa de 7% a 1%
(para fator de ar de 0,16 até 0,38) decrescente e linear. Devido a baixa densidade da serragem
(dens. aparente de 0,16 g/em?), h?@rﬂutriagﬁo de grande quantidade de particulas finas (12%,
em massa, abaixo da malha 0,71 mm, embora nio se possa afirmar categoricamente que seja
esta a quantidade e tipo de finos elutriados). Isto provavelmente acarreta combustio no leito,
que eleva rapidamente sua temperatura, e reacio dos finos elutriados no Jree-board. Apesar
deste fato a eficiéncia maxima encontrada estd préxima i encontrada para a casca de arroz,
indicando que os finos gascificam quase por completo no free-board.

A perda por calor sensivel no gés produzido é da ordem de 10%, como vemos na figura 5.17,
superior a encontrada para a casca de arroz, devido 4 maior temperatura de operacao do
reator. (800°C para a serragem e 750°C para a casca de arroz, na maxima eficiéncia). Esta
maior temperatura aumenta as perdas para o meio-ambiente (da ordem de 55% no ponto de
maior eficiéncia, com fator de ar de 0,25 e temperatura do leito de 800°C, para a serragem ).
Diferentemente do que sucedeu com a casca de arroz. neste caso. a perda para o meio ambiente

incluindo o ciclone, figura 5.17, ndo apresentou alteragio significativa.
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5.4.3 Resultados da gaseificacao de bagaco de cana

Foram realizados 33 ensaios, num total de 3 horas de fu ncionamento em regime do reator,
como gaseificador.

Com os resultados foram construidos gréficos de:

1. Concentracio dos gases combustiveis no gas produzido em fun¢ao do Fator de ar, fi-
gura 5.18;

2. Eficiencia a frio e a quente em funcio do Fator de ar, figura 5.19;

3. Perdas energéticas em fu n¢ao do Fator de ar. gas saindo na temperatura do Jree-board,
figura 5.20;

4. Perdas energéticas em fungdo do Fator de ar, gds saindo na temperatura do ciclone.
figura 5.21;

que sao apresentados a seguir.
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do Fator de ar - bagaco de cana. ‘

A concentragio dos componentes combustiveis no gis gerado apresenta uma queda rdpida

com o incremento do fator de ar, como podemos ver na figura 5.18.

A eficiéncia a frio é baixa, sendo que o maior valor encontrado pela curva de ajuste dos
dados, na figura 5.19, foi de 15% para um fator de ar de 0,17, correspondente a uma eficiéncia
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Figura 5.19: Eficiéncia a frio e a quente em funcio do Fator de ar - bagaco de cana.

a quente de 21%. Semelhante ao que acontece com a serragem, deve haver elutriacao de finos
(densidade aparente do bagaco é de 0,08 g/cm3, teor de finos menor que 0,71 mm é de
11,1%). Esta elutriacio faz com que haja combustio no leito, porém como sua densidade
€ bem menor que a da serragem, uma maior quantidade de finos é elutriada, nao restando

no leito quantidade suficiente para aumentar sua temperatura, quando aumentamos o fator
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Figura 5.20: Gréfico das perdas energéticas em fungao do Fator de ar, gds saindo na tem-

peratura do free-board - bagaco de cana.

de ar. Nota-se que a temperatura maxima alcancada experimentalmente com o bagaco foi
800°C (pela curva de ajuste dos dados foi de 750°C), figura 5.27. Devido a isto nio se observa

um ponto 6timo nas curvas de ajuste (um ponto de maximo).

As perdas, de um modo geral apresentam um comportamento semelhante ao encontrado



105
BAGACO DE CANA O qcarb
(ciclone) © qgsci
4 gesci
v ggaci
100 5 ——— , ; .
: v | | ]
-
10 | | 5
] Bl | p” l.--0 ]
- B ______:&”@"-'-'7..'_"_;
5).---— :{)j [ -.-._‘.-D |
- I
= - = |
w & I E
S |
e
d.f 0.1 E R— [ [ } | E
&g
| o
0.01 | | "
01 i :
] | ’ ]
] ; ’ i
0,001 . , ; : ,| —
025 030 035 040 045 0,50

L] Ll ‘
0,10 0,15 020
Fator de ar
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peratura do ciclone - bagaco de cana.

para a serragem, como vemos nas figuras 5.20 e 5.21.
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5.4.4 Resultados da gaseificacio de borra de café

Foram realizados 25 ensaios, num total de 4 horas de funcionamento em regime do reator,
como gaseificador. ”
Os resultados foram colocados no programa estatistico Microstat e obtidos parametros de

regressao linear dos mesmos. Foram construidos graficos de:

1. Concentragao dos gases combustiveis no gas produzido em fungao da temperatura do.
leito, figura 5.22;

2. Eficiéncia a frio e a quente em funcio do Fator de ar, figura 5.23;
3. Perdas energéticas em funcio do Fator de ar, gds saindo na temperatura do free-board,

figura 5.24;

4. Perdas energéticas em funcio do Fator de ar, gas saindo na temperatura do ciclone,
figura 5.25;

5. Vazao de cinzas no gés em funcdo da temperatura do leito, figura 5.26;

que sao apresentados a seguir.
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Figura 5.22: Grafico da concentracao dos gases combustiveis no gas produzido em funcio
da temperatura do leito - borra de café.

A concentragdo dos componentes combustiveis no gas produzido com a gaseificacio da
borra de café, figura 5.22. mostra um comportamento semelhante ao do bagaco e da serragem,
apresentando um decaimento com o aumento do fator de ar. Por limita¢ées no alimentador
s6 foi possivel ensaiar a borra na faixa de fator de ar de 0.11 até 0.22. Isto limitou bastante
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Figura 5.23: Eficiéncia a frio e a quente em fungdo do Fator de ar - borra de café.

os resultados, porém, por analogia com as outras biomassas. pode-se interpreti-los. Nota-

S¢ uma mesma tendéncia para as curvas de ajuste para a concentragao dos componentes

combustiveis no gas. As curvas

dos produtos Hy e C'H, apresentam uma ligeira inflexao em

torno da temperatura de 670°C (FA=0.14), porém nio chegando a alterar significativamente

o poder calorifico inferior do gas.
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Figura 5.24: Gréfico das perdas energéticas em funcio do Fator de ar. gas saindo na tem-
peratura do free-board - borra de café.

A méxima eficiéncia obtida (a quente de 28% e a frio de 20%). figura 5.23, foi com fator
de ar de 0,22, o maior conseguido experimentalmente. A maior eficiéncia a frio experimental
foi de 25,6%. O maior poder calorifico inferior obtido foi para um fator de ar de 0,11, quando
a eficiéncia a frio foi s6 de 14%.
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Figura 5.25: Grafico das perdas energéticas em fun¢ao do Fator de ar, gis saindo na tem-

peratura do ciclone - borra de café.

As figuras 5.24 e 5.25. de perdas. apresentam comportamento semelhante ao encontrado
para a serragem e para o bagago. A perda por carbono nio reagido situa-se na faixa de
10% (FA=0,11), apresentando queda até 1% (FA=0,15), voltando a aumentar para 10%

(FA=0,28).Isto deve-se a mudancas feitas durante os ensaios. na velocidade de fluidizacao.,
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Figura 5.26: Vazio de cinzas no gas em funcio da temperatura do leito - borra de café.

de modo a alterar o fator de ar. A perda por calor sensivel nas cinzas é desprezivel (entre
0,2% e 0.7%) e as perdas por calor sensivel no gés estio situadas na faixa de 3% a 8%. Para
o fator de ar que apresentou a méaxima eficiéncia temos a menor perda para o meio ambiente
em toda a faixa de fator de ar ensaiada, de cerca de 60%, situando-se em torno de 75% em
todo o restante da faixa.
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No caso da vaziao de cinzas clutriadas, figura 5.26, separados do gas pelo ciclone, percebe-se
um comportamento aparentemente anémalo. Entretanto. isto ¢ explicado devido a necessi-
dade de se aumentar a vazio de ar para que fosse possivel trabalhar com fatores de ar mais
altos no reator, o que elevor$-velocidade de fluidizacdo para até 1,1 m/s. Esta maior velo-
cidade, que nao interferiu significativamente no gis formado pela gaseificacao da borra, nem
nos resultados apresentados pelas outras biomassas, aumentou muito a elutriacio das cinzas

para a borra de café.
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5.4.5 Comparacao dos resultados entre as biomassas

Para melhor elucidar o comportamento do reator em funcio de cada biomassa, apresen-

tamos alguns resultados conjuntamente:

1. Temperatura do leito em fungdo do fator de ar, fipura 5.27

2. Eficiéncia a frio em fun¢ao do fator de ar, figura 5.28

3. poder calorifico inferior em funcao do fator de ar, figura 5.29

4. Concentragio de €O em fungdo do fator de ar, figura 5.30

3. Concentracio de carbono nas cinzas elutriadas em funcio do fator de ar, figura 5.31

6. Vazdo de cinzas elutriadas em funcao do fator de ar, figura 5.32
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Figura 5.27: Temperatura do leito em fungdo do Fator de ar, para as biomassas ensaiadas.

Existe uma interdependéncia entre o fator de ar e a temperatura do leito, ja esperada
pois com o aumento do fator de ar devem aumentar as reacées de combustao, o que. pela
geragao de mais energia, deve aumentar a temperatura do leito. A maior temperatura deve
portanto ser esperada com fator de ar 1.0 (relagao ar/combustivel estequiométrica), quando
nao teremos mais formacio de gas combustivel. Com fator de ar baixo ( 0,20) nao ha ar
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suficiente para a combustio de parte do gis e o leito deve resfriar rapidamente, nio se auto-
sustentando. No entanto para a borra de café conseguimos operar o reator até com fatores
de ar da ordem de 0,1.

A .'Ltt::kfnpcratura do leito em funcao do fator de ar, figura 5.27, deve ser fungao de outros
parametros (como relagio drea volume e isolamento externo) pois a razio de elevacio da
temperatura em fun¢do do fator de ar é significativamente diferente nos nossos ensaios ¢ nos
ensaios apresentados por Maniatis [48]. A taxa de clevacio da temperatura apresentada nos
resultados de Maniatis é muito maior que a apresentada em nossos resultados, pois com fator
de ar de 0,4 ele ji consegue temperatura do leito de 800°C para casca de arroz, enquanto
nés precisamos de fator de ar de 0,8 para alcancar esta mesma temperatura. Assim um
gaseificador com melhor isolamento térmico podera atingir melhores condicoes de gaseificacao
para valores menores do fator de ar.

A temperatura do leito no caso da serragem, figura 5.27. aumenta com o aumento do
fator de ar desde valores de 670°C para fator de ar de 0,17, até 900°C para fator de ar de
0,38. Este comportamento é o esperado, pois a combustdo fica mais eficiente, com liberacao
de mais energia térmica do combustivel, em detrimento do poder calorifico inferior do gas
formado. A inclinagao da curva é mais ou menos acentuada em funcio das perdas de calor
pela parede do reator para o ambiente. O coeficiente de correlacio foi de 0,92.

A taxa de incremento da temperatura do leito com o fator de ar é muito maior nos casos
da serragem e da borra que nos casos da casca de arroz e do bagaco. como consegiiéncia do
maior poder calorifico e menor contetido de cinzas da borra e da serragem.

A curva de ajuste dos dados de eficiéncia a frio em funcao do fator de ar, figura 5.28,
apresenta pontos de maximo de 42% para a casca de arroz e 32% para a serragem, enquanto
que para as outras biomassas isto nio foi possivel. No caso da casca, devido 3 granulometria
mais homogénea, o arraste é menor, levando a uma maior concentracio de biomassa no
leito, o que propicia boa condigdao para a gaseificacao. Entretanto esta maior concentracao
ocasiona uma lenta elevagio da temperatura do leito com o aumento do fator de ar. No caso
da borra de café nao foi possivel trabalhar com fatores de ar maiores que 0,22, pelo que nao
se detetou a existéncia de um maximo. O reator de leito fluidizado do IPT [40] apresentou
eficiencia maxima de 55% para relacio ar/ combustivel de 1.2 a 1.3 para gaseificagao de
pelets de bagaco com 9.5% de umidade. Maniatis [44] mostra para um reator semelhante
uma eficiéncia energética de 72% com madeira.

O bagaco de cana apresentou eficiéncias muito baixas. Provavelmente, devido a granulo-

metria polidispersa de pequenas dimensées e 3 baixa densidade, a maior parte seja elutriada.
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Figura 5.28: Eficiéncia a frio em funcao do fator de ar.
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Figura 5.29: Poder calorifico inferior do gas em fungio do fator de ar.

Com a borra de café acontece um grande aumento da elutriagio de cinzas, devido a termos
trabalhado com aumento da vazio de ar para podermos conseguir outros fatores de ar. Isto

acarretou aumento na velocidade de fluidizacao.

A casca de arroz apresenta poder calorifico inferior miximo de 3. 0MJ/Nm? (figura 5.29)

com fator de ar de 0,4 a 0,55, correspondente a uma faixa de temperatura de 650°C a 750°C.
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Figura 5.30: Concentracio de CO em fungao do fator de ar.

Foi a dnica biomassa testada que apresentou comportamento de aumento do poder calorifico
inferior do gds com o fator de ar, até um méximo com posterior queda. Com a menor rotacao
possivel no alimentador sé conseguimos trabalhar com um fator de ar maximo de 0.8 (quase
combustao). Hartiniati [49] observa que na faixa de temperatura do leito entre 705°C e
870°C hd uma queda de 0,25 MJ/m?® no poder calorifico inferior do gds. Em nossos testes.
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Figura 5.31: Concentragdo de carbono nas cinzas elutriadas em funcio do fator de ar.

na faixa de 700°C a 810°C h4 uma queda da ordem de 1.5 MJ/m?>.

O bagaco de cana apresenta maior poder calorifico inferior do gds (3,25 M J/Nm3 figura 5.29)
com um fator de ar de 0,15. numa temperatura do leito de 750°C. J4 o IPT [40] obteve para
o bagaco de cana um PCS igual a 5,6 MJ/m® para a/c de 1,1.
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Figura 5.32: Vazio de cinzas elutriadas em funcao do fator de ar.

A borra de café apresenta seu maior valor de poder calorifico inferior do gds com fator de
.ar.de 0,1 (figura 5.29),
tendéncia é do poder calorifico inferior diminuir com o aumento do fator de ar. A menor taxa

de alimentagio conseguida p

ar maximo de 0,2.

correspondente a uma temperatura do leito entre 600°C e 650°C. A -

ara borra com o alimentador sé permitiu trabalhar com fator de
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A serragem apresenta o maior poder calorifico inferior do gas entre as biomassas testadas,
4,3 MJ/Nm?, com um fator de ar de 0,2 e temperatura do leito entre 700°C ¢ 725°C. Com
a serragem foi possivel elevar a temperatura do leito até 950°C (FA=0,4) ¢ neste ponto de
operagao o poder calorifico inferior caju para 1,0 MJ/Nm?*. Esta foi a temperatura maxima
estipulada previamente para operagao segura do reator. A serragem tem o maior poder
calorifico e a0 mesmo tempo um teor de cinzas menor, portanto precisa de um fator de ar
menor para liberar a energia necessaria para um processo de combustio auto sustentado.
Van den Aarsen et al. [24] encontrou um poder calorifico inferior de 4,5 a 6,0 M .J/m3 para o
gas produzido com madeira. Maniatis ¢f al. [18] apresentam uma curva sempre decrescente
entre os valores de fator de ar de 0,23 a 0,4. Para outras biomassas, como coco e coco de
dendé, a curva possue um miximo.

Na curva de poder calorifico inferior do gas em fungio do fator de ar da figura 5.29 para a
casca de arroz, hd um ponto de maximo referente ao fator de ar de 0,45. Ja para a serragem
0 maximo surge por volta de um fator de ar de 0,17, sendo que para o bagaco e para a
borra obteve-se valores maximos de 3.25 e 3,9 MJ/Nm?> para fatores de ar de 0,12 e 0,15
respectivamente.Q fator de ar bem mais alto para a casca de arroz deve-se ao fato que as
temperaturas do leito sio sempre menores para a casca de arroz a cada valor de fator de ar
em relagao as outras biomassas, figura 5.27.

Nas curvas de poder calorifico inferior do gas em funcao do fator de ar, figura 5.29, h4
uma semelhanga entre a casca de arroz e o bagago de cana. Para uma mesma temperatura
do leito, correspondem valores de poder calorifico inferior iguais. Deve-se assinalar também
que para uma mesma temperatura, correspondem fatores de ar menores para o bagaco que
para a casca de arroz, figura 5.27. Isto parece confirmar o fato assinalado nas conclusoes dos
testes de volatilizagdo em mini leito de que a temperatura € o fator que define a concentracao
de CO, Hy e CH, e conseqiientemente o poder calorifico inferior do gas. E preciso considerar
que a queda do poder calorifico inferior do gas observada a partir de 700°C para a casca
de arroz e a partir de 750°C para a serragem é resultado da combustdo deste gis pelo ar
alimentado em maior quantidade (maiores valores de fator de ar).

A curva de ajuste dos resultados de poder calorifico em fungao do fator de ar(figura 5.29)
para a serragem nao apresenta um maximo e o valor do poder calorifico inferior do gds cai
continuamente desde valores de 4,1 MJ/Nm® com 0.17 de fator de ar, até valores de 1.0
M J/Nm3 para fator de ar de 0.37. O coeficiente de correlacao foi de 0.93. Fra esperado que
o poder calorifico do gds apresentasse um comportamento de crescimento com o aumento da

temperatura até um valor maximo em algum momento, decaindo apos, o que nao acontecen
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possivelmente devido a que nao se conseguiu trabalhar com temperaturas do leito inferiores
a 700°C. O poder calorifico inferior do gas tende a diminuir para valores de tem peratura do
leito perto de 700°C, porém neste ponto ha uma grande dispersiao dos dados experimentais.
O coeficiente de correlacao foi de 0,91,

Para casca de arroz, como conseqiiencia da baixa temperatura do leito, a concentracio
de C'O diminue com fatores de ar menores que 0,4 figura 5.30. Esta diminuicao também &
esperada para a serragem, sé que para fatores de ar menores que 0,17. Embora o valor de
concentragao de CO méximo, pela curva de ajuste dos dados, seja maior para a serragen
(14%) que para a casca de arroz (13%), hd uma queda nesta concentracao, com o aumento do
fator de ar, muito mais acentuada para a serragem do que para a casca de arroz. Conclusoes
semelhantes podem ser obtidas na comparagao, para estes dois combustiveis, com relacio as
curvas de concentragao de C'H4 em funcao do fator de ar e concentragao de Hy em funcio do

fator de ar.

Podemos verificar que a curva de ajuste dos resultados experimentais de concentracgao de
CO em funcao do fator de ar, figura 5.30, mostra que a maxima concentracao e, portanto,
0 maximo poder calorifico inferior de cada biomassa é atingido com fator de ar entre 0,1 e
0,25. Exceto a casca de arroz, cujo maximo de C'O estd no fator de ar de 0.4. Devido ao mau
isolamento do reator (principalmente no Jree-board) as temperaturas mais altas alcancadas no
leito pela borra e pela Serragem aumentam as perdas ao meio ambiente. As perdas de calor
para o ambiente definem a inclinacio da curva de temperatura do leito em funcio do fator de
ar. Van den Aarsen et al. [24], trabalhando com gaseificacao de faia, conseguiu temperaturas
na faixa de 700°C (com fator de ar de 0.4) 2 900°C (com fator de ar de 0.45), mostrando que
seu gaseificador perde menos pelas paredes que este, conseguindo um gas com poder calorifico
inferior de 4,5 a 6,0 MJ/Nm3.

A comparagao dos valores das perdas por carbono nao reagido nas cinzas arrastadas entre
casca de arroz e bagaco de cana mostra serem estas perdas maiores para a casca de arroz (o
dobro da perda para o bagago), pois sendo as particulas de bagaco menores, estas reagem de
forma mais completa (figuras 5.10. 5.20). _

No caso da borra de café o aumento da velocidade de fluidizacao aumentou consideravel-
mente o arrasto. A variacdao na velocidade foi de 0,7 a 1.1 m/s. Portanto deve-se trabalhar
com a menor velocidade de fluidizagdo possivel de modo a minimizar o arraste. Neste caso o
maior arrasto também levou a um aumento no teor de carbono nas cinzas elutriadas, pois nio
houve tempo para elas reagirem nem no leito nem no free-board. Segundo Silva et al. [81] a

velocidade terminal para as fracdes menores que 0,42 mm de dp é da ordem de 2.94 m/s. por-
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tanto bem superior a velocidade de fl uidizagao utilizada neste leito, porém com a volatilizacao
¢ 0 atrito as particulas de carvao diminuem de densidade e de tamanho.

No caso da serragem e do bagaco a eficiéncia a frio (figura 5.28) é afetada por causa do
um arraste mais intenso, pois tém uma Franulometria mais variada e uma porcentagem de
finos maior. J4 para a casca de arroz, a eficiencia maxima é a maior encontrada, de 42%, pela
curva de ajuste dos dados.

O conteiido de carbono nas cinzas em funcio do Fator de ar, figura 5.31, para a casca de
arroz tem um méximo, segundo a curva de ajuste, de 18,5% e, pelos dados experimentais. de
27%, correspondentes a um fator de ar de 0,4. Deve-se lembrar que a maxima eficiéncia se
da com um fator de ar de 0,53. O decréscimo do contetdo de carbono nas cinzas (%cin) para
fatores de ar maiores que 0,4 é con sequéncia de que a temperatura do leito toma valores acima
de 700°C, garantindo uma oxidagao mais completa do carbono fixo.A queda do conteiido de
carbono para fatores de ar menores que 0,4 deve-se, provavelmente, a diminui¢ao do oxigénio
disponivel para a oxidacdo do carbono. O coeficiente de correlacao foi de 0,88.

A vazao das cinzas coletadas no ciclone em fungao do Fator de ar para a casca de arroz,
figura 5.32, aumenta a medida que o fator de ar diminue por causa de uma maior con centracao
de biomassa no leito. A diminuicio observada para valores de fator de ar menores que 0.4 é
pouco provavel, jd que o aumento da concentracao de biomassa no leito deve sempre conduzir
a um aumento do arrasto das cinzas. O coeficiente de correlacdo foi 0,81.

Segundo a curva de ajuste dos dados, o porcentual de perdas por carbono nas cinzas em
fungdo do Fator de ar para a casca de arroz, figura 5.10, exibe um maximo de 8% de perdas
para um valor de fator de ar de 0,49. Isto pode ser explicado quando verificamos que para
valores de fator de ar maiores que 0.5 diminue tanto o teor de carbono como a vazao de

cinzas, portanto, diminuem as perdas por carbono. O fator de correlagao foi de 0,83.

5.5 Alguns parametros de dimensionamento de gaseificado-

res de leito fluidizado

Para dimensionar gaseificadores de leito fluidizado, define-se alguns parametros:

1. Altura do leito expandido, m:
hy = hyy.1,25 (5.1)

onde: hiy = altura do leito fixo (estatico), m.
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Esta relagao empirica vale para a granulometria de inerte na faixa utilizada neste tra-

balho.

£ Volume do leito expandido, m®:

Vi = hy.w.D}/4 (5.2)
onde: D, = diametro interno do reator na regiao do leito, m.

3. Poténcia de saida, kW -

P, = PClys5.Voss . (5.3)
4. Poténcia volumétrica de saida. kW /m>:

Gvs = B[V, (5.4)
5. Poténcia volumétrica especifica de saida. kJ/kg.m®:

Gues = Gus/Mc (5.5)
6. Vazao especifica de gés (referente i vazio de combustivel), m3/a'.tg:

Veg = Vgas/me (5.6)
7. Vazao de combustivel por volume de leito. ton /m®.h:

Vie = m./V) (5.7)

8. Razdo da velocidade de fluidizagdo do leito em relagao a velocidade de minima flui-
dizagao:

fo=Us/Un;s (5.8)

Estes parametros (tabela 5.2) foram calculados no fator de ar étimo para a casca de arroz.

Para as outras biomassas apresenta-se o maior valor encontrado.

Comentarios:

O IPT calculou para pelets de bagag¢o de cana uma poténcia volumétrica de saida de 1.5
MW/m?3, com fv de 3,8. Czernik et al. [47] calcula a vazao de combustivel por volume de
leito de seu reator como sendo de 1.12 ton/m3.h.



125

Tabela 5.2: Parametros de projeto para gascilicacao de biomassa em leito fluidizado.

mjlﬂﬂ.ﬁhﬂ. by 4 by Vi Goa isa Vi f»
™m m [ m’ | MWim* | MJ/kg.m® tonfm”.h
cascay; 0,45 | 0,6 | 0,02 1,4 225 1,0 2,0 423
bagago,, 048 | 0.6 | 0,02 1,5 15] 2,0 2,0
borrag,, 045 | 0,6 | 0,02 2.2 252 2.0 I.Ka28
scrragemyg; | 0,458 | 0.6 | 0,02 2.1 315 2,0 19223

0 bsr!rvag()rzs: (1) valores correspondentes a curva de ajuste; (2) valores maximos encontrades.

9.6 Metodologia para projeto preliminar de gaseificador de

leito fluidizado

1. Célculo da demanda de energia:
Ey= Eyific

2. Cdlculo da vazao total de gés a ser produzido no gaseificador:
F, = E/PCl,

3. Calculo do consumo de combustivel:
m. = E;/PCI.7,

ou por V,:

me = Fy [V,

1. Cilculo da vazao de ar a ser fornecido ao gascificador:

Var = FAV A,

(5.9)

(5.11)

(5.12)
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H. Vazao volumétrica corrigida para a temperatura do leito:

Iy, = Var (4 + 273) /273 (5.14)
o

6. Determinacao da drea do gaseificador:
Ag = Fa JU; (5.15)

7. Determinacao do diametro do gaseificador:

D, = /4.4, /% (5.16)

onde:

e Ey: demanda de calor util, MJ/Nm®

e fe..: fator de seguranca

e I, : energia total do gas produzido pelo gaseificador, M.J/h
e PCI,;, : poder calorifico inferior do gas. M J/Nm?>

e F, : vazdo total de gis, Nm?/h

e m. : vazao massica de combustivel.kg/h

e [, : vazao de ar na temperatura do reator, m3/h

e PCI : poder calorifico inferior do combustivel,M J/kg

e 7, : eficiéncia média do gaseificador

e V,, : vazao total de ar. N ma/h

e VA : volume tedrico do ar para a combustio de 1 kg de combustivel, Nm?®/kg
o A, : drea da seccao transversal do gaseificador, m?

e Uy : velocidade de fluidizagao, da ordem de 0,5 a 1.5 m/s

e D, : didmetro do gaseificador, m

e A : fator de ar, relacao entre a quantidade de ar fornecido ao gascificador e
a quantidade de ar nescessaria para a combustao estequiométrica. Adota-se um

valor na faixa de 0,2 a 0.4 [51].



9;

127

Determinacao da altura do leito:

Este parametro é estimado a partir da altura de leito estitico.

Pela literatura tradicional calcula-se a perda de pressao nos dutos de ar e gases,na placa
distribuidora e no ciclone, seleciona-se o compressor de ar e dimensiona-se o alimentador

de biomassa.
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Capitulo 6

Conclusoes gerais

6.1 Volatilizagao

Nas condigoes especificas deste experimento, as concentracoes dos componentes com-
bustiveis mais importantes nos volateis, CO, C'Hy e H;, aumentam com a granulometria
das amostras de biomassa estabilizando-se para amostras de maior dimensao, devido a

diminuicao da elutriacao.

. A concentragao de oxigénio no gas de fluidizagao tem uma influencia complexa sobre as

concentragoes de CO, Hy e CHy no gas produzido. apresentando maiores concentragoes

destes para valores de O4 entre 1.4 e 1,6%.

. As concentragoes dos componentes combustiveis no gas de volatilizacao sofrem in-

fluéncia direta da temperatura do leito.

. A andlise estatistica dos resultados experimentais mostra, tanto para o bagaco de cana

como para a casca de arroz, que a temperatura do leito é parameiro que exerce grande
influéncia sobre as concentragoes de C'O, Hy e C H4 no gas produzido. No caso da casca
de arroz este parametro estd limitado a 850°C, devido a problemas de fusao das cinzas

e aglomeragao do leito para temperatura maior.

. A volatilizagao é controlada pela transferéncia de calor para a superficie da amostra no

caso de combustivel finamente dividido e, no caso de amostras grandes, sugere que o

controle é difusional;
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O rendimento massico de ('O nos voliteis em relagan a massa inicial de combustivel
aumenta com a granulometria crescente. Os valores maximos caleulados sio da ordem

do miximo tedrico;
._{::-‘-_

Os parametros cinéticos da emissio de voldteis dependemn do método utilizado para sua

determinacio, sendo porém importantes para o estudo da cinética da gascificacao em

leito fluidizado.

- As constantes de velocidade de reacio aqui calculadas estio na faixa dos valores encon-

trados por Simmons et ol. [100], mostrando que seu método pode ser alicado ao leito

fluidizado, para determinar k para a emissao de ('O,

As energias de ativacao calculadas pela emissao de ('O apresentam diferenca significa-
tiva para os valores encantrados por outros autores por outros métodos. Ha necessi-
dade de maiores estudos e aprimoramento do método aqui utilizado, para calculo deste

parametro.

Gaseificacao

Na tabela 6.1 sao mostradas as melhores condigbes encontradas para este reator com
base em dois critérios: maximo poder calorifico inferior do gas e maxima eficiencia a
frio, a partir das curvas de ajuste dos-dados experimentais.Inclui-se também a maxima

eficiencia obtida experimentalmente.

. Dentro das condigdes experimentais utilizadas. podemos deduzir pelos resultados que

o fator de ar é parametro fundamental para a operacao de um gaseificador de leito
fluidizado e seu valor étimo depende do tipo de biomassa. A temperatura do leito é

funcao do fator de ar.

O balango de massa mostra que a medigio da taxa de alimentacao no sistema utilizado
é um ponto critico, influindo muito nos resultados. O fechamento do balan¢o de massa
apresenta resultados de 71,8% a 100,4% para a casca de arroz, de 63,6% a 74.9% para
o bagago de cana, de 77.2% a 84,8% para a borra de café e de 76,0% a 85,7% para a

serrageim.

A inconstancia da taxa de alimentacio afeta o desempenho do gascificador, alterando

rapidamente a temperatura do leito e provocando flutuagées na qualidade do gis produ-
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Tabela 6.1: Resumo dos parametros da gaseificacdo de biomassa para as condigoes de

maxima eficiéncia e maximo poder calorifico inferior do gas.

tipo maxima cficiéncia maximo poder calorifico inferior ajustado
de ajustado experiment.
biomassa EFg | EFy | FA | Ti | Pma | EFy | FA PCl co | 1 | LIy I'A

VA 7 e Ve % MJ/Nwm' Vi °C %
serragem 35,0 | 47,0 | 0,25 | 770 | 55,0 | 410 | 0.25 1,2 145 | 700 | 250 | 0,17
casca de arroz | 42,0 | 60,0 | 0.55 | 750 20,0 | 50,0 | 04 2,9 11,5 | 730 | 400 | 045
bagaco de cana | 15,5 | 22,0 | 0,16 | 740 | 73.0 | 175 | 0.16 3.0 120 | 750 | 155 | 016
borra de café 20,0 { 47,0 | 0,22 | T80 | 61,0 | 255 | 0,22 3,7 13,2 | 610 | 14.0 0,12

zido. Uma taxa de alimentacio de combustivel constante é um importante parametro

para desempenho estdvel do gaseificador.

Os problemas na alimentacdo da serragem e da borra de café nao permitiram uma

andlise mais profunda nestas duas biomassas.

. Biomassa fibrosa é de dificil transporte pelo alimentador do tipo que utilizamos. Por-

tanto deve-se aperfeicoar esta parte do equipamento.

- As biomassas com maior polidispersao (serragem, borra e bagaco) apresentam altos teo-

res de carbono nas cinzas elutriadas, devido a um arraste mais réapido, com conseqiiente
menor tempo de residéncia no reator. A velocidade de fluidizacio utilizada (0,7a 1,1
m/s), é menor que a velocidade terminal das fragoes das biomassas ensaiadas, porém,
com a reagao das particulas, esta velocidade deve ser suficiente para arrastar as mais

finas.

. Segundo textos bdsicos de fisico-quimica. a maxima energia quimica tedrica obtida no

gds produzido deve surgir com um fator de ar de 0,28. Nés encontramos um poder
calorifico inferior maximo de 4 M J/Nm? em torno do fator de ar de 0.4 para casca
de arroz. J& Maniatis encontrou um poder calorifico inferior méaximo de 6 MJ/Nm?
entre 0,2 ¢ 0,3 de fator de ar [48]. No caso de gascificacao de madeira, Maniatis ¢!
al. [44, 50, 58] apresenta resultados de PCS de d a 7 M J/Nm? entre fatores de ar de

B
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O alcatrio que sai junto com os gases esta incluido nas perdas para o meio ambiente,

Pois niao conseguimos construir um sistemna adequado para sua coleta,

Vemos pela comparacio das tabelas 6.] o 1.5 que o valor do poder calorifico inferior
do gds produzido por este gaseificador, ainda nao otimizado, estg proximo dos valores
obtidos por outros pesquisadores, portanto ji suficiente para, por exemplo, funcionar
um grupo gerador de energia elétrica movido por um motor de combustiao interna on
uma turbina a gds. Deve-se lembrar que o poder calorilico inferior foi obtido a partir do
teores de CO, C'Hy e Hy no gés produzido, portanto sem considerar o alcatrio. que por
sua vez nao pode ser enviado a um motor ou a uma turbina. Para usos industriais, como
caldeiras, a presenca do alcatrio nio é critica, sendo inclusive desejdvel para aumentar

o0 poder calorifico inferior e a luminosidade da chama.

A altura do leito interfere na elutriacio das particulas finas. Com a diminuicao da
altura do leito, diminue o espaco disponivel nofrec-board. aumentando a elutriacao de
particulas menores e menos densas. Fsta situacdo é problemdtica para as biomassas
polidispersas pouca densas. como o bagaco de cana. Nestes testes a altura do leito
nao mostrou influéncia sobre as concentracoes dos componentes combustiveis no gas de

saida do gaseificador.

Comparando-se nossos resultados de operagao com casca de arroz com os resultados
realizados na Indonésia por Maniatis [48], algumas diferencas sensiveis surgem: em
nossos resultados hd um méximo de concentragao de O, CHy e H, com fator de
ar em torno de 0,4. Maniatis encontrou um maximo em torno de 0,2 de fator de ar,
decrescendo com o aumento deste, nao fornecendo dados abaixo deste valor. J& o efeito
da temperatura é semelhante ao encontrado por nés. O maximo de concentracao dos
gases combustiveis estd em torno de 650°C no trabalho de Maniatis, enquanto no nosso
a temperatura de maxima concentragao foi de 750°C. Maniatis apresenta um nimero de
ensaios menor, porém com menor dispersao dos resultados. Maniatis tambén considera
que o fator de ar é o parametro fundamental para a operacao de i gaseificador de

leito fluidizado.
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Ensaios de gaseificacio de madeira realizados pelo CIENTEC [57] no Rio Grande do Sul
mostram uma faixa 6tima de operagao entre 800°C e 900°C, com a conversio da madeira
chegando a 95% em peso e o rendimento a frio a 75%. O PCS do gis produzido foi
de T,IM J/N 1w, a partir de um combustivel (madeira) com PCS de 19,65 MJ[kg b.s.
¢ com uma nmidade média de 23%. Comparando com os nossos resultados temos que
para serragem a faixa de temperatura étima situa-se entre 700°C ¢ 800°C, rendimento
a frio méximo foi de 34% e poder calorifico inferior do gas de 3,7 MJ/Nm? a partir de

um combustivel com PCS de 16 M Jkqg b.s.

A poténcia de saida do gaseificador ¢ a vazio de combustivel obtidas (tabela 5.2) sao
iguais a obtida por outros pesquisadores, mostrando que este sistemna é adequado para

a gaseificacao de biomassa.

Uma avalia¢io econémica simples pode ser realizada. preco atual do dleo combustivel
¢ de aproximadamente 150 US § /ton. O préco do bagaco de cana in natura. na usina
¢ de aproximadamente 6 US § /ton. Com a eficiéncia obtida neste protétipo. o custo
para gerar a mesma energia que uma tonelada de éleo a partir da gaseificacio do bagaco
sera da ordem de 105 US & /ton 44, , sem considerar a secagem., mas considerando a
energia elétrica consumida pelo ventilador (da ordem de 10% da poténcia de saida do
gaseificador). Estes nimeros mostram que este sistema é promissor, porém necessita

aperfeicoamento.

Os resultados obtidos permitem projetar uma instalagao piloto {(semi-industrial).

Sugestdes para pesquisas futuras

Estudar e desenvolver um alimentador adequado as diversas biomassas a serem alimen-

tadas no reator.

Pesquisar a partida do reator com biomassa. a fim de permitir sua utilizagdo como

gaseificador em condicoes de nao disponibilidade de GLP.

Desenvolver um sistema de limpeza do gis adequado, seja externo ao reator, seja mie-
diante catalisadores acrescentados ao leito, ou mediante o aumento da temperatura do

reator, de modo a craquear o alcatrio. transformando-o em gas combustivel.
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Desenvolver estudos de gascificacao variando-se a granulometria das particulas, velo-
cidade de fluidizacio e altura do leito, para verificar a influéncia destas variaveis no

desempenho do gascificador.

Projetar e ensaiar uma planta piloto. Sugere-se uma capacidade de 100 a 120 FW
e diametro do reator de 300 e, com melhor 1solamento térmico que o atual. Ista
instalagio permitira aprimorar o sistema de alimentacao de biomassa, a filtragem dos
gases e claborar uma metodologia de partida do reator que garania tempo e consumno

de energia minimizados durante a niesma.

Desenvolver estudos de pirdlise e volatilizacio de biomassas, sem a presenca de oxigénio.
a fim de levantar ainda mais parametros para a compreensio da cinética da gaseificacao
em leito fluidizado. Estes estudos deverio ser realizados em mini leito fluidizado com

alimentacao continua de biomassa.
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Anexos

Dados experimentais e resultados dos calculos dos balancos de massa e energia para as bio-

massas:

¢ Bagaco de cana.
e Casca de arroz.
¢ Borra de café.

e Serragem.



N Dados experimentais para bagago de cana I R D
|
‘ N ~ Va | 383 |Nm3kg | | PCL | 1503 | MuKkg 1T
o 6 [7He | oz | Nz | cHa | Co | coz |PCigss | mc | Var FA | Vgas
- l °C_ % Y% % | % 9% % | MJNm3| kgh | Nm3mh Nm3ih
1 78 | 221 | 137 | 710 | 153 | 557 | 183 | 149 | 220 | 246 | 0202 | 2695
2 798 194 | 150 | 728 | 118 462 17.9 122 | 220 246 | 0292 | 2629 |
BE 791 | 100 3.2 746 1,01 322 167 | 088 | 220 | 246 | 0292 | 2564
4 | 80z | 100 | 320 | 746 | 101 | 322 | 167 | oss | 220 | 246 0292 | 2564
5 | 793 | 322 | 200 69,0 1,87 6,91 16,9 189 | 220 246 | 0292 | 2773
6 785- | 368 | 187 | 666 2,37 8,42 174 | 231 | 220 | 246 | 0292 | 2873
% 791 267 | 316 69,6 185 6,76 16.0 180 220 | 246 | 0292 | 2749
e | 803 | 261 1,62 695 | 193 | 701 | 174 18 220 | 246 | 0292 | 2756
9 | 732 527 0,69 612 | 303 | 1226 | 175 | 320 395 T_:éé,i' | 0167 | 3202
10| 736 4% | 089 | 61,1 312 [ 1270 | 173 | 325 | 395 | 252 | 0,167 | 3200
1 | 7% | 515 | 089 | 606 | 320 | 1284 | 172 | 333 | 395 | 252 | 0167 | 3236
12 | 740 4,61 111 622 2,99 1239 | 167 313 395 | 258 | 0171 | 3227
13 | 746 392 1,44 64,6 2,60 1064 | 168 | 269 395 | 252 | 0167 | 3034
14 | 748 | 405 | 134 | 648 | 260 | 1051 | 167 | 270 | 395 | 252 | 0467 | 3026
15 | 751 393 1,63 651 | 264 | 1026 | 165 266 395 | 252 | 0167 | 3012
16 | 753 | 375 | 186 | 661 | 241 | 972 | 162 | 249 395 | 252 | 0167 | 2967 |
17 | 755 0,60 6,64 769 | 043 | 197 | 138 047 = 150 252 | 0439 | 2549
18 [ 769 088 | 302 759 | 0,66 2,90 158 0,70 15,0 25,2 0,439 | 2584
19 | 767 0,57 6,66 771 | . 042 1,97 133 | 046 15,0 252 0,439 | 2543
20 769 0,78 6,55 765 058 | 247 131 0.60 150 252 _| 0439 | 2564
21 773 | 066 5,36 771 053 | 2,39 14,0 0,56 150 | 252 | 0433 | 2544
22 772 | 0,35 8,39 78,3 0,23 1,21 15 0,27 150 | 252 0,439 | 2503
23 | 781 | 096 377 762 | 0,76 3.19 151 | 078 150 [ 252 | 0439 | 2573
24 | 801 | 092 3,06 767 | 075 | 312 | 154 | 076 220 | 252 | 00299 | 2556
25 | 778 | 067 | 832 776 | 049 2,09 108 | 051 220 252 | 0299 | 2526
26 | 791 | 132 427 749 | 107 429 141 1,07 22.0 252 0,299 | 2617
27 728 | 046 8,35 780 | 036 | 156 10.4 0.38 220 252 0299 | 2485
28 | 737 | 201 | 233 715 | 139 | 565 17.2 1,43 220 26,4 0313 | 28,75
29 ' 738 | 257 2,00 700 | 165 | 638 | 174 1,67 22,0 26,4 0,313 | 2935
30 727 | 330 2,32 680 | 199 | 784 | 166 | 206 220 255 0303 | 2918
3 | 710 | 045 | 818 773 | 028 | 145 | 123 | 0,33 22,0 264 | 0,313 | 2656
32 727 2,07 2,87 713 | 140 | 580 | 166 | 1.46 220 | 252 0,299 | 27.49
33 733 1,38 3,38 740 | 100 | 427 160 | 1,05 22.0 255 ' 0,303 | 26,82




[ Resultados do balango para o bagago de cana | [
4. Esuliad et P il . L,

4 } - .
| |

I E s — — i

n b | EM | ae | T | Tmcor Qd qgs | Efq | Ccab | mcinz | qecarb | qes
SRR % ' ¢ | ¢ MJ/kg % % | % kgh | % %
1 783 | 1209 | 1170 | 714 | 7262 | 1507 | 865 | 2074 | 5553 | 068 | 44i 0,2930
2 | 79 965 | 1170 | 715 | 7301 | 1507 | 644 | 18,00 | -
3 | 7 677 | 1170 711 | 7253 | 1507 811 1487 | 6162 065 | 465 | 02777
4 | 802 | 677 | 1170 720 7352 | 1507 8723 1500 | 5691 058 384 | 02542 |
| 793 [ 1578 | 1170 | 721 | 7341 | 1507 | 897 | 2476 | 5278 | 082 | 504 | 03586

7T o 1494 | 1170 | 729 | 7405 | 1507 | 894 | 2389 | 5251 | 064 391 | 02836

4

5 =

6 785 19,98 1,170 714 7266 | 15,07 924 2922 | 48,18 0,75 419 | 0,3209
2 | 924 . :
8

603 | 1542 | 1170 | 726 | 7405 | 1507 | 903 | 2445 | 5927 | 043 | 299 | 01924
732 | 1722 | 0667 | 682 | 6894 1506 | 546 | 2268 | 4709 | 176 | 536 | 0,3860

9
10 | 73 | 1752 | 0667 | 682 | €901 | 1506 | 548 | 2299 | 5237 | 156 | 529 | 03428
11 782 | 1813 | 0667 | €84 | 6912 | 1506 | 553 | 2367 | 4590 | 161 | 480 | 03556

12 | 740 | 1695 | 0683 | 694 | 7011 | 1506 | 558 | 22856 | 4410 | 147 | 334 | 0263

18 | 746 | 1375 | 0667 | 695 | 7030 | 1506 525 1899 | 5004 | 056 | 192 | 01342
14 748 | 1372 | 0667 697 7051 1506 = 525 | 1897 | 4762 | 1,00 309 | 02283

15 | 751 | 1348 | 0667 69y | 7073 1506 | 524 | 1872 | 4642 124 | 375 | 02851

16 | 753 | 1244 | o0e67 700 7085 1506 | 515 | 1759 | 4026 | 184 | 508 1 04472

17 | 755 | 526 1,757 723 7284 1510 | 1170 | 1696 | 2970 | 033 168 | 02092
18 | 769 7.65 1,757 740 7452 | 1510 | 1225 | 2020 | 3295 | 030 . 168 | 01563

19 | 767 | 517 | 1757 | 740 | 7449 1510 | 1188 | 17.05 | 2891 | 030 1,51 | 0,1945

20 | 769 683 | 1757 739 7444 . 1510 | 1198 | 1881 | 2533 | 024 = 105 | 0,1593

21 | 773 6,31 1,757 749 | 7534 | 1510 | 1209 | 1840 | 2845 | 028 134 | 01849
2 | 72 3,01 1757 | 747 | 7516 | 1510 | 1170 | 1471 | 31,42 | 023 | 124 | 0,1543
23 781 884 1,757 749 ' 7550 T 1510 | 1235 | 21,18 | i . 000 |

24 801 5,86 1,198 764 | 77114 1508 | 8589 1445 | 2804 | 040 125 | 0,1873
25 | 778 3,89 1,198 756 7602 1508 | 815 | 1204 | 2761 033 ' 106 | 0,1530
26 | 791 | 84l 1,198 759 | 7653 1508 | 869 1710 | 2947 | 044 152 | 0,2075

27 | 728 | 2,81 1,188 717 1 7187 1508 | 750 1031 | 1238 | 014 0,20 | 0,0572
28 | 737 12,36 1,255 721 | 7236 | 1508 | 913 | 2149 | 5554 | 084 . 541 | 03572
29 | 738 1480 | 1,255 717 | 7204 1508 | 930 | 2410 | 5312 138 854 | 05853
30 727 | 1810 | 1,212 717 | 7186 1508 | 922 . 2731 | 5220 , 073 4,43 | 03070
31 710 265 1,255 687 | 6903 | 1508 | 774 | 1039 | 4851 | 027 | 153 | 01073
2 [ 727 1207 | 1198 T 721 | 7220 | 1508 ' 868 | 2075 | 4395 | 065 | 332 | 02763
33 | 733 845 | 1212 724 | 7255 1508 . 846 1691 | 3373 051 202 | 02205

| ¥ 1 I | | |
T




! T ] l ! i I I
f B ) - F !' vol,l_eltu=i 0'_(_]2_ ; _!7\3 I
r—- - . — . ] ‘ —— — -— - - _—_
_ﬂf f q‘fh':a_ _ Tsciclo 'qgs.m 'qcsci : ‘dr-ﬁ'am' Et Ps B Pvs Pves | Vvc | Vvemax
- % | ¢ | w | w | W | M| W | % Wim3 | Mjkg 1 Tonim3h
1 | 7455 | 272 284 | 006 8059 | 40,11 1114 | 6933 | 5571 | 91,2 1,10 1,98
2 212 | 275 | T | 3201 | 889 | 6633 | 4445 727 1,10 i
3 80,20 264 257 | 006 | 8595 | 2244 6,23 6596 | 3117 51,0 1,10
4 80,90 264 257 0,05 86,76 | 22,44 6,23 6583 | 3117 51,0 1,10
5 69,84 266 | 284 0,07 7626 | 5235 | 1454 | 7156 | 7271 | 1190 | 1,10 B
3 66,27 265 2,95 0,07 7281 | 6627 | 1841 | 7394 | 9204 | 1506 110 [ %
7 | 7192 | 269 | 284 | 006 | 7624 | 4956 | 1377 | 7062 | €883 | 1126 | 110 | meda
8 | 723 262 | 278 | 004 7876 | 5115 | 1421 | 7038 | 7104 | 1162 | 110 63,61
9 | 7157 306 219 | 011 | 7512 | 10242 | 2845 | 6220 | 14225 | 1296 198 | maxma
10 | 7138 295 2,10 0,09 7500 | 10417 | 2854 | 6204 | 14468 | 1319 1,98 74,92
11 [ 78 257 | 181 0.08 7518 | 107,84 | 2996 | 62,64 | 14978 | 1365 1.98
12 -1 7383 | 298 | 213 | 007 | 7748 | 10099 | 2605 | 61,20 | 14026 | 1278 | 198 |
13 7895 | 291 | 194 | 003 | 8236 | 8175 | 2271 | 5739 11354 | 1035 | 198 | Pvsmax |
14 TR | 292""| 194 | 006 | 8119 | 8159 | 2266 | 57.83 11332 | 1033 198 | kwim3
15 | 7725 | 289 | 191 | 007 | 8079 | 8018 | 2227 | 5792 | 11136 | 1015 | 198 | 14978
16 | 7688 291 189 | 011 | 8048 . 7395 | 2054 | 5809 | 10271 | 936 | 198 |
17 18116 | 291 | 414 | 005 | 8888 | 1180 | 331 7398 | 1653 | 397 | 075 |
18 7792 | 301 | 439 0,05 8593 | 18,00 5,00 7492 2501 60,0 075 |
18 8124 | 306 | 435 | 005 8893 | 11,70 325 | 7372 @ 1625 390 | 075 | Pvesmax
20 79,98 305 437 | 004 8771 | 1546 430 | 7421 | 2148 | 515 | 075 | Mjkgm3
21 80,07 | 300 4,26 0,04 8804 | 1430 397 | 7370 | 1986 | 477 | 075 | 1506
22 83,89 | 303 419 | 0,04 9152 6.82 190 | 7245 | 948 | 227 | 075 |
23 T 301 436 | 20,01 556 | 7393 2779 | 667 | 075 |
24 8407 ' 301 2,96 0,04 8985 | 1845 | 540 64,36 2701 | 442 | 1,10
25 86,74 | 298 2,83 0,04 9218 | 12,91 3,59 6345 1793 | 293 1,10
26 | 8117 | 294 294 | 005 87,08 27.90 775 | 6597 3875 | 634 1,10
27 | B9,44 284 262 | 0,01 94 36 932 | 259 | 6210 1295 212 | 1,10 _.__’
28 | 7274 300 337 | 009 | 7877 | 4101 | 1139 | 7118 | 5696 832 | 1,10 |
29 | 66,77 294 338 | 015 7314 | 4908 | 1363 | 7365 | 6816 | 1115 110 |
30 | 6795 | 286 325 | 007 | 7415 | 6002 | 1667 | 7351 8336 | 1364 110 |
31 | 8797 294 295 | 003 | 9284 | 881 245 | 64,84 1223 200 | 1,10 |
32 | 7565 | 266 307 | 007 | 8147 | 4002 | 4112 | 6966 : 5558 1 910 | 110 |
33 8085 | 294 304 | 005 | 8643 | 2803 779 | 67,26 | 3893 63,7 | 1,10 |
| | | | i | ; |

222620




) B ) _ Resultados do b?tan;o para a casca de arroz F
ne | EN | ak | Tm i Tibcor | Qd ags | ags Ccarb | meinz | qearb qcs
ope L% f 1T e Mg [ % | % % | ken | % | %
1 607 | 1000 | o0g9 | | 13,32 K
2 618 12,80 089 | [ 1332 S B A kN
3 534"_"_7_55""""0;75_ T 1332 || AR TR S
4 | 742 | 1990 | 178 | &3 1 5671 1336 | 1486 | 3476 | 772 | 053 | 078 | 488

5 | 737 | 2860 | 178 | 834 | 8579 | 1336 | 1829 | 4689 | 1270 | 050 | 1,21 | 462
6 734 | 2820 | 178 | 889 | 539 | 1336 | 1657 | 4477

_ 7 | 692 | 2300 | 108 93 | 9005 | 1333 | 1274 | 3574 | 1413 | 083 | 136 | 506

& 676 2770 | 1,30 924 T 869,4 13,34 13,92 4162 13,33 155 | 239 8,91
9 693 20,10 | 1,30 929 | 8750 1334 13,47 | 3357 15,70 2,70 4,91 15,69
10 | 776 1030 | 1,07 816 | 8075 | 1333 | 816 | 1846 | 2070 | 139 | 324 | 688
N | 740 30,10 | 3,40 798 | 7871 | 1332 | 2750 | 57,60 N
12 754 39,50 1,91 786 | 7799 | 1336 | 1722 | 5672 | 1250 181 | 401 | 1330 |
13 743 35,10 1,89 786 777,9 13,36 16,46 51,56 13,07 222 | 514 16,25
14 736 53,90 1,94 780 7719 13,36 1820 | 7210 | 20,08 246 | 875 17,77
15 728 48,80 1,89 787 | 7762 13,36 16,84 65,64 1890 | 216 | 7,23 15,75
16 | 744 | 2930 | 283 819 | 8039 | 1340 | 2315 | 5245 | 11,76 | 1,20 | 366 | 1358
17 1 77 24,90 2,79 847 | 8312 | 1340 | 21,24 4614 | 811 139 | 293 | 1663
18 | 722 42,80 1,95 812 7949 [ 1336 | 17,71 | 6051 | 2050 233 | 846 | 1767
19 | 724 38,01 193 | €29 | 8083 | 1336 | 1729 | 5530 | 21,30 | 230 | 868 | 1793
20 761 23,80 324 | 882 8537 1342 | 2764 | 51,44 864 | 132 | 345 | 1926
21 779 39,20 281 | 876 8528 1340 | 2546 | 6466 | 903 | 124 | 291 15,46
2 | 767 43,00 161 | 842 8256 | 1335 | 1671 6571 | 1750 | 300 | 790 20,58
23 | 744 43,00 164 | 821 8055 ' 1335 | 1583 | 5883 | 20,70 2,70 8.41 17.78
24 | 735 42,00 164 | 828 8093 1335 | 1570 | 5770 | 2244 222 7,50 1473
25 713 24,00 143 | 795 7802 | 1335 | 11,22 | 3522 | 2590 | 317 | 1074 | 1721
26 | 692 3300 | 143 | 780 | 7652 | 1335 | 1318 | 5218 | 2953 | 4.20 1623 | 22,03
27 696 43,00 144 | 790 | 7737 | 1335 | 1379 | 5679 | 1460 | 2395 | 457 12,80
28 678 28,00 142 | 779 | 7625 1335 | 1152 | 3952 | 3260 | 275 | 11,73 | 1438
23 | 789 43,40 1.43 791 7906 13,35 1427 | 5767 | 1760 | 233 ' 537 | 12,93
0 | 736 4810 | 144 782 7735 1335 1411 | 6221 | ! | !
31 | 727 | 3640 | 291 | 827 | 8072 | 1340 | 2351 | 5991 | 620 | 073 | 117 | 83
32 | 739 | 3530 285 | 818 8023 13,40 23,88 59,18 | 7,14 145 | 269 | 1635
33 | 762 | 3330 284 | 828 | 8140 | 1340 23,42 56,72 7.05 106 | 194 | 1225
34 | 789 23,20 281 | 853 | 8381 | 1340 | 2325 | 4645 | 346 | 089 |, 0,80 10,79
35 | 743 29,90 284 | 806 [ 7937 | 1340 | 2295 | 5285 | 447 | 108 | 125 | 119
36 | 766 27,80 2,87 815 | 8048 | 1340 '| 2302 ! 5082 | 411 | 1,14 | 1,22 | 1292
37 | 793 30,80 2,92 780 | 7898 | 1340 | 2330 | 5410 | 360 | 1,32 | 123 | 1450
38 806 30,50 2,88 801 | 8021 | 1340 2329 | 5379 320 | 130 | 111 | 1465
39 850 | 2460 135 | | 1334 | | 2460 i |
40 660 | 32,00 360 | 988 | 9079 | 1343 | 2959 | 6159 | i
41 | 716 | 37,30 163 | 698 | 7007 | 1335 | 13,28 | 50559 | 2313 2,83 8,56 12,88
42 | 711 | 5060 169 | 695 | 6973 | 1335 | 1589 66,49 22,76 371 12,14 18,42
43 | 702 | 3570 163 | 687 | 6891 | 1335 1219 | 4789 | 2580 6,40 2159 | 2834
44 | 895 37.20 164 | 694 | 6941 | 1335 | 1229 | 4949 19,30 2,85 7.19 12,77
a5 | 711 35.90 165 | 722 | 7203 13,35 1356 | 4946 18,88 2,51 6,20 11,95
a5 | 4800 | 166 | 713 | 6859 | 13.35 1382 | 61682 | 19,86 266 | 691 11,69




R - . | dialeto=) 0031 | m [ ]
|

n° gma qgsci qesci gmaci Ps Et B Pvs Pves | VWvc Vvemax

N T T R B S T VA B Y Wim3 | Mykg.m3 | Tovm3.h | Ton/m3 h

1 | oas | T | 1164 | 419 | 5643 | 1050 | 1009 | 316 393

2 Jos7t | ] 1449 . | 5215 | 5801 1318 | 1368 | 316 |
3 | 036 | ] 1065 | 3834 | 4978 | 6o | 608 | 393 |Pvesmax
4 5958 | 048 053 | 7831 | 803 | 2892 | 7488 | 731 | 1731 | 138 | Mykg m3

S | 4729 | 114 | 052 | 6853 | 1416 | 5096 | 8744 | 1127 | 2669 | 121 | 3831
6 o088 | 1397 | 5030 | 80,71 1113 | 2635 | 121

7] 5784 | 092 | 055 | 7417 | 1877 | 6757 | 7635 | 1454 | 2152 | 199 | Pvemax
8 | 4708 117 1,26 6749 | 2258 | 8129 | 80,38 1798 2589 199 | wim3

9 45,84 104 | 223 7173 | 1642 | 5912 | 80,35 1307 | 1883 | 199 | 2102
10 | 7142 | 049 106 | 8491 | o087 | 3553 | 63510 524 | 734 136 | i
i 212 T 1062 | 3822 | 9070 | 564 | 2135 | 050 4 B
12 | 2597 166 | 231 5252 | 2396 | 8624 | 9221 1272 | 2808 | 087 | %

13 27,05 1,46 2,75 5555 | 2127 | 7657 | 8997 | 1129 | 2493 | 087 | meda

14 1,38 2,15 3,23 3197 | 3268 | 11765 | 9833 | 1735 | 3831 | 087

15 11,37 1,81 2,86 3930 | 2960 | 10656 | 9263 1571 | 3470 | 087 71,82

16 30,31 150 | 217 | 6338 | 1294 | 4653 | 9236 | 687 2228 | 059 |

17 34,31 094 | 265 | 68595 | 1031 | 3710 | 9120 | 547 | 1774 | 059 | maxima
18 13,36 184 | 320 | 4369 @ 2590 | 9324 9295 | 1375 | 3036 ' 087 | 10042

19 18,10 1,56 294 | 4281 | 2301 | 8285 90,59 1221 | 2898 087 |
| 20 | 2585 1,44 285 | 6844 840 | 3024 | 9351 | 446 | 1690 0,50
| 21 | 169 1,95 261 | 5334 | 1617 | 5821 | 9421 | @58 | 2764 | 059 |

22 5,80 228 405 ' 3677 3487 | 12554 | 9510 1851 | 3471 1,02 |
| 23 14,98 1,98 351 | 4309 | 3061 | 11021 | 9159 | 1625 | 3047 102 | ]
| 24 20,07 1,88 280 | 4582 | 2987 | 10755 | 90,13 | 1586 | 2973 1,02 |

25 36,82 1,03 362 | 6060 | 1955 | 7040 | 7479 | 1038 169,1 147 |

26 9,50 1,93 513 | 3772 | 3173 | 11423 | 9068 | 1684 | 2743 Bk

27 25,84 ! i | 3510 | 12636 | 88,89 1863 | 3035 117 |

28 34,36 | ! 2273 | 818 | 7871 | 1206 1965 117 |

29 24,03 2,12 279 | 4632 | 3649 | 13138 | 9043 | 1837 | 3155 117 |

30 2,19 | 3960 | 14256 | 8663 | 2102 | 3424 117 | N

31 | 3060 1,58 155 | 5930 | 1123 4043 | 8949 | 596 | 1933 0,59

32 21,78 193 | 315 | 5693 | 1457 | 5245 | 93.95 773 | 2508 058

33 29,09 1,72 | 227 | 60,78 | 1374 4947 | 9196 | 729 | 2366 059 |

34 41,96 141 | 196 | 7262 | 958 3447 | 8754 | 508 | 1648 059 |

35 33,93 164 | 225 | 6496 | 1237 | 4452 | 91,21 656 2129 059 |

36 35,04 159 | 249 | 6690 | 1146 | 4133 | 89,98 | 609 1976 | 059 |

37 30,17 167 275 | 6355 | 1275 | 4589 | 9209 | 677 2194 059 |

38 30,45 165 | 274 | 8400 | 1262 | 4542 | 9156 670 | 2172 059 |

39 | | | 2935 10565 | 7485 | 1558 | 1752 170 |

40 0,80 | ; 13,12 47,24 8590 . 696 | 2259 059 |

41 27,97 162 | 278 | 4974 | 3003 | 111,34 | B953 | 1642 | 2674 117
[ a2 2,96 2,36 409 ' 3081 | 41,73 | 15023 | 100,42 | 1865 | 3341 | 080 |

43 2,17 145 | 642 | 3483 | 2965 | 10672 | 9224 | 1325 | 2158 099 |

44 30,54 138 | 262 | 5161 | 2806 | 101,03 | 8444 | 1254 204,3 0,99

45 32,40 152 | 242 | 5396 | 2972 | 10697 | 67,99 | 1328 | 2164 0,99

46 | 1958 208 | 278 | 4024 | 3938 | 141,75 | 9403 | 1760 | 2867 | 0.99




o y Dados experimentais para a borra de caffé:
=4 - —— e PR R ! S S .

I PCl [ 1910 | Mukg | Cova | 57 [Nmamg | 1
n° u H2 | 02 | N2 | cH4 | co | coz | PClgs | mc | Var | FA | vgss
- oC % | % | w | 4 | % Y MJ/INm3 | kg/h Nm3/h Nm3h

1| 720 6,51 0,27 614 3,46 10,2 18,2 3.23 28,1 243 | 0152 | 3088
2 735 575 0,40 62,8 3,41 96 18,0 3,05 28,1 243 0,152 30,19
— 3 726 | 735 0,31 58,7 414 11,9 17,6 378 28,1 243 | 0152 | 3230
T 7.29 0,49 592 4,05 116 17,4 3,69 28,1 243 | 0152 32,03
5 725 7.34 051 591 | 410 11,6 17.4 3,72 281 243 | 0152 | 32,08
6 | 723 755 | 0,36 58,2 423 22 175 387 281 | 243 | 0152 | 3258
7 | 649 679 | 047 | 569 382 | 182 17,8 3,89 396 | 243 | 0108 | 3332

8 632 669 | 0,38 56,3 3,86 14,7 18,1 3,95 396 243 | 0108 | 3367

9 620 6,32 0,51 58,3 3,50 13,1 183 | 359 396 243 | 0108 | 3252 |

10 586 5,76 0,85 60,2 313 124 | 177 3,30 39,6 243 | 0108 | 3149

11 602 572 032 59,4 328 130 182 | 344 396 243 | 0108 | 3192

12 | 585 5,36 0,54 58,7 3.26 137 ' 184 | 348 | 396 | 243 0108 | 3230

13 765 5,46 0,31 65,4 298 83 | 176 2,70 281 | 306 | 0191 | 3650

14 769 563 0,42 653 3,09 83 173 | 276 | 281 | 306 | 0191 | 3656

15 770 5,56 0,40 65,5 3,05 8.3 172 | 274 281 | 306 | 0191 | 3645

16 769 6 | o058 64,0 335 | 89 171 | 297 281 | 309 0,193 | 3767

17 772 | 619 | 0738 63,9 333 | 90 17,2 2,99 281 | 309 0193 | 3773

18 780 [ 552 | 053 65,8 3.09 83 16,8 275 | 281 | 321 | 0201 38,05

19 785 | 571 | 051 65,4 3,10 85 16.8 2,79 281 | 336 | 0210 | 40,08

20 779 638 | 052 634 3,60 9,8 16,3 -3,21 281 | 336 0210 | 4135

21 | 784 598 | 0,43 64,7 3,20 89 168 | 2091 28,1 336 0210 | 4052

2 | 79 549 | 060 65,7 317 g2 15,9 2,88 28,1 336 | 0,210 33,90

23 799 577 0,53 66,6 328 8,7 15,1 2,90 261 342 0214 | 40,06

24 793 | 68 0,35 633 3,65 99 16,0 328 | 281 351 0220 | 4326

25 [ 785 | 731 | 052 62,9 409 11,0 14,2 364 | 281 351 0220 | 4354




n [ B Dados experimentais para a casca de arroz |
. l N VA | 331 | Nm3kg | PCI | 130 | Mikg |
n° (. H2 _1 02 | N2 | cH4 | co ] coz PCigés |  me Var | FA | vgas
lc | % % | % ’ % | % % | MUNm3| kgh | Nm3m Nm3/h
v | 807 | 124 | 805 | 717 | 1a7 | 729 10,6 147 | 347 258 0,22 285
2 | 618 | 155 | 446 | eo¢ “j' 147 | 859 143 178 347 | 258 | 022 293 |
3 | 584 | o088 | 1108 | 718 | 113 6,68 64 1,35 432 | 258 | 0,18 284
4 | 742 | 237 | 164 | 743 | 106 4,74 161 | 121 [ 152 | 25 0,45 23,9
5 | 73 | 3a1 057 | 635 | 158 | 700 240 | 182 | 152 | 225 0,45 280
6 734 357 0.71 67,7 168 743 | 189 | 192 | 152 | 225 | 045 26,2
7| 692 | 42 | 033 | 594 | 20| 847 | 255 | 226 | 250 | 225 | 027 | 299
8 676 439 036 623 | 215 | 895 | 220 | 237 | 260 | 270 | 033 | 343 |
9 693 3,06 4,28 638 | 161 687 | 204 | 177 | 250 | 270 033 | 334
10 776 2,60 119 | 709 140 | 530 | 78 | 145 | 257 22 | 027 245
n 741 1,65 100 | 730 ' 110 | 580 | 174 | 130 o5 1 212 | 019 294
12 754 4,00 040 | 645 250 | 1070 ' 178 | 267 | 163 | 260 | 048 323
i 743 | 360 060 | 658 230 | 1000 | 177 247 | 163 | 258 | 047 | 310
14 736 | 480 | 060 | €07 | 340 | 1340 | 170 | 342 | 163 | 264 | 049 | 344
15 | 728 | 400 | 260 | 635 270 [ 1140 | 157 | 333 | 163 | 257 | 047 32,0
| 16 | 742 | 220 420 | 706 140 | 670 | 149 | 159 | 111 | 262 | 071 293
17 [ 717 | 210 200 | 768 130 | 560 | 11,8 | 140 11 | 235 0,70 265
18 | 722 | 4,00 140 | 642 280 | 1130 | 164 | 286 | 163 | 265 | 049 326
19 724 3,10 150 | 657 230 | 170 | 157 | 263 | 163 262 | 049 315
20 761 | 1,60 480 | 725 | 100 | 440 | 157 | 108 | 95 257 | 082 28,0
21 [ 779 | 3710 060 | 692 ' 180 | 780 | 175 | 196 111 | 260 | 071 29,7
2 [ 767 | 550 050 | 591 370 | 1380 | 173 3,66 192 | 257 | 040 343
23 | 744 | 450 | 120 | &1 5 330 | 1280 167 3,28 192 ' 262 041 | 336
24 | 735 440 | 200 61,9 3.20 1270 | 156 3,22 162 262 041 | 334
25 | 73 | 340 200 | 731 240 990 T 124 | 247 221 | 264 | 036 | 285 |
26 | 692 | 410 2,60 60.8 340 @ 1330 158 3,34 221 | 263 0,36 342
27 | 69 | 4860 140 | 598 370 | 1410 165 3,60 22,1 26,6 0,36 35,1
286 | 678 | 340 | 2,00 68,4 260 1110 137 | 270 | 224 262 036 | 303
29 | 789 | 600 | 160 | 586 350 | 1410 160 | 368 | 221 | 265 | 036 | 357
30 | 73 | 580 059 | 583 380 | 1540 160 | 396 | 221 | 266 | 036 | 360
31 | 727 | 190 084 | 724 120 | 590 178 | 138 | 111 | 269 073 293
32 738 | 240 079 | €99 160 | 7,40 180 | 176 | 111 | 264 | 072 298
33 762 2,50 100 | 713 1,50 7.10 164 | 170 | 111 | 263 | 071 | 291
34 789 1,80 053 1 738 | 110 | 520 177 1 124 [ 111 | 260 | o071 | 278
35 743 2,00 063 | 715 i 130 | 670 179 | 153 | 111 | 263 | 071 | 291
36 | 766 1,90 080 ! 727 T 120 | 630 174 T 143 | 111 | 266 | 072 | 289
37 | 793 | 190 0,72 716 1,30 690 | 175 154 | 11 | 270 | 073 | 298
38 | 806 | 190 064 | 718 | 130 | 7.00 173 | 15 | 111 | 266 | 072 293
39 | 850 4,20 0,30 657 | 220 | 950 180 | 244 320 | 360 | 034 433
40 | 660 310 0,20 778 | 100 | 570 122 | 1,41 111 | 330 0,91 335
41 | 716 4,60 0,43 628 | 260 11,90 | 178 293 | 221 | 302 0,41 38,0
42 711 520 110 592 | 330 1490 | 163 362 | 201 31,1 0,42 415
43 702 "4,30 1,10 653 | 260 | 1230 | 142 294 | 221 30,0 0,41 36,3
4 | 695 3,90 040 | 634 | 250 1200 | 177 2,83 221 30,2 0.41 357
45 | 711 3,80 040 | 638 250 | 1210 | 173 | 283 221 | 305 | 042 | 378
46 | 4,80 040 | 597 320 | 1470 | 171 | 350 221 | 306 | 042 | 405
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[ Er ] el T Ttbeorr | Qd ags Efq Ccarb | mcinz | qcarb
L O T T
720 1854 | 0905 | 705 7073 | 1912 | 6030 | 2457 | 7043 | 0453 | 2200

et L e

735 1715 | 0905 717 | 7199 | 1912 | 6002 | 2315 6875 | 0435 | 2146

_'(.J|N' - |

728 | 2270 | 0905 | 714 | 7162 | 1912 | 6415 | 2511 | 37,30 | 0563 | 1563

726 22,01 0,905 715 | 7167 | 19,12 6,356 | 28736 69,37 0577 | 2874

725 2?,18 0,905 710 7123 19,12 6,322 28,50 70,44 0,575 2,910

725 | 2346 | 0905 | 710 | 7120 | 1912 | 6433 | 2990 | 68,00 0532 | 2603

© miu;—m [LIFS

649 17,13 0,642 649 6490 19,12 4201 | 21,33 88,06 1,110 | ag82

632 | 1757 | 0642 633 6329 | 19,12 4,138 21,71 8505 -| 1,651 7.157

620 | 1543 | 0642 625 | 6245 1912 | 3925 | 1935 73,74 1998 | 7512

586 13,74 | 0642 613 | 6106 19,12 3682 | 1742 79,46 2023 | 819

602 1448 | 0642 604 6038 | 1912 3,700 18,18 87,10 2,408 10,694

585 1483 | 0642 | 586 5859 19,12 3622 18,45 88,71 2,690 12,165

765 | 1834 | 1133 | 760 | 7609 | 19,13 7685 | 26,03 4452 1976 | 6316
769 | 1874 | 1439 | 765 7658 | 1913 7739 2648 | 5328 2,070 7,917
770 | 1859 | 1138 | 765 | 7655 | 1913 7713 | 2631 | 3773 | 1,704 | 4616
769 | 2083 | 1150 | 764 | 7649 | 1913 | 7978 | 2881 | 4091 | 2128 | 6250
772 | 2101 | 1150 | 770 | 7704 | 1913 | 8053 | 2906 | 6396 | 2684 | 12,323
780 | 1945 | 1195 | 779 | 7792 | 1913 | 8202 | 2765 | 4348 | 1604 | 5006
785 | 2084 | 1251 | 786 | 7858 | 1913 | 8714 | 2955 | 3085 2507 | 5551
779 | 2467 | 1251 | 780 | 7798 | 1913 | 8933 3360 | 5875 | 3121 | 13164 |
784 | 2195 | 125 785 | 7856 | 1913 | 8815 | 30,77 | 6167 1192 | 5277 |
790 | 2138 | 1281 | 791 | 7908 | 1913 | 6704 | 3008 6549 | 1665 | 7825 |
799 | 2159 ' 1273 | 796 | 7966 | 1913 8777 | 3037 | 7058 | 2261 | 11457 |
793 | 2641 | 1307 | 791 | 7914 | 1913 | 9489 | 3590 | 7219 | 2629 | 13625 |
[

785 | 2951 | 1307 | 785 | 7850 19,13 9409 | 3892 | 6729 | 2970 | 14,346 |




| | | | vollelto= 002 | m3
-n _ gma Ts_c_it_:!_la qgsci qeesci | gmaci | Ps Et B Pvs Pves Vvc Ve
_ % | ¢ | % | % | % 1w | mum % | Wm3 |Mykgm3 | Ton/m3h| méaximo
1m0z | "0 | 2205 | ooz | 7690 | 276s | wse | 7089 | 1384 | 1773 | 1405 | Towmsn
2 | 7459 297 2208 | 0029 | 7847 |2559916| 9216 | 69,30 1280 1640 | 1,405 1,98
9 6917 | 301 | 2414 | 0039 | 7328 | 338621 | 12198 | 7435 | 1694 217,0 1,405
4 | 6861 | 297 | 2354 | 0038 | 7273 |3284815] 11825.| 7372 | 1642 2104 | 1,405 B
5 68,44 296 | 2349 | 0036 | 7252 |33.11135 1656 | 2121 1,405 %
G 67,36 299 | 2420 | 0035 | 7148 |3502503 | 1751 | 2244 | 1,405 | media
7 | 7351 | 318 1884 | 0058 | 7594 |3602776 | 1801 | 1638 | 1980 | 7723
8 7088 | 327 | 1970 | 0089 |- 7321 | 3695144 | 1848 [ 1680 | 1,980 | maxima
9 | 7284 | 321 | 1858 | 0105 | 7510 | 3243999 1622 | 1475 | 1,980 8483
10 | 7410 | 323 | 1800 | 0107 | 7616 |28,89057 1445 | 1313 | 1,980
1 70,79 328 1863 | 0,131 | 72,83 |30,45475 1523 1384 | 1,980
12 69,03 336 1939 | 0151 | 7091 [31,18487| 112,27 | 64,98 1559 1417 | 1,980
13 67,09 324 2928 | 0148 ' 7226 |27,38933| 9860 | 76,26 1369 175.4 1,405 Pvs
14 65,01 332 3010 | 0161 | 7017 |27.97927| 100,73 | 7652 1399 1792 | 1,405 | méaxima
15 6859 | 343 3112 | 0139 | 7354 |27,76161| 9994 | 7573 | 1388 1778 | 1,405 | W/m3
16 64,33 345 3245 | 0176 ' 6950 | 31,1029 | 111,97 | 7840 | 1555 | 1992 | 1,405 2204
17 | 57,83 330 3001 | 0207 = 6337 |31,37082| 11293 | 7936 | 1569 201,0 | 1,405 |
18 66,87 345 3266 | 0132 | 7215 |29,04214| 10455 | 76,66 1452 1860 | 1,405 | Pves
19 64,14 351 3506 | 0212 | 6989 |31,12007| 11203 | 79,82 1556 1993 = 1,405 | maxima
20 52,30 363 3767 | 0278 5812 |3684119 13263 | 8312 | 1842 2360 = 1,405 | Mjkgm3
21 | 6360 | 347 | 3503 @ 0099 69,17 3278348 11802 | 7873 | 1639 2100 | 1,405 | 2824 |
22 | 6158 | 363 | 3612 | 0148 6703 | 3192805 11494 | 7825 | 1596 | 2045 | 1,405 |
23 | 57,48 369 3679 | 0206 6307 | 3224488 11608 | 7860 | 1612 2066 | 1,405 |
24 | 4967 380 4144 | 0,251 5557 |39,44318| 14200 | 8384 | 1972 2527 | 1,405 |
25 | 4584 377 | 4112 | 0280 5175 |4407847 15868 | 84,83 2204 2824 | 1405 |




e SN || Dados experimentais para a serragem. 1 )
| | “vA | 383 [ mnmakgl 1 pel 143 | MJkg . -
e P (L8 R .- . hoscodd” N RN O
" | 8 | H2 | 02 | N2 | cHe | €O | Coz | PCigss | me | var 1 FA | vgas
C % | w % [ w | % % | MINm3| kgh | Nmam Nm3/h
1 | 689 | 820 | 0@40 | 537 4,10 13,6 194 | 407 39,0 258 0,169 375
2 | 693 | 850 | 0580 | 543 | 400 139 18,7 410 | 39,0 258 | 0169 | 371
3 | 695 | 840 | 0140 | 533 4,30 14,8 191 | 431 39,0 258 0,169 378
41 8% | 870 | 0210 [7832 | 4% | 145 | 190 | 427 | w0 | 258 | 0f6o | 378
5 | 6% | 810 | 0400 | 540 4,10 145 | 189 | 417 | 390 | 258 | 0169 | 373
6 703 8,10 0350 | 541 | 420 | 152 | 180 | 425 | 390 | 258 | 0169 372
7 722 | 770 | 0%80 | 550 | 410 | 154 | 179 | 420 3950 | 258 | 0169 | 366
8 718 | 510 0640 | 657 | 270 | 109 | 149 | 28y | 250 | 246 | 0251 1 292
9 721 540 | 0650 | 642 | 330 | 119 | 146 | 326 | 250 | 246 | 0251 | 209
10 726 5,30 0640 | 631 | 310 15 165 | 313 | 250 246 0,251 30,4
11 728 4,80 0640 | 670 | 250 10,3 147 271 | 250 246 0,251 286
12 745 | 520 | 0640 | 618 | 320 | 146 | 144 355 | 250 246 | 0251 | 311 |
13 | 749 | 470 | 065 | 667 | 270 | 104 | 152 275 | 250 | 248 0261 | 288
14 | 792 | 410 0670 | 741 | 180 | 65 | 125 = 181 | 250 | 246 0251 | 258
15 | 761 | 700 0290 | 583 | 360 13,1 177 1 370 | 250 | 265 0270 | 355
16 | 763 | 840 0820 | 551 4,10 15,4 16,1 432 | 250 258 0,263 | 365
17 | 770 [ 820 0650 ' 564 3,90 14,3 165 | 408 [ 250 | 265 0,270 36,7
18 | 771 | 710 0330 | 587 | 350 125 179 | 359 | 250 | 258 0,263 343
19 773 7.70 0400 | 577 | 360 131 | 175 377 | 250 258 | 0263 349
20 775 | 800 | 0610 | 566 | 390 146 | 163 | 410 | 250 | 258 0,263 356
21 | 775 | 730 | 1000 | 578 | 370 | 141 | 159 389 | 250 | 258 0263 | 348
22 | 776 | 850 | 0740 | 565 | 380 140 | 164 | 404 | 250 | 258 0,263 35,6
23 | 777 | 780 | 0660 | 561 | 400 | 150 | 165 416 | 250 | 258 | 0,263 359
24 ' 777 | 780 | 0720 562 | 39 | 148 | 165 410 | 250 258 0,263 35,8
25 781 [ 780 | 0730 | 575 | 370 | 137 . 165 383 | 250 25,8 0263 ' 350
|26 | 845 | 510 0470 . 62, 300 | 102 | 184 291 ' 180 | 258 0365 & 321
27 | 81 | 092 | 0720 | 783 | 062 | 25 17.1 063 | 180 258 | 0365 | 257
28 | 862 | 49 | 0670 | 636 | 290 100 | 180 | 283 _ 180 258 0365 , 316
29 | 866 | 093 0720 | 791 | 052 | 23 | 164 057 | 180 258 0365 | 254
30 | 82 | 072 0720 | 792 041 [ 20 ' 168 ' 047 | 180 | 258 | 0365 , 254
31 | 904 | 181 | 0750 | 741 | 141 41 | 181 : 111 | 180 ! 258 | 0365 | 272
32 911 | 1,70 | 0700 @ 730 | 140 49 | 183 | 1,30 | 180 | 258 | 0,365 | 276
33 924 | 1,80 | 0710 754 | 106 39 @ 172 107 . 180 25,8 0,365 26,7
34 | g3t 1,80 0700 | 742 © 110 41 | 182 | 110 | 180 | 58 0365 | 271
35 | o938 214 0710 | 741 | 122 46 | 173 | 1,24 180 | 258 0365 |, 272
3 | 944 | 188 0770 | 728 ' 139 | 49 | 182 | 132 180 | 258 0365 @ 276
37 | 948 | 191 0750 | 767 | 110 43 | 183 " 114 | 180 | 258 0,365 26,2
38 | 954 T 173 | 2650 764 | 1,01 40 | 161 105 | 180 | 258 0,365 26,4
38 | 954 T 191 1270 | 728 | 141 51 | 174 © 135 | 180 | 258 0,365 276
40 | 869 5,70 0480 | 622 | 310 108 | 177 | 309 | 180 26,5 0375 | 332
41 | 875 6,10 0430 | 610 | 330 16 | 175 | 330 | 180 | 265 | 0375 | 339
42 877 5,50 0780 | 628 | 310 108 | 170 306 | 180 | 265 | 0375 | 329




i
=2
©
|

|| ][ Resutados dobalano para a seriagem

oW | Em | @ | T | Thcor | Qd | ags | Efg | Coab | meinz | qcab | acs
°C % L] % "G MJrkg % % % kg/h % %

689 | 2534 | 0,692 666 | 670,76 | 1543 | 6,240 | 3158 | 8665 | 1,701 | 9454 | 0,3537
693 | 2527 | 0692 | 668 | 671,31 | 1543 | 6151 | 3142 | 8356 | 1360 | 7,397 | 02873
695 | 2706 | 0692 | 665 | 66896 | 1543 +| 6271 | 3334 | 8384 | 1288 | 6929 | 0,2667
695 | 2686 | 0692 | 670 | 67334 | 1543 | 6313 | 3317 | 8018 | 1192 | 6129 | 02493

69 | 2584 | 0692 | 666 | 66996 | 1543 | 6,183 | 3202 | 8319 | 1286 | 6863 | 02669
703 2655 | 0692 | 670 | 67445 | 1543 | 6193 | 3275 | 8115 | 1122 | 5843 | 02355 |

722 | 2556 | 0692 | 681 68695 | 1543 | 6,218 | 31,78 | 8206 | 0721 © 3793 | 01557

|

- 718 | 2188 | 1,029 701 70355 | 1544 | 7,710 | 2959 | 3415 | 1,362 | 4649 | 04769

OleNOO AW -

721 | 2528 | 1029 | €91 | 69544 | 1544 | 7,822 | 3310 | 1270 | 2414 | 3065 | 08295

726 | 2468 | 1,029 695 | 69367 | 1544 | 8090 | 3277 | 4735 | 0695 | 3291 | 02412

728 20,12 | 1,029 712 | 71451 | 1544 | 7671 | 2779 | 2337 | 2483 | 5804 | 08920

745 28,54 1,029 71 716,51 15,44 8,387 3693 | 3556 0,113 ] 0,402 0,0408

749 20,48 1,029 719 723,98 15,44 7,861 28,34 | 3287 | 1910 | 6,279 0,7011

792 12,79 1,029 766 771,16 15,44 7,383 2698 | 1,218 :_-3.286 0,4957

761 3395 [ 1109 | 673 | 68667 | 1544 | 9322 | 4327 | 5016 | 0624 | 3127 | 02099 |

769 4084 | 1079 | 708 | 71634 | 1544 | 10071 | 5001 | 8260 | 0469 | 3872 | 01699

770 3878 | 1,102 | 705 71597 | 1544 | 10069 & 4885 | 6395 '@ 0360 | 3019 | 0,129

771 31,94 1,078 | 684 698,12 | 15,44 9,189 | 4112 76,79 0318 2447 0,1100

el e B ) [ QY S [ Ry
Do ~NO 0 swN=o
|

773 3408 | 1079 | 692 | 70541 | 1544 9448 | 4353 | 7615 0,496 '« 3776 | 01744

]
o

775 | 3777 | 1079 | 702 | 71438 | 1544 | 9740 | 4751 7902 0301 | 2376 | 0,1080

[
T

|
| 775 3503 | 1079 | 698 | 71096 | 1544 9427 | 4446 | 8045 | 0324 | 2604 0,1153
|

22 | 776 | 3731 | 1079 | 707 | 71884 | 1544 | 9817 | 4713 8228 | 0429 | 3532 | 0,557
23 T 77 3871 | 1079 | 705 | 71733 | 1544 | 9897 | 4861 77,39 0512 | 3963 | 01851
24 777 | 3807 | 1,079 703 | 71563 | 1544 | 9833 | 4781 | 7991 | 0464 | 3,710 | 01672
25 | 781 | 3531 | 1079 | 711 72323 | 1544 | 9707 | 4501 = 7982 0385 | 3075 | 01412
26 | 845 | 3353 | 149 770 | 78662 & 1546 | 13605 | 4713 7326 0231 | 2349 | 0,1349
27 81 | 583 | 1499 764 | 78593 | 1546 | 10592 | 1643 47,04 0085 @ 0554 | 0,0495
28 | 862 | 3217 | 1,493 784 | 80230 | 15,46 ] 13,712 | 4588 6840 + 0326 | 3,094 0,1966
29 | 866 524 | 1499 | 784 | 80339 | 1546 | 10686 | 1582 4770 0,099 | 0656 | 0,0599
30 | 882 430 | 1493 ' 788 | 81106 | 1546 | 10782 | 1508 = 4551 0076 0478 | 0,0465
31 | 904 1087 | 1,4%9 ; 813 | 83725 | 1546 | 12089 | 2296 | 4363 | 0055 0332 | 0,0355
32 o1 1284 | 1499 | 823 | 84715 | 1546 [ 12486 | 2533 | 4211 | 0,067 ' 0390 | 0,0440
33 924 1022 | 2499 | 833 | 85898 | 1546 | 12,186 | 2241 | 4536 , 0,031 | 0196 | 00210
34 931 | 1077 | 1499 | B840 | 86661 | 1546 | 12594 | 23,37 | 4640 | 0049 | 0316 | 0,0337

|
!
- |
| | |
13,11 1499 | 857 B8374 | 1546 13,161 | 26,27 | 4157 | 0,033 | 0,188 0,0231
| | |

&

35 | 938 | 1216 1,499 852 | 87795 | 1546 | 12757 | 2492 | 3758 | 0,057 | 0298 | 0,0400
| 3% | 944 | 13, ‘
37 | 948 | 1078 | 1498 | 861 888,10 | 1546 | 12,885 | 2367 | 5355 | 0087 | 0,649 | 0,0624
38 | 954 | 984 | 1499 | 867 89464 | 1546 | 12,760 | 22,70 | 4590 | 0022 | 0,141 | 00160
38 | 954 1338 | 1,499 | 15,46 ' i ' |
i T

0,037 | 0305 | 0,0223

805,01 15,46 14,446 51,32

869 3687 | 1,540 785

I
—

875 | 4022 1,540 797 816,18 ; 15,46 14970 | 55,19 70,76 | 07232 | 2272 0,1436

Ia
1]

wn
20
~
o]

|
877 -| 36,26 1,540 800 | B19,11 | 1546 -| 14,476 | 50,74 7309 = 0194 | 1,970 | 0,1212




| . T T T
Jl f '. Evol Jeito= : 002 I m3 + I R
I | - I | S . = 1 W
n | qma | Tsciclo “agsci | qosci | qmaci “ps | Et | B | P | Pves | Vo maximo
% C To | % | % | KW | MIm % Wim3 | Mikg.i “Ton/m3h
"1 | sest a8 | 2737 | 01162 | 6235 | 4235 | 15245 | 7200 | 2117 | 1954 195 | 185
—2 | 6089 | 325 | 2706 | 00947 | 6453 | 4223 | 15204 | ap:qgs_][___ 2112 | 1949 | 195 | |
3 1 5947 | 330 | 2776 | 00889 | 6314 | 4523 | 162,82 | 7202 | 2261 | 2087 | 185
4 | 6045 | 326 | 2760 | 00814 | 6417 2488 | 16157 | 7201 | 2244 | 2071 | 195 | B
[~ 5 | e0es 332 | 2746 | 00895 | 6446 | 4317 | 15543 71,1@'] 2150 | 1993 | 195 | %
——6 16117 | 336 | 2764 | 00795 | 6476 | 4438 | 159,75 7074 | 2219 | 2048 | 195 | meda
7 1 eaz7 | 336 | 2718 | 00511 | 67,88 | 4272 | 15379 6904 | 2136 | 1972 | 195 | 7804
~§ T es28 | 325 | 3184 | 01431 | 7014 | 2346 | 8445 7215 | 73 | 1689 | 125 | maxima |
-5 Tes00 | 334 | 3359 | 02642 | €803 | 2711 o7 | 757 ” 1355 | 1952 | 125 | 8894 |
10 6370 | 318 | 3289 | 00707 | €867 | 264 9524 | 7380 | 1323 | 1905 | 125
11 | 6551 | 333 | 3,184 | 02706 | 7062 —5157 | 7767 | 7286 | 1079 | 1553 | 125 | Pvs
12 62,63 322 3370 | 00117 | 67,68 | 30.@" 110,15 | 7426 | 1530 220,3 125 |maximo
13 64,68 331 3193 | 02063 | 6984 2196 | 7904 | 7212 | 109% 158,1 125 | Wim3
14 7603 | 355 5996 | 01461 | 8078 | 1371 | 4937 6393 686 %87 | 125 2261
= T 833 | 286 | 3521 | 00550 | 50,35 | 3640 13105 82 26 1820 | 2621 | 125—?
16 | 4505 323 4049 | 00488 | 51,19 | 4379 15765 €571 | 2190 ﬁa'_'_T‘zs_ __'
17 | 4800 | 320 4024 | 00363 | 5414 | 4158 | 14970 5453 2079 | 2094 | 125 | Pves |
18 | 56,32 306 3617 | 00306 | 6108 | 3424 | 12327 €023 | TTi72 | 2465 | 125 maximo
19 | 5252 300 | 3612 | 00462 | 5648 | 3654 13155 _ 8 193 1827 i 2631 | 1,25 | Mjkgm3 |
20 | 50,00 312 | 3812 | 00297 | 56,01 - 4050 | 14580 . @316 2025 | 2916 | 125 | 3153
21 | 5282 310 3686 | 00317 A 5865 | 3756 | 13522 g134 | 1878 | 2704 | 125 |
22 | 4919 306 | 3,748 | 00412 | 5537 | 4000 14402 8353 2000 | 2880 | 125 !
23 | 4724 316 | 3001 | 00516 | 5337 | 4151 | 14942 84,27 2075 | 2988 | 125 | |
24 | 4821 317 3,898 00470 | 5427 | 40,83 | 14697 | 8404 | 2041 2939 | 125 I
e 51,77 319 3825 | 00394 | 5775 | 37,86 | 13620 | 8201 | 1893 | 2726 125 |
26 50,38 317 2818 | 00325 | 5927 | 2591 9327 8558 | 1295 | 259/ 09 |
27 82,97 301 3561 | 00110 | 9004 = 451 1623 6843 225 | 451 08 |
28 | 50,83 318 4763 | 00460 | 59,93 | 2486 89,43 | 84,70 1243 | 2486 | 09 | |
29 | 8336 305 3549 | 00131 | 9054 | 405 | 1457 | 6777 | 202 | 405 09 | |
30 84,40 307 3564 | 00101 | 9165 | 332 | 1195 6764 | 166 332 09
31 76,67 318 2002 | 00077 | 8479 | 840 | 3024 | 7224 | 420 | 840 | 08 |
32 | 7424 320 4098 | 00095 | 8266 | 993 | 3573 | 7335 . 496 | 993 o8 |
33 | 77137 322 3962 | 00045 | 8562 | 790 | 2844 | 7095 | 395 790 | 09 |
34 | 7628 328 4117 | 00073 | 8479 8,33 2997 | 7213 416 833 | 09 |
35 74,74 326 4088 | 00084 | B344 | 940 = 3384 & 7229 470 940 | 09 |
36 7352 330 4226 | 00040 | 8247 1013 | 3645 | 7345 | 506 1013 | 08 | IR
37 | 7562 331 2127 | 00131 | B443 | B33 | 2099 | 6984 | 417 833 | 09 |
38 | 7715 332 2077 | 00033 | 8584 | 768 ' 2765 | 7005 | 384 768 | 03
| 3¢ - | 1034 | 3722 | 7328 | 517 1034 | 09
40 | 4836 317 4990 | 00052 | 57.83 | 2850 | 10259 & 8685 | 1425 | 2850 | 08 |
| 41 | 4239 | 8 5708 | 00327 | 5236 | 3100 | 111,91 | 6894 | 1854 | 3109 | 09 l
42 |- a7A7T | 314 4883 | 00269 | 5686 | 2803 | 10089 | 8633 I 1401 2803 | 09 |




