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RESUMO

Os processos termoquimicos permitem a conversao da biomassa em outros produtos de maior
interesse e valor agregado. Dentre os processos termoquimicos destacam-se a pirdlise e a gaseificagao,
sendo o alcatrdao e gases, 0s principais produtos resultantes. Estes produtos possuem um grande
potencial como intermediarios quimicos, combustiveis, lubrificantes e energia, tornando os processos
termoquimicos muito atrativos. Este trabalho teve como objetivo avaliar experimentalmente dois
processos termoquimicos: pirdlise e gaseificagdo, usando bagago de cana-de-aglcar como matéria-
prima. Foram avaliados dois tipos de reatores: leito fixo e leito fluidizado. Inicialmente, foi realizada uma
revisdo bibliogréfica para a obtencao das propriedades fisico-quimicas da matéria-prima, valores tipicos
sobre dimensionamento de reatores, cinéticas de reagao e caracteristicas dos produtos obtidos pela via
termoquimica, com a finalidade de estudar o comportamento fluidodinamico do sistema. Posteriormente,
foi realizada uma simulacdo no software comercial ANSYS-FLUENT V12™, obtendo-se pequenos
desvios entre os valores preditos e 0s encontrados na literatura, 0 que gerou uma ferramenta
computacional com potencial para avaliagdo dos processos termoquimicos utilizando material
lignoceluldsico. Apds o estudo computacional, foram realizados dois estudos experimentais: um do
processo de pirélise e outro de gaseificacdo. Os estudos experimentais foram realizados usando dois
tipos de reatores com caracteristicas diferentes, quando comparados aos reatores encontrados na
literatura. A pirolise lenta a altas temperaturas do bagago foi desenvolvida em reator de leito fixo em
batelada, contendo uma mistura de bagago e alumina/silica (carga maxima de bagaco 4 g). Foram
testadas varias temperaturas, superiores a 500 °C, e encontrado que um aumento nesta variavel
significou em um aumento da quantidade de gases e diminuicdo de carvao produzido. O alcatrdo obtido
foi independente da temperatura (20 % massico). Utilizando o mesmo reator, foi realizada uma reacéo de
gaseificacdo de bagaco de cana-de-aglucar a 900 °C e relagcdo massica vapor/bagaco igual a 2,0,
obtendo-se maior rendimento de gases e menor de carvdo. Além disso, o gas produzido continha
porcentagem maior de hidrogénio quando comparado ao gas obtido por pirélise empregando a mesma
temperatura. A gaseificagdo do bagago foi realizada em um reator de leito fluidizado (elaborado e
desenvolvido pelo grupo de pesquisa LOPCA/BIOEN/FEQ/UNICAMP para esta tese). Este reator foi
instalado, testado e colocado em funcionamento com uma vazao de bagaco de até 3 kg/h. As reacdes
foram feitas usando diferentes relacées ER (razédo massica entre as relagdes (ar/bagaco) e (ar necessario
para combustdo completa/bagaco). Cada relagcdo ER testada proporcionava uma temperatura de reacao
diferente, obtendo-se uma distribuicdo de produtos com caracteristicas diferentes entre si. Os produtos
da gaseificagao foram caracterizados. Valores de ER mais elevados ofereceram maiores temperaturas de

reacao e, consequentemente, maiores rendimentos de gases e porcentagens de Hz e CO.
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ABSTRACT

The thermochemical processes allow the biomass conversion in others products, producing
simpler structures, which are more interesting. Two main thermochemical processes are the pyrolysis and
gasification, which produce tar and gases. These products have an enormous potential as intermediate
chemical compounds, fuels, lubricants and energy, making the thermochemical processes very relevant.
In this work, both processes aforementioned were object of experimental study, using sugarcane bagasse
as raw material. Two different reactors were analyzed: fixed bed and fluidized bed. A bibliographic
research was made as a starting point, collecting enough information about the properties of the raw
material, typical dimensions of the reactors, reaction kinetics and characteristics of the products. In order
to study the fluid-dynamic behavior of the system some simulations were performed, using the ANSYS-
FLUENT V12TM software. The simulation results presented small deviation compared to the experimental
results reported on the literature, which indicates that the simulated system is a powerful tool to validate
thermochemical processes that involve lignocellulosic materials. Subsequently, two experimental studies
were developed: one for pyrolysis and other for gasification. For each process mentioned before, we used
two types of reactors that differ from the reactors found on the literature. Bagasse pyrolysis was made on
a fixed bed batch reactor, using a mixture of bagasse and alumina-silica (the bagasse does not exceed 4
grams). Different temperatures above 500 °C were used, showing that the quantity of obtained gases
were proportional to the temperature, while the quantity of carbon was inversely proportional. On the
other hand, the tar produced in the reaction does not depend on the temperature (20 % mass). The same
reactor was used to do the gasification of sugarcane bagasse at 900 °C and a steam/bagasse mass ratio
of 2.0, obtaining a bigger production of gas and smaller production of carbon. Additionally, the obtained
gas contains a bigger proportion of hydrogen than the gas produced with pyrolysis, using the same
temperature. Finally, other gasification were performed, using a fluidized bed reactor acquired by the
LOPCA/BIOEN/FEQ/UNICAMP research group, which produces a bagasse output up to 3 kg/h. All
reactions were made using different ER relations (air/bagasse mass ratio). Each ER relation produced a
different reaction temperature, obtaining a product distribution with different characteristics between them.
The products obtained were characterized. The higher ER values offered bigger temperatures of reaction
and consequently, higher yield of gas and percentages of H2 and CO proportions.
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CAPITULO 1. INTRODUCAO E OBJETIVOS

O Brasil é o maior produtor de cana-de-agucar do mundo, fato que o coloca
como um dos principais produtores e exportadores mundiais de agucar e pioneiro na
producdo de bioetanol como combustivel (BRITO CRUZ et al., 2014). Porém, além
destes produtos, obtém-se um subproduto em grande quantidade: o bagaco de cana-

de-acgucar; extraido a partir do caldo de cana-de-agucar (Figura 1).

Cana-de-agucar

V

Extracdo do caldo

Caldo — Glicose ﬁ Bagago M
I
v v Processo de
Processo de Processo de producao
producao de producao de acucares
ACUCAR ETANOL fermentesciveis
] v
v v Processo de
XILOSE LIGNINA cogeracao
combinada
|
v \ v
ELETRICIDADE CALOR Processos
Termoquimicos
|
J I 7
GASES ALCATRAO CARVAO

Figura 1. Fluxograma da transformagao de cana-de-agucar.

Atualmente, o bagaco € empregado como fonte de energia (térmica, mecénica e
elétrica) no processo de cogeracao (DIAS et al, 2013a). Porém, no processo de
cogeragao nao € empregado todo o bagago de cana-de-agucar produzido, fazendo com
que o restante fique estocado nas préprias usinas, concorrendo por espago e
contaminando o meio ambiente pelo aumento da concentracdo de material particulado.

Por isso, muitas pesquisas vém sendo desenvolvidas na procura de uma tecnologia
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eficiente para o processamento do bagaco. Dentre essas tecnologias encontram-se: a)
producdo de acgucares fermentesciveis para posterior transformacdo em quimicos
(MARIANO et al., 2013) e/ou no chamado etanol de segunda geracéo. Esta rota possui
alguns pontos a serem otimizados, dentre os quais, os mais relevantes sdo as
quantidades de quimicos empregados nos pré-tratamentos e hidrolise do bagaco e a
quantidade de agua utilizada (DIAS et al., 2013b). E b) processos termoquimicos. Estes
dois processos se encontram em fase de avaliagdo, existindo um numero reduzido de
plantas em escala piloto.

Diante deste quadro, surgiu esta tese: “PROCESSOS TERMOQUIMICOS PARA
PROCESSAMENTO DE BAGACO DE CANA-DE-ACUCAR: PIROLISE EM LEITO FIXO
E GASEIFICACAO EM LEITO FLUIDIZADO”, que avaliou uma alternativa para
aproveitamento do bagaco de cana-de-agucar (Figura 1), onde o0s processos
termoquimicos sao considerados.

Os processos termoquimicos aplicados a transformacao de biomassa oferecem
uma rota para obtencdo dos produtos em trés fases diferentes: solida, liquida e gasosa,
sendo que os produtos obtidos podem ser utilizados como fonte de energia, calor,
quimicos e combustiveis liquidos ou gasosos.

Dentro das conversdées termoquimicas duas se destacam: a pirblise e a
gaseificacdo. Na pirdlise pode-se operar em temperaturas relativamente baixas (400-
650 °C), obtendo-se altos rendimentos em relacédo a fase liquida produzida, chamada
de alcatrdo. Na gaseificacdo, as temperaturas sdo maiores (800-1000 °C) e obtém-se
rendimentos mais elevados na fase gasosa. Porém, as variaveis de processo podem
ser modificadas direcionando o processo aquilo que seja do interesse.

Os gases produzidos nos dois processos possuem quantidades importantes de
CO e Hz2. A mistura destes dois gases € conhecida como gas de sintese ou Syngas. O
Syngas é um intermediario quimico para obteng¢édo de inumeros produtos. Além disso, o
hidrogénio é considerado um combustivel muito promissor, tendo em vista que possui
elevada eficiéncia nos motores e € um combustivel nao poluente (o Unico produto da
reacdo é vapor d’agua). O gas de sintese misturado a outros combustiveis de origem
féssil promove um aumento da octanagem e propicia uma combustdo completa do
combustivel (SPEIGHT, 2015, SHIVAPUJI and DASAPPA, 2014).

2
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O alcatrao esta composto por inumeros quimicos, que podem ser desde metanol
até derivados fendlicos, o que o transforma em uma fonte riquissima de matérias-
primas (GUO et al., 2014).

As composigdes destes produtos de grande interesse comercial, além do tipo de
processo (pirdlise ou gaseificacdo) também dependem do tipo de reator utilizado.

1.1 OBJETIVOS

Avaliar os processos termoquimicos de pirdlise e gaseificacao do bagaco de
cana-de-agucar, estudando reatores de leito fixo e fluidizado para obtencao de produtos
de alto valor agregado.

O objetivo desta tese é realizar um estudo para determinar e quantificar os
produtos primarios obtidos a partir da pirélise e gaseificacdo do bagaco de cana-de-
acucar, empregando dois tipos de reatores em escalas diferentes: um reator de leito fixo
com capacidade para 3 g de bagaco de cana-de-agucar e um reator de leito fluidizado
para operar com uma carga de até 3 kg/h de bagaco.

Os objetivos especificos sao:
Levantamento Bibliografico

1. Realizar um levantamento bibliografico sobre os processos termoquimicos,
apontando para o potencial que estas rotas oferecem quando utilizado o bagaco de
cana-de-agucar, como também, um levantamento do mecanismo e das cinéticas de
reacao do processo de gaseificacao de biomassa.

2. Estudar a viabilidade e requerimentos necessarios para a realizacdo de uma
simulagcdo em 3D do processo de gaseificagdo usando o simulador comercial de
fluidodinamica computacional ANSYS-FLUENT V12TM, visando o estudo da influéncia
de um sistema de alimentacao de biomassa inclinado 45° respeito a horizontal.

Caracterizacdo de matérias-primas e produtos

3.  Caracterizar fisico-quimicamente o bagaco de cana-de-agucar.
4. Desenvolver um método de cromatografia adequado para quantificar os gases
produzidos nos ensaios de pirdlise e gaseificacao.
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Pirdlise e gaseificacdo de bagaco de cana-de-acucar em reator de leito fixo

5. Desenvolver um reator de pirélise a partir de modificagdes de um reator tubular
de leito fixo.

6. Estudar a pirdlise de bagaco de cana-de-agucar a altas temperaturas usando um
reator de leito fixo.

7. Adaptar o reator de pirdlise para realizar ensaios de gaseificacao usando vapor
d’agua.

Gaseificacdo de bagaco de cana-de-acucar em reator de leito fluidizado

8. Desenvolver uma planta de gaseificacao de leito fluidizado acoplada a um reator
de reforma a vapor para processamento de 3 kg/h de bagaco de cana-de-agucar.

9. Montar e instalar a planta de gaseificacdo e reforma de bagaco de cana-de-
acucar.

10. Realizar testes preliminares de gaseificacao.

11. Gaseificar o bagaco de cana-de-acucar usando diferentes relacbes ER (razédo
massica entre as relagbes (ar/bagaco) e (ar necessario para combustdo
completa/bagaco)).

12. Coletar e quantificar as fases obtidas durante a gaseificacao e realizar analise de
quantificacao dos gases, alcatrao e carvao produzidos.

1.2 ORGANIZAGAO DA TESE

A organizacgao desta tese € apresentada a seguir:

Capitulo 1: sera apresentada uma introducdo onde se buscou apresentar a
necessidade do estudo de uma rota para processamento de bagaco de cana-de-agucar,
assim como os objetivos tragados para o desenvolvimento deste trabalho.

Capitulo 2: apresentar os desenvolvimentos realizados na area termoquimica,
assim como os fundamentos necessarios para a compreensdo desta Tese de
doutorado.

Capitulo 3: apresenta os resultados obtidos com a simulagdo desenvolvida no

simulador comercial ANSYS-FLUENT V12™ do processo de gaseificagdo de bagaco.

Capitulo 4: apresenta o roteiro e resultados de todas as analises de
caracterizagdo termoquimica e composicional para a matéria-prima desta tese. A
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caracterizacao foi realizada com dois tipos de bagaco de cana-de-acucar de diferente
procedéncia.

Capitulo 5: apresenta os resultados obtidos com o reator de leito fixo. Este reator
foi utilizado para: a) pirélise, variando a temperatura de reacao e; b) para gaseificacao a
900 °C (usando vapor d’agua) do bagaco.

Capitulo 6: apresenta a planta de gaseificacdo que processa até 3 kg/h de
bagaco: desde sua instalacdo até a realizacdo de reacOes de gaseificagdo usando
diferentes relacdes de ER (variavel explicada mais adiante — Equacgéao 8).

Capitulo 7: apresenta as conclusdes gerais deste trabalho, assim como as
sugestodes para trabalhos futuros.

A organizagao desta Tese pode ser resumida na Figura 2.

Simulagao usando ANSYS-
| FLUENT V12TM

|

Caracterizagao elementar, Adaptacéo de um reator de Montagem de uma planta de
imediata, granulométrica e PC leito fixo gaseificagio de leito fluidizado
v v ¥

Caracterizagao bioquimica, Reagées de pirdlise A_d.apta"géo da _planta_ d_e
hemicelulose, celulose, lignina, v gaseificacao de leito fluidizado

v

Reacgodes de gaseificagao

extrativos, cinzas Reacgodes de gaseificacao

Figura 2. Fluxograma de desenvolvimento de tese.
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CAPITULO 2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

Os processos termoquimicos transformam material lignocelulésico (material
carbonaceo), rapido e eficientemente em diversas matérias-primas como combustiveis
e quimicos, usando calor, pressado ou catalisadores, visando a producao de compostos
liguidos ou gasosos e seu posterior melhoramento, aumentando assim, o valor

agregado.
2.1 A ROTA TERMOQUIMICA

Esta rota apresenta varias vantagens em relagdo a rota bioquimica, entre as
mais importantes estéo: a flexibilidade de tipos de alimentagéo, a conversao integral de
todo o material lignoceluldsico, tanto dos carboidratos quanto da lignina e as altas
velocidades de reacdo, com tempos de reacao da ordem de segundos. Um processo
termoquimico se caracteriza pela alta temperatura do processo (300 — 1300 °C) e, em
alguns casos é necessaria a utilizagdo de um agente, tal como ar, oxigénio, entre
outros, que pode ou nao participar da reagdo e promove a reagdao de combustao,
gerando o calor que o restante das reacdes requerem, diminuindo assim o0s
requerimentos externos de aquecimento (BROWN, 2011).

Dentro dos principais processos classificados como termoquimicos estdo:
combustéo, torrefacao, pirdlise, gaseificacdo e liquefacao. Atualmente, a combustédo € a
opcao mais utilizada para produzir calor e se caracteriza por utilizar excesso de ar. A
pirdlise e liquefacdo nao utilizam ar e produzem, principalmente, liquidos. Para a
pirdlise, a producédo de liquidos esta diretamente ligada a temperatura de reagdo. A
principal diferenca entre a pirélise e a liquefacdo esta em que a pirdlise acontece em
temperaturas de 450 a 650 °C, enquanto que a liquefacao precisa de temperaturas
mais elevadas e, em geral, um catalisador (Sintese de Fischer-Tropsch). A gaseificacéo
esta sendo utilizada para produzir gases de alto valor agregado e opera com uma
quantidade parcial de ar (valor relativo ao necesséario para que aconteca combustao
completa) (DEMIRBAS, 2009).
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A tecnologia de conversao termoquimica é muito antiga, data do século XVII. No
século XIX, com a abundancia de petréleo, a tecnologia foi relegada, porém nas ultimas
décadas, devido a busca por fontes de energia renovaveis e a abundancia de residuos
agroindustriais, 0s processos termoquimicos ficaram novamente em evidéncia. Um dos
primeiros trabalhos que foi desenvolvido a partir desse novo interesse foi o0 de Kaupp e
Goss (KAUPP e GOSS).

O processo termoquimico inicia com um consumo continuo ou em batelada de
matéria-prima, devido a decomposicédo térmica em um meio pouco reativo, conhecido
como pirdlise, para posteriormente realizar a decomposi¢ao desses produtos em outros
compostos em um meio altamente reativo (devido as espécies quimicas e a
temperatura em que se encontram), chamado de gaseificagdo. Como a gaseificacéo
inicia a partir dos compostos resultantes da pirdlise, a maioria dos produtos obtidos séo
gases, porque as elevadas temperaturas tendem a craquear os compostos até sua
molécula reativa mais elementar, por exemplo, H2, CO, CO2. Toda reacdo de
gaseificagdo inicia com uma reacao de pirdlise e os resultados obtidos na pirdlise e
posterior gaseificagdo dependem das caracteristicas do processo: quantidade do
agente oxidante (ar, Oz, vapor d’agua ou mistura de ar/O2/vapor d’agua), temperatura
do processo e configuracao do reator.

A rota termoquimica chama muito a atencao pela possibilidade de transformar
materiais considerados de baixo valor agregado e em geral considerados como
residuos (agroindustriais e/ou sdélidos urbanos), em matérias primas de inumeros
produtos de maior valor comercial, podendo ser considerado que rota termoquimica é
base de uma biorrefinaria (Figura 3).

Um dos principais produtos dos processos termoquimicos € o Syngas, gas
composto basicamente por dois componentes: mondéxido de carbono (CO) e hidrogénio
(Hz2). O Syngas é um produto de altissimo valor agregado, considerado um intermediario
quimico, por conter duas moléculas altamente reativas e com elementos constituintes
de quase todos os compostos encontrados na natureza. A Figura 4 apresenta o
potencial que o Syngas possui, demonstrando o interesse da industria em produzi-lo.
Deste grande potencial surgiu a motivagao para este trabalho, o qual visa transformar
um subproduto como o bagaco de cana-de-agucar em um gas que seria matéria-prima
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para a producado de Syngas. Isto porque o gas produzido tem quantidades significativas

Gases Combustiveis
(Syngas) Etanol
Liquidos Fischer-Tropsch
Potencia
Eletricidade

Metanol
Calor
» il
Quimicos
Plasticos
Solventes
Quimicos intermediarios
Fendis
Adesivos
Furfural
Acidos graxos
Corantes
Detergentes

de outros gases diferentes de Co e Hoa.

Gaseificacao

Residuos
agroindustriais
e/ou sdlidos
urbanos

Figura 3. Biorrefinaria pela rota termoquimica (Adaptado de CHAOUKI e PATIENCE (2015)).
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Figura 4. Syngas como um intermediario quimico de compostos quimicos.
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2.2 DECOMPOSICAO TERMICA DE BIOMASSA

A biomassa é constituida, principalmente, por celulose, hemicelulose e lignina,
macromoléculas que quando submetidas a altas temperaturas, como nos processos
termoquimicos, sofrem craqueamento (rompimento, fratura, quebra, divisdo de
moléculas) e produzem uma quantidade diversa de componentes, dificultando tracar
uma rota de decomposicao para cada processo.

A hemicelulose inicia sua decomposicao facilmente em 200°C e os principais
produtos estdo direcionados a furanos. A celulose tem uma degradacdo lenta e os
produtos estédo relacionados ao glucosan. A decomposi¢do da celulose inicia com uma
despolimerizacdo seguida de hidrélise, oxidacado, desidratacdo e descarboxilacao
(DEMIRBAS, 2000). A lignina se decompde em uma ampla faixa de temperatura,
produzindo grande quantidade de compostos estaveis e instaveis (que rapidamente se
transformam), o que dificulta a determinacdo dos tipos de reagbes que acontecem
(BURHENNE et al., 2013).

Basicamente, o mecanismo de decomposicdo segue 0S seguintes passos:
reacdes de cragueamento térmico das macromoléculas, uma hidrélise dos polimeros e
mondémeros formados (exemplo glicose) e, posteriormente, uma redugdo. O oxigénio
que ingressa no sistema € consumido completamente e altas conversbées do carbono e
hidrogénio, que se encontram no material, sdo obtidas. Para obter rendimentos altos de
gases combustiveis, é desejavel trabalhar com matérias-primas com alto contetudo de
hidrogénio (LIM and LEE, 2014).

2.3 PIROLISE

A pirdlise tem sido utilizada desde a era antiga para producdo de liquidos
piroliticos (usados no embalsamamento de mumias). Est4 técnica era conhecida como
destilacdo da madeira. J& em tempos modernos, a pirélise foi utilizada para produzir o
charcoal, composto usado como combustivel na época da revolugao industrial. Ao final
do século XIX, a pirélise era amplamente usada para produzir alcatrao soluvel, resinas,
6leos, produtos quimicos, e gases nao condensaveis para aquecer caldeiras, porém
com a chegada do petréleo, as pesquisas foram deixadas de lado. Na atualidade, os
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trabalhos relacionados com este tema estdo voltando pela urgéncia que se tem de
encontrar novas fontes de energia renovavel (BALAT et al., 2009).

A pir6lise é definida como a decomposicdo térmica de matéria organica que
acontece na auséncia de oxigénio ou com quantidades minimas (requeridas para que

aconteca a combustao incompleta). A pirélise converte a biomassa em trés fases:

a) Fase gasosa (gases) contendo CO, COz, alguns hidrocarbonetos e Ho.

b) Fase liquida (alcatrdo) com duas fracées: uma fracdo aquosa contendo
compostos organicos de baixa massa molar como aldeidos, acidos, cetonas e
alcoois. E uma fracdo contendo compostos com alta massa molar como
acucares, derivados de furanos, compostos fenolicos e moléculas complexas.

c) Fase sélida (carvao) composta por carbono e cinzas.

As temperaturas usualmente utilizadas na pirdlise sdo entre 400 — 650 °C
(embora nada impeca operar em uma faixa mais ampla de temperatura) e podem ser
agrupados em duas grandes categorias: pirélise lenta e pirélise rapida (flash). A pirélise
lenta emprega baixas taxas de aquecimento, de 0,1-1,0 °C/s e tempos de residéncia
que variam de minutos a horas (BALAT et al., 2009, BULUSHEV and ROSS, 2011,
MOHAN et al., 2006). A pirdlise rapida é relativamente nova. Trata-se de uma
tecnologia que atinge elevados rendimentos de liquidos e usa taxas de aquecimentos
de 10 até 1000 °C/s, com tempo de residéncia de gases menor que 2 segundos
(BALAT et al., 2009, BRIDGWATER and PEACOCKE, 2000).

Na pirdlise, a producao de alcatrao (fase liquida) se faz a partir da diminuicao na

producéo de gases e carvao (WANG et al., 2012).

2.3.1 Pirdlise de biomassa

Até meados de 1970, muitas pesquisas estavam direcionadas a pirélise de
madeira. Posteriormente, com a exploragdo do carvao, deu-se inicio aos estudos de
pirélise de carvao (embora tenham sido mais comuns os estudos de liquefacdo de
carvao). Atualmente, o processo de pirdlise vem sendo amplamente estudado. Segundo
o site da Science Direct (site de compilagao de trabalhos cientificos em nivel mundial),
de 2010 até o momento existem 35.848 trabalhos sobre pirdlise, dos quais 11.730 estéao
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relacionados com o tema de pirdlise e biomassa e 1.877 relacionados com pirédlise,
biomassa e bagaco, existindo uma clara tendéncia de aumento ao longo do tempo. Isto
€ um indicativo de que o tema de pirdlise apresenta um grande potencial de pesquisa e
desenvolvimento (ELSEVIER, 2014).

Os rendimentos de gases, alcatrdo e carvao que apresenta o0 processo de
pirélise depende de: composicao e estrutura da biomassa, taxa de aguecimento, tempo
de residéncia, presenca ou nao de catalisador e tamanho de particula. Na literatura,
encontram-se diferentes generalizagbes, que quando sao estudadas em conjunto,
podem chegar a ser contraditorias. Nos estudos apresentados na literatura, de varios
sistemas aparentemente similares, aparecem diferencas significativas, por isso €
necessario ser muito criterioso na hora de se tirar conclusdes, a maioria apenas sao
verdadeiras para o sistema no qual foi realizado o experimento, a menos que se faca
uma grande compilacdo de dados e se trabalhe com correlagdes que tentem padronizar
os efeitos.

A pirdlise de biomassa é muito atrativa devido a que transforma subprodutos
sélidos em produtos liquidos. Os liquidos, como os bio-éleos, sdo mais faceis de
transportar, estocar, realizar a combustao, adaptacdao e flexibilidade na producdo e
comercializacdo (DEMIRBAS, 2004).

Entre os componentes mais importantes que podem ser produzidos na fase
liqguida da pirélise, encontra-se o metanol, produto de alto valor agregado. A fase liquida
produzida na pir6lise contém duas fragdes, uma aquosa com grande quantidade de
compostos oxigenados (exemplos: acido acético, metanol, acetona, dentre outros) e
outra fase com compostos organicos de alta massa molar. Esta ultima fase € chamada
de alcatrdo, porém, nesta tese se chamara de alcatrdo toda a fase liquida produzida
nos processos termoquimicos.

O alcatrao produzido a partir da madeira ¢ um liquido escuro com tonalidade
entre vermelho e marrom e possui uma densidade maior que a da biomassa. O
conteudo de agua varia significativamente dependendo das condi¢cbes de reacgao
utilizadas, variando entre 13 e 33 % (massica) para pirdlise e temperaturas de no
maximo 400 °C, até valores de 3 % (massica) e temperaturas de 900 °C (temperatura
maxima utilizada neste trabalho ja que o reator de leito fixo permitia essa operacao sem
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nenhum problema). O alcatrdo por ser oxigenado possui um poder calorifico superior
menor que 27 MJ/kg, o que representa a metade dos combustiveis convencionais
existente entre 43 e 46 MJ/kg (DEMIRBAS, 2007).

O alcatrao € formado por compostos como &cido acético, butanona, propanona,
compostos aromaticos, cicloalcanos, entre outros. DEMIRBAS (2007) caracterizou
amostras de alcatrdo e encontrou elevadas porcentagens de metil-derivados. Com o
aumento da temperatura, os componentes do alcatrdo sédo transformados via hidrélise.
Esta transformacdo geralmente envolve uma grande variedade de reacgdes além da
hidrélise, como a desidratacdo, formacdo de ciclos, ciclo adicdo de Diels-Alder e
rearranjo de ciclos (DEMIRBAS, 2007).

Como exposto anteriormente, nas reagdes de pirdlise de biomassa uma grande
quantidade de compostos € produzida, entre os mais importantes tém-se: a agua que €
formada por desidratacdo; acido acético proveniente da eliminacao de grupos acetil
originalmente unidos a xilose; furfural formado pela desidratacdo da xilose, acido
férmico que vem dos grupos carboxilicos do &cido urénico; e metanol que provem dos
grupos metoxil do &cido urénico (DEMIRBAS, 2007).

2.3.2 Mecanismo de reacao

O processo de pirdlise se inicia na superficie da biomassa. A superficie se
desidrata, liberando vapor d’agua, diéxido de carbono, acido férmico, acido acético e
glioxal. Em temperaturas entre 200 e 260 °C comeca a ser produzido o mondxido de
carbono. Neste ponto, as reagdes sao majoritariamente endotérmicas, produzindo
compostos volateis e a biomassa sendo transformada em carvdo. Em temperaturas
entre 260 e 500 °C, as reacbes sao principalmente exotérmicas (se o calor nao for
dissipado a temperatura se eleva rapidamente). Os gases combustiveis (monéxido de
carbono, metano, formaldeido e hidrogénio), acido férmico e metanol sao liberados e o
carvao continua sendo produzido. E, por ultimo, acima de 600 °C pode-se considerar a
completa degradacédo da biomassa, ndo restando nenhum dos componentes originais
(hemicelulose, celulose e lignina), exceto as cinzas. Durante todo o processo, 0s
produtos também reagem entre si, tendendo aumentar a producdo do composto mais
estavel (moléculas pequenas) e, portanto, em fase gasosa. Assim, quando a
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7

temperatura € aumentada, a fracdo gasosa aumenta substancialmente (DEMIRBAS,
2000).
Os principais eventos que acontecem durante a pirélise podem ser enunciados

como:

1. A fonte de calor fornece a energia dirigida a biomassa;
Iniciam as reacdes de pirdlise primaria produzindo gases e carvao;
Existe uma transferéncia de calor entre os volateis aquecidos e a biomassa néo
pirolisada;

4. Condensacéao de alguns vapores sobre as partes frias da biomassa, seguidas de
uma pirélise secundaria, produzindo alcatréo;

5. Reacdes do processo de pirdlise secundaria, nas quais os reagentes sdo 0s
produtos da pirélise primaria. Enquanto isso, as reacdes de pirélise primaria
continuam acontecendo simultaneamente;

6. Além disso, as reacdes de reforma, a reacdo de Water-Shift, recombinacao de
radicais e desidratagdo também estdo acontecendo, isto em fungédo do tempo de

residéncia, temperatura, taxa de aquecimento e pressao do sistema.
2.4 GASEIFICACAO

A gaseificacdo € uma das rotas termoquimicas amplamente estudada
atualmente, por oferecer como produto principal um gas, que pode ser usado em muitas
aplicacGes, especialmente na industria de producao de quimicos e de energia (vapor ou
eletricidade).

A gaseificacdo da biomassa é uma tecnologia que pode ser classificada segundo
o agente gaseificador usado: ar, vapor, vapor/oxigénio, vapor/ar, ar/oxigénio. E uma
decomposicao térmica com uma quantidade de oxigénio limitada, o que pode defini-la
como uma combinacdo dos processos de pirdlise e combustdo. Na gaseificacdo
acontece uma pirélise primaria e outra secundaria da biomassa (ambas as reacdes sao
endotérmicas). A reacdao de combustdo proporciona a energia necessaria para tais
reacdo acontecerem e, além disso, faz com que os produtos da pirélise secundaria

continuem reagindo nas chamadas reacdes de gaseificacdo propriamente ditas.
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A gaseificacdo transforma um material carbonaceo liquido ou sdélido (por
aquecimento direto e uma quantidade de oxigénio menor ao requerido para combustao
completa), em CO, Hz2, CO2, metano e hidrocarbonetos livres, além de pequenas
quantidades de alcatrdo e carvao. As proporgbes dependem das condi¢des utilizadas
(JAIMES FIGUEROA et al., 2014, CORELLA and SANZ, 2005, AKAY and JORDAN,
2011).

A tecnologia de gaseificagdo € a mais proxima de uma aplicagdo comercial,
quando comparada aos outros processos termoquimicos, ja& que oferece maior
flexibilidade em termos de aplicacdo energética, maior eficiéncia termodinamica em
pequena escala e menor impacto ambiental quando se combina a tecnologia com
sistemas de limpeza; estes motivos fazem o processo de gaseificagdo muito atrativo,
inclusive desde o ponto de vista do scale-up (GHOSH et al., 2004) A gaseificacdo pode
converter um material de alta massa molar em quase 100 % de gases nhao
condenséaveis com alto valor comercial como CO e Hz (FOUST et al., 2009).

A tecnologia de gaseificacao faz parte do grande esfor¢o para expandir 0s usos
da biomassa. E considerada a Ultima geracédo de processos de conversdo de biomassa
e esta sendo usada para melhorar a eficiéncia e reduzir custos da geracdo de
eletricidade a partir de biomassa. Elevadas eficiéncias (superiores a 50 %) sao
atingidas quando sistemas de ciclo combinado e turbina a gas sao utilizados (KIM et al.,
2013).

O processo de gaseificacdo tem por objetivo a producao de um gas combustivel,
no qual pode ser utilizado um residuo agroindustrial como combustivel, reduzindo assim
os custos e/ou a producdo de gases com caracteristicas especificas requeridos em
outros processos de producado. Entre esses, o processo de Fischer-Tropsch vem sendo
bastante utilizado, transformando os gases em hidrocarbonetos, produtos de altissimo
valor agregado, quando comparados ao bagaco de cana-de-aclUcar. Esses objetivos
podem ser atingidos se encontrado o ponto 6timo, onde os elementos da biomassa
(carbono, hidrogénio e oxigénio, principalmente), junto com os elementos dos agentes
de gaseificacdo, por exemplo, vapor (hidrogénio e oxigénio), possam ser rearranjados
para produzir Syngas (majoritariamente Hz e CO).
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2.4.1 Gaseificacao de biomassa

A gaseificacdo de biomassa ndo otimizada resulta na producdo de gases
guentes com contaminantes e de baixo poder calorifico, que podem ser direcionados a
gueimadores. Além disso, ndo possuem muitas aplicagdes e contém compostos tdxicos
para o meio ambiente. Por isso, a grande importancia de estudar este processo, ja que
dependendo das modificagdes feitas, o cenario pode mudar do anterior para, por
exemplo, a producao de gases que podem ser matéria-prima para o gas de sintese.

A gaseificacdo da biomassa € um processo similar aos usados por muitos anos
na industria quimica e petroquimica. As moléculas constituintes da biomassa e do
agente de gaseificacao se rearranjam para formar espécies quimicas tais como Hz, CO
e COz2. Depois estes compostos sdo convertidos a produtos de maior valor agregado
como metanol, aménia, hidrocarbonetos, etc.

A gaseificacdo tem como objetivo converter o maximo da biomassa em gases.
Isso implica em transformar, através dos processos de sintese, ndo apenas a agua e o
material volatil da biomassa, respectivamente, em vapor e gases, como também
converter o carbono fixo em gases. A mistura de gases produzida é composta por
mondxido de carbono, didxido de carbono, metano, hidrogénio, nitrogénio, etano, eteno
e varios outros contaminantes como pequenas particulas de cinzas e alcatrdo
(ALAUDDIN et al., 2010).

As etapas da gaseificacdo sdo a secagem, pirolise, gaseificacdo e combustéo (a
combustdo sempre esté presente devido as temperaturas utilizadas e a presenca de um
agente oxidante). Na primeira etapa, toda a umidade da biomassa é evaporada. Depois
acontece a pirdlise a uma temperatura entre 400 e 600 °C. Nesta regidao € onde
acontece a decomposicao térmica da biomassa em carvdo, alcatrdo e gases.
Finalmente, na etapa da gaseificacdo, em temperatura entre 700 e 900 °C o alcatrédo e
o carvao (especificamente o carbono fixo) reagem com o agente de gaseificagdo para
produzir outros gases e aumentar a parcela que ja existia, porém com composicao
majoritaria de monéxido de carbono e hidrogénio. Nesta ultima etapa, acontecem,
também, reacdes de combustido, que fornecem parte da energia que as outras etapas

requerem. Se a combustdo ndo acontecer € necessario um sistema de aquecimento
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externo para fazer com que as etapas de secagem e pirélise ocorram (AHMED and
GUPTA, 2012).

A distribuicdo de produtos (porcentagens de gases, liquidos e sdélidos) e a
composicao dos gases obtidos dependem das condigdes em que a gaseificagdo foi
realizada, informacées como a quantidade de oxigénio alimentado, definido pela
relacao ER:

Ar alimentado ao gaseificador por kg de bagaco [m3 de ar/(s/kg bagaco)]

ER =
Ar teorico estequiometrico para combustiao completa [m3 de ar/(s/kg bagaco)]

Além disto, a gaseificacao € definida pelo tipo de agente de gaseificacdo, das
caracteristicas da biomassa e do tipo de reator a ser empregado. Na literatura,
encontra-se diversos trabalhos que apresentam a distribuicdo de produtos e
composicao dos gases obtidos. A pesquisa sobre gaseificacdo esta crescendo
exponencialmente e, especificamente, a gaseificacdo de biomassa. Segundo o site da
Science Direct existem 16300 trabalhos publicados desde 2010, sendo que 30 % dessa
producéo foi publicada em 2014 e 2015. Da produgéo total sobre gaseificagédo 65 % €
referente a gaseificagdo de biomassa e desses, 14 % sao referentes ao bagaco em
geral (ELSEVIER, 2014)

Fazendo uma compilacdo de diversos trabalhos da literatura, é possivel fazer
uma média da composicao dos gases obtidos em diferentes reatores de gaseificagéo
(Tabela 1), podendo ser obtidos gases com valor agregado, uma vez que estes sao
compostos na sua maioria por H2 e CO. Porém, a quantidade de COz2, na maioria dos
casos, tera um valor consideravel, ja que uma das principais reacdes da gaseificacao €
a reacdo de Water-Shift, a qual utiliza CO e agua para produzir hidrogénio (muito
importante) e CO2 (poluidor do meio ambiente) (AHMED and GUPTA, 2012, AKAY and
JORDAN, 2011, ANDREA JORDAN and AKAY, 2012, CHANG et al., 2011, CORELLA
and SANZ, 2005, JAIMES FIGUEROA et al., 2014, ZOU et al., 2013).
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Tabela 1. Porcentagem molar dos gases produzidos pela gaseificagdo de biomassa.

Composto % molar Referéncias bibliograficas
Hidrogenio 8-24 (CORELLA and SANZ, 2005, AKAY

Dioxido de carbono 022 and JORDAN, 2011, CHANG et al,
igent o 2011, AHMED and GUPTA, 2012,
etz ANDREA JORDAN and AKAY,
Monoxido de

14-35 2012, ZOU et al., 2013, JAIMES

carbono FIGUEROA et al., 2014)

Nitrogénio 40-65

Das vantagens da gaseificagdo, anteriormente expostas, surgiu a ideia da
construgdo de um sistema de gaseificacdo para um laboratorio de pesquisa, que nao
fosse tdo reduzido, para que os resultados nao fossem muito diferentes, quando
comparados com gaseificadores industriais. Porém, que ndo fosse de tamanho
industrial, tal que a disponibilidade de biomassa limitasse a operacdo. Nesta tese, é
apresentada a instalacdo de um reator de leito fluidizado que usa até 3 kg/h de

biomassa, sendo que o valor recomendado de operacao é de 2 kg/h.
2.5 SISTEMAS DE GASEIFICAgi\O DE BIOMASSA

As principais etapas do processo de gaseificagao sao:

1. Sistema de preparo fisico de biomassa, secagem e moagem, dependendo das
caracteristicas para as quais o sistema de gaseificagao tenha sido projetado.

2. A biomassa € enviada para um sistema de medicao e logo transportada para o
gaseificador.

3. O material reage transformando-se em gases quentes que contém pequenas
quantidades de cinzas e biomassa que n&o reagiu.

4. O calor sensivel do processo € aproveitado para aquecer 0 mesmo processo.

5. A fase gasosa produzida passa através de um sistema de limpeza de gases para
posterior avaliacao sobre seu destino final. O sistema de limpeza consiste em um
um condensador, para retirar o alcatrdo, seguido de um filtro de mangas, para
reter o alcatrdo que nao condensou.
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Assim, os principais componentes do sistema de gaseificacdo séo: sistema de
alimentacao, sistema de aquecimento, reator, e sistema de limpeza e resfriamento dos
gases, sendo o gaseificador o elemento mais importante dentro do sistema de
gaseificacdo (AHMED and GUPTA, 2012).

2.5.1 Gaseificadores

Diferentes tipos de gaseificadores tém sido apresentados e testados
experimentalmente. Estes reatores fazem a conversdo de sélidos (por exemplo
biomassa) a fracoes gasosas (gases), fracoes liquidas (alcatrdo) e solidas (carvao). Os
gaseificadores apresentam uma ampla variedade de configuracées, e umas das
principais classificagbes pode ser em fungdo do escoamento das fases solida
(biomassa), gasosa (agente de gaseificacdo) e cinzas, dentro dos mais relevantes
estao:

1. Leito mdvel, chamado assim porque é similar aos leitos fixos, porém operado em
continuo.

2. Leitos fluidizados.

3. Leito arrastado.

As principais diferengcas estdo na forma como escoam as fases; sélida

(biomassa) e gasosa (agente de gaseificacao) (SPEIGHT, 2014).

2.5.1.1 QGaseificadores de leito movel

Existem os leitos de contracorrente (Updraft), co-corrente (Downdraft) e de fluxo
cruzado (Crossflow) (Figura 5). No caso de gaseificacao de biomassa, a biomassa esta
representada na Figura 5 como o sélido que ingressa ao gaseificador.

Nos reatores tipo co-corrente, a entrada de biomassa e do agente gaseificador
ingressam no mesmo extremo do gaseificador, na parte superior, permitindo que a
biomassa escoe por gravidade. Estes tipos de gaseificadores produzem gases
"quentes" com temperatura ao redor de 700 °C, pouco alcatrdo e minimas quantidades
de carvao, ja que os gases passam por todas as regides (BASU, 2013).
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Figura 5. Gaseificadores de leito movel: a) Co-corrente; b) Contracorrente; ¢) Fluxo cruzado

(Adaptado de OLOFSSON et al. (2005)).

Nos de contracorrente, a biomassa ingressa pelo topo e o agente de
gaseificacao pelo fundo. Este tipo produz gases "frios", temperatura entre 425 e 65 0°C,
elevados teores de alcatrao e cinzas seca. Os gaseificadores de fluxo cruzado a fase
gasosa entra na direcao perpendicular a do fluxo de sdlidos, a entrada é no meio do
leito movente criado pela biomassa que esta reagindo e a saida do gas produzido é
feita a mesma altura da entrada (BASU, 2010).

Como apresentado na Figura 5, os reatores de leito mével apresentam regides
definidas nas quais acontecem as reacdes do processo de gaseificacao:

1. Zona de secagem: a biomassa ingressa ao gaseificador e sua umidade é
removida por evaporacdo usando o calor gerado na regido de oxidacgao.

2. Zona de pirdlise: a biomassa comeca a se decompor rapidamente com o calor
vindo da regido de oxidacao, elevando a temperatura acima de 240 °C. A
biomassa se decompde em solidos, liquidos e gases. Os solidos formados séo
comumente chamados de carvdo. Os gases e liquidos produzidos durante a
pirdlise sdo simplesmente fragmentos da biomassa original, processo devido a
aplicacao de calor. Estes fragmentos sdo moléculas complexas de H, C e O,
provenientes da fracdo de solidos considerada como fracdo de volateis. A fragcao
de volateis € a fragdo da biomassa mais reativa, devido estar fracamente ligada a
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biomassa em relacdo a fracdo chamada de carbono fixo, na qual a maioria das
ligacdes é do tipo carbono-carbono (JAYARAMAN and GOKALP, 2015).

Assim, pode-se definir a pir6lise como a aplicagdo de calor na biomassa,
na auséncia de ar / oxigénio. O fornecimento de calor vem da regiao de
oxidacao. O rendimento de alcatrdo neste tipo de reator pode variar entre 0,1 %
para reatores em co-corrente para até 20 % em contracorrente. As reacdes de
oxidagao acontecem muito rapido, consumindo todo o oxigénio disponivel antes
que cheguem a superficie do carvao (AHRENFELDT et al., 2013).

. Zona de oxidacao: os produtos da pirélise junto com a agente gaseificador
reagem. Esta zona é dividida em dois tipos de processos:

Zona de craqueamento: quebra de grandes moléculas complexas, fase
liguida (alcatrdo) que foi produzida na pirdlise. Este processo continua a
fragmentacao iniciada na pirélise, sé6 que agora além do calor também se
encontra presente o agente gaseificador que promove outras reacoes.

Zona de combustdo: A combustdo é o Unico processo exotérmico na
gaseificagdo. Todo o calor requerido para os processos de secagem, pirélise e
reducdo sdo proporcionados pela combustdo ou por aquecimento externo. A
combustao é alimentada pelos produtos da pirdlise e do craqueamento levando a
producdo de agua e dioxido de carbono. Por isso esta zona é tdo importante.
Dependendo do desempenho aqui obtido, devem ser tomadas decisbées como a
possibilidade de aquecimento externo ou mudangas para que acontega maior
combustdo dos solidos ou gases provenientes da pirdlise (SNEGIREV et al.,
2013).

. Zona de reducdo: a reducao é o processo inverso de combustao. A combustao é
a combinagao de gases combustiveis com oxigénio para liberar calor, produzindo
vapor de agua e diéxido de carbono como produtos residuais. A redugao é a
remocao de oxigénio, desses produtos residuais, a uma temperatura elevada
para produzir gases combustiveis. Combustao e reducdo sdo reagdes opostas.
Na maioria dos sistemas de queima (utilizagdo do calor para fragmentacao de
moléculas), as duas reagdes estao operando simultaneamente, em alguma forma
de equilibrio dindmico. Em processos como gaseificacdo de biomassa, no qual
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sdo muitas as espécies quimicas envolvidas, o equilibrio acontece, porém
favorecendo uma das direcdes (SONG et al., 2014).

A reducdo em um gaseificador acontece basicamente, fazendo passar
diéxido de carbono (COz2) ou vapor de agua (H20) através de um leito de carvao
(C). O carbono do carvao quente é altamente reativo com o oxigénio; a afinidade
é tao alta que o carvao consegue retirar 0 oxigénio do vapor de agua e do
diéxido de carbono. E uma afinidade tdo alta que desde que haja oxigénio no
meio, os atomos de carbono continuardo reagindo ANTONINI et al. (2014).
Através deste processo, o CO2 e H20 reagem para produzir H2 e CO. Hz2 e CO
sdo gases altamente combustiveis (JAYARAMAN and GOKALP, 2015).

A Figura 6 resume as principais etapas do processo de gaseificacdo e os
produtos obtidos.

Dependendo do uso final, os gases produzidos devem ser resfriados e limpos
para remover o vapor d’dgua, material particulado e alcatrdo remanescente.
Geralmente, os gases sao mais “sujos” quando comparados com os obtidos em
reatores de leito fluidizado, devido a que as conversdes geralmente sdo menores,
fazendo com que o gas produzido contenha algumas quantidades de alcatrdo que néo
foi completamente craqueado.

O principal problema apresentado pelos reatores de leito mével €& obter
temperaturas uniformes no reator, devido nao existir uma regido de mistura
propriamente dita, obrigando que, para minimizar este problema, o tamanho de
particula da biomassa seja bastante uniforme (STEVENS, 2001).
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Diminuigao do conteudo de

Zona de secagem
agua usando calor

100-150°C

CARVAO

H,0 + CO,
ALCATRAO
CRAQUEADO

CARVAO
ALTAMENTE
REATIVO

Figura 6. Processo de gaseificacdo de biomassa.

Nos reatores em contracorrentes, o gas sai do reator préximo a zona de pirdlise,
onde possivelmente tem um elevado teor de componentes organicos (alcatrdo). Neste
tipo de reatores, a fragdo da biomassa conhecida como carbono fixo é quase totalmente
convertida a gases e liquidos (alcatrdo). Dentro das vantagens que esta configuracao
oferece estdo: possibilidade de operar com biomassa Umida e ser relativamente
insensiveis ao tamanho de particula. Nos reatores em co-corrente, 0 gas que sai do
reator sai perto da zona mais quente do reator, isto faz com que a concentracao de
componentes organicos seja menor (quando comparado com a configuracao
contracorrente). O tamanho dos leitos méveis, aplicados aos processos termoquimicos,
esta limitado a poucos MW de energia de combustivel devido ao problema da
manutencdo de uma frente de conversdo uniforme, devido a poderem criar caminhos
preferenciais, fazendo com que em determinada altura do leito, atinjam-se diferentes
conversdes, em diferentes posicdes radiais (GOMEZ-BAREA e LECKNER, 2010).

Outro tipo de arranjo possivel dos reatores de leitos mdéveis € colocar uma
alimentacdo secundaria de agente de gaseificacdo, estes reatores sdo chamados de
reatores duplo estagio (BHATTACHARYA et al, 2001, MA et al., 2012). A entrada

secundaria faz com as conversdées aumentem.
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2.5.1.2 Gaseificadores de leito fluidizado

Segundo SREEJITH et al. (2015), este tipo de reator produz gases quentes com
temperaturas entra 800 e 1050 °C (valor limitado pela temperatura de fusdo das cinzas
da biomassa) e apresenta uma excelente mistura das fases sélida e gasosa,
aumentando as taxas de transferéncia de massa e calor. Existem dois tipos de leitos
fluidizados: borbulhante e circulante (Figura 7). O borbulhante opera com baixas
velocidades de gas (0,5-2 m/s) e os sélidos ndo sao arrastados pelo gas (processo de
elutriagdo). Ja o leito fluidizado circulante funciona com velocidades de moderadas a
altas (2-5 m/s) e todas as particulas, grandes ou pequenas sao recirculadas, fazendo
com que as conversdes do material aumentem, j4 que o carvao que nao reagiu volta ao
reator. Porém este sistema de recirculagdo precisa de um controle rigoroso, além de
utilizar volumes maiores aos utilizados comumente em reatores de leito fluidizado
borbulhante (GOMEZ-BAREA e LECKNER, 2010). A velocidade do gas é uma variavel
de grande importancia nos leitos fluidizados, ja que existe uma velocidade minima de
fluidizagao; abaixo deste valor o leito deixa de ser fluidizado e passa a ser um leito fixo
(KUNII e LEVENSPIEL, 1991).

mm) Gases

Bagaco \

L
Vapor _T l Agente

gaseificador

Agente

Vapor gaseificador

Cinzas
a) b)
Figura 7. Gaseificadores de leito fluidizado: a) borbulhante; b) recirculante.
Dentre os diferentes gaseificadores, os de leito fluidizado tém uma série de
vantagens sobre os leitos fixos, especialmente em relacdo a mistura. Os de leito

fluidizados apresentam grandes taxas de transferéncia de massa e calor, devido néo ter
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zonas de reacoes diferenciadas como nos de leito movel. Isto faz com que este tipo de
reator possa ser construido em tamanhos muito superiores aos gaseificadores de leito
mével. Porém, possuem desvantagens do tipo econémico, deve ser utilizado material
com um tamanho de particula reduzido, 0 que implica em um sistema de moagem
obrigatério para preparacao da matéria-prima. Além disso, dependendo da temperatura
de trabalho, as cinzas contidas no bagaco podem fundir, criando agregacdes que
diminuem a conversao do processo e podem ocasionar corrosao no reator (HIGMAN e
VAN DER BURGT, 2008)

A revisdo bibliografica sobre o mecanismo de reacdo da gaseificacdo foi
aproveitada e combinada com os conhecimentos de fluidodindmica computacional,
dando como resultado o Capitulo 3 desta tese, intitulado: BAGACO DE CANA-DE-
ACUCAR COMO MATERIA-PRIMA PARA A PRODUCAO DE GAS DE SINTESE:
SIMULAGAO 3D DO PROCESSO DE GASEIFICACAO.

2.6 CONCLUSAO

Dependendo dos requerimentos do processo, se existe ou ndo preferéncia por
certo composto ou fase (carvao, alcatrao ou gases), as condi¢cdes de reacao podem ser
escolhidas, tal que os produtos sejam aqueles de interesse.

Como apresentado, a pirdlise é um processo que tende a favorecer a producéo de
alcatrao e para este fim sdo requeridas: baixas-moderadas temperaturas, altas taxas de
aquecimentos e baixos tempos de residéncia. Se o objetivo é uma alta producéo de
carvao, baixas temperaturas e taxas de aquecimento sado requeridas. Ja se o propdésito
é alto rendimento da fase gasosa, entdo altas temperaturas, baixa taxa de aquecimento
(permitindo a conversao nao apenas da fragcao volatil da biomassa, bem como da fragéo
de carbono fixo) e prolongados tempos de residéncia (aumentando a conversao de
alcatrdo em gases) devem ser preferidos.

O processo de gaseificacdo apresenta maiores rendimentos de gases, reduzindo ao
minimo as quantidades de alcatrdo e carvao produzidos. A gaseificacdo possui uma
etapa de oxidacéo, a qual requer uma quantidade determinada de agente oxidante, isto
faz com que os produtos da pirélise continuem sendo convertidos (reacdes de reducao
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ou gaseificacao). As reagdes de reducado sao endotérmicas, dai a necessidade deste
agente.

Existem diferentes tipos de gaseificadores, porém os que operam com reatores de
leito fluidizado apresentam maiores taxas de transferéncia de massa e calor, obtendo
maiores conversdes de gases. Entre os dois tipos de reatores de leito fluidizado, o
reator de leito fluidizado circulante se destaca, porém, o sistema de controle e manejo
deve ser mais robusto (é necessario controlar a velocidade do gas no leito, visando
prever a quantidade de material recirculado e com isto definir a temperatura de reagéo),
além de que se transforma em um equipamento maior devido ao sistema de
recirculacao de material particulado.

Nesta tese foi proposto realizar a montagem/avaliacdo de um gaseificador de leito
fluidizado (devido as vantagens que oferece frente ao leito moével), mas com um
tamanho de equipamento que fosse aceitavel para ser instalado em nosso laboratério e
sem sistemas de controle que fariam com que o custo do equipamento saisse do
orcamento; com isto concluiu-se que o gaseificador mais adequado era o reator de leito
fluidizado borbulhante.

Com este capitulo foi concluido o primeiro objetivo desta tese.
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CAPITULO 3. BAGACO DE CANA-DE-ACUCAR COMO
MATERIA-PRIMA PARA A PRODUCAO DE GAS DE
SINTESE: SIMULACAO 3D DO PROCESSO DE
GASEIFICACAO

3.1 INTRODUCAO

O processo de gaseificagdo transforma o material lignocelulésico, bagago de
cana-de-agucar, em trés produtos principais: carvao, alcatrdo e gases (mistura de
hidrogénio, monéxido de carbono, diéxido de carbono e metano, principalmente). Os
produtos tém alto potencial como matéria-prima de combustiveis de maior valor
agregado; entre esses combustiveis encontra-se o hidrogénio, o qual apresenta menor
capacidade de contaminacao ambiental (WAHEED et al., WANG et al., 2014).

Neste trabalho, uma simulacado de um gaseificador de leito fluidizado, utilizando a
fluidodindmica computacional (chamado de CFD por sua sigla em inglés) foi realizada
com os dados coletados durante a revisdo da literatura, visando compreender o
processo de gaseificagdo tanto do ponto de vista termoquimico quanto fluidodindmico.
Um dos principais objetivos desta tese foi a montagem, o start-up e a operacado de uma
planta de gaseificacdo, e este capitulo contribuiu para a melhor compreensdao do
processo e como também, para a obtengdo de conclusées sobre o desenho do
equipamento, dai o interesse em realizar uma simulacao em 3 dimensées (3D).

Foi escolhido um reator de leito fluidizado uma vez que oferece vérias vantagens
sobre outros tipos de reatores, dentre elas uma das mais interessantes é que este tipo
de reator é facilmente levado a escalas de médio e grande porte, superando limitacoes
encontradas em projetos de leito fixo de pequena escala. Neste capitulo, foi possivel
determinar a influéncia da temperatura de operagédo, relacdo biomassa/agente de
gaseificacdo sobre o rendimento de hidrogénio e a razdo H2/CO no gas efluente. A
razao H2/CO é uma variavel de grande importancia se o géas efluente for utilizado para a
obtencado de hidrocarbonetos via Fischer-Tropsch, o qual requer uma relagdo H2/CO
igual a 2 (BARTOLINI et al., 2015).
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Atualmente, muitas industrias usam produtos agricolas como matéria-prima para
converté-los em produtos de alto valor agregado, porém, como na maioria dos
processos, geram uma grande quantidade de subprodutos. No Brasil, a produgéo de
cana-de-agucar na safra 2014/2015 sera de 642,10 milhdes de toneladas
aproximadamente (MAPA, 2015), das quais 28 % correspondem ao principal
subproduto da industria sucroalcooleira, o bagaco (com 50 % de umidade). Isso
representa uma enorme quantidade de biomassa com grande potencial para uma
aplicacéo sustentavel. Este subproduto € utilizado como matéria-prima para combustao
direta em caldeiras, suprindo as necessidades de energia do préprio processo (AHMED
e GUPTA, 2012). No entanto, a quantidade de bagaco é demasiada e cerca de 10 %
em massa € armazenada, causando diversos problemas, tais como ocupacao de areas
importantes da planta e aumento de particulas em suspensédo no ambiente, que conduz
a promocao de problemas de saude e possivel foco de ignicdo. Isso tem motivado o
processamento sustentdvel do bagaco, podendo ser uma dessas tecnologias a
producédo de gases a partir do mesmo. Isto da uma importancia adicional ao bagaco, ja
que estes gases sdo a matéria-prima de produtos quimicos e combustiveis com maior
valor agregado e menor capacidade de contaminacdo ambiental, por exemplo, o
Syngas (mistura de Hz e CO) (FREITAS e GUIRARDELLO, 2015, SHOJA et al., 2013,
AHMED e GUPTA, 2012).

A producdo de gas de sintese a partir do bagaco € feita pelo processo de
gaseificacdo (AHMED e GUPTA, 2012). Este processo é a conversao termoquimica de
biomassa na faixa de 500-1100 °C na presenca de um agente de gaseificacao, que
pode ser ar, oxigénio, vapor de 4gua ou mistura deles (GORANSSON et al., 2011), em
quantidades menores do que a estequiométrica (valor tedrico para a combustao
completa). O resultado da gaseificagdo € uma alta producao de misturas de compostos
gasosos (gas de sintese, metano, didéxido de carbono e nitrogénio) e pequenas
quantidades de carvao, alcatrdo e cinzas (geralmente consideradas uma parte de
carvao).

Neste capitulo, uma simulagdo em CFD de um gaseificador de leito fluidizado
borbulhante foi realizada utilizando simulador ANSYS-FLUENT V12TM. A simulacao foi
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baseada em dados experimentais obtidos da literatura e tem o diferencial que foi
estudado um sistema de alimentagéo de biomassa inclinado (45° respeito a horizontal).

3.2 METODOLOGIA

Para realizar a simulacdo CFD, foi necessario definir o tipo de gaseificador, a
modelagem cinética, a fluidodinamica do processo e as condi¢des de entrada da

simulagéo.

3.2.1 Simulacao do Gaseificador

A configuracdo estudada, neste capitulo, foi a de um reator de leito fluidizado
borbulhante (sem recirculacéo), o qual possui uma regiao de fluidizacdo borbulhante e
uma zona livre (freeboard). Foi assumido que o leito fluidizado borbulhante contém
duas fases: solido (bagaco e material inerte) e gas (agente de gaseificacdo). Como as
reagbes de gaseificacdo sdo endotérmicas na sua maioria, é necessario adotar um
aquecedor para fornecer a energia necessaria durante o processo. O formato do
gaseificador é apresentado na Figura 8, bem como a malha de volumes finitos gerada
no gaseificador para a simulagdo. Para definir a quantidade de volumes finitos
adequados que a malha devia possuir, a simulagcdo foi feita usando diferentes
quantidades. Foram testadas malhas desde 100 mil até 500 mil elementos, com
acréscimos de 50 mil; encontrando que, a partir de 250 mil elementos, as propriedades
nédo variavam em funcdo do numero de elementos. Assim, foi selecionada uma malha
composta por 250 mil elementos, valor relativamente elevado para um sistema do
tamanho como o simulado (Tabela 5); isto se deve ao fato de que além de um sistema
hidrodinamico, estdo acontecendo reacdes quimicas.

As particulas do bagaco e material inerte foram consideradas esféricas e com um
tamanho uniforme. Os paréametros hidrodindmicos; numero de Reynolds minimo de
fluidizacao e os coeficientes de transferéncia de calor e massa foram obtidos a partir do
trabalho realizado por Kunii e Levenspiel (1991).

A biomassa foi introduzida no gaseificador formando um angulo de 45° com a
entrada do agente de gaseificagdo, reduzindo a forca de cisalhamento na parede
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oposta a entrada do gaseificador de bagaco e melhorando a mistura de reacéo (bagaco

e agente de gaseificagéo).

Figura 8. Gaseificador de leito fluidizado borbulhante.

3.2.2 Modelo cinético

Dentre os diferentes gaseificadores, os de leito fluidizado oferecem um melhor
contato entre as fases que reagem (gas e sélido), fazendo com que as conversdes
aumentem em comparagao com as conversdes obtidas em outros tipos de reatores. Por
isso este tipo de gaseificador foi escolhido para realizar a simulacao a partir do bagaco
de cana-de-acucar. Tanto o leito fluidizado borbulhante quanto o recirculante possuem
o mesmo modelo cinético. Os processos que acontecem no interior do gaseificador sdo
praticamente iguais; a Unica diferengca € que no caso do recirculante, além da
alimentacdo de bagaco, entra também a corrente de reciclo, trazendo particulas que
reagiram parcialmente, o que aumenta a quantidade de material carbonaceo na regiao
de entrada do reator.

Ao alimentar as particulas de bagaco no gaseificador, estas sofrem secagem e
pirdlise rapida. A pirdlise gera trés produtos em quantidades diferentes: gas, alcatrdo e

carvao (representado por C e cinzas), segundo a reag¢ao a seguir
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Bagago — Carvao + Alcatrao + Gas (H,0 + CO + CO, + H, + CH, + C,)

O modelo cinético utilizado foi obtido de JI et al. (2009), os quais compilaram os
modelos de outros autores. O modelo assume que a biomassa se decompdbe
diretamente a cada produto / por uma unica reagao.

A taxa de formacao de um produto no tempo é dada na equagéo 1:

av, _ ko * e_(EiRTj (V.* —V.) Equagéo 1
e S

Onde ko,l- e E. sao o fator pré-exponencial e a energia aparente de ativacao

para cada componente i (carvao, alcatrdo, gases), respectivamente. A quantidade V., é

o rendimento do componente i. A Tabela 2 relaciona os valores dos parametros para
cada espécie.

Tabela 2. Parametros cinéticos utilizados na simulacao (JI et al., 2009).

Componente Log k,; (1/s) E, (kJ/mol)
Total devolatilizado 8,30 133,01
Gas total 2,88 49,37
Hidrogénio 6,17 114,18
Metano 13,00 251,21
Co 9,06 173,85
Monoxido de carbono 11,75 220,66
Dioxido de carbono 5,39 97,99
Agua 6,71 103,01

Carvao Carvao=1- Total devolatilizado
Alcatrdo Cinzas=(Total devolatilizado)-(Total de gases)

*Adaptado de JI et al. (2009)

O cragueamento térmico de alcatrdo (reagdes de pirdlise secundaria e
gaseificacdo) tem um efeito significativo sobre a composi¢ao do gas final, porque mais
de metade dos produtos da pirdlise primaria é alcatrao. Um modelo cinético de primeira
ordem tem sido amplamente aplicado para simular a cragueamento do alcatrdo. As
reacdes e a cinética das mesmas, afeta enormemente os resultados das composicoes

finais do craqueamento do alcatrdo, dai a importancia de uma modelagem rigorosa
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desta etapa. Neste trabalho, o fenol foi empregado para representar o alcatrdo obtido
da pirdlise primaria como discutido por GERUN et al. (2008) e JI et al. (2009).

As reagbes e a respectiva cinética para o craqueamento do alcatrao s&o
apresentadas na Tabela 3. O fenol foi o componente utilizado para representar o
alcatrao de forma eficiente. Tanto as reag¢des quanto os modelos cinéticos, foram
obtidos da literatura (JI et al., 2009).

Tabela 3. Reagbes do craqueamento térmico do alcatrdo (JI et al., 2009).
Velocidade de reacao

Reagé&o quimica n[=] m(y
i mBS
. 10°
C,H ,O — CO+0,4C,yHg +0,15C,H, +0,1CH, +0,75H, r, =10" EXP T CCJI@O
; 10°
C¢H 4O +3H,0 — 4CO +2CH, +2H, r, =10" EXP T Ce,n,0
14 3,5%10° | 46 05
CioH ¢—> 7,38C +0,275C¢Hg +0,97CH,, +1,235H, r=17*¥10" EXP| -——— |C° C~
RT CioHg  Ha
CoH ¢+2H,0 —1,5C +2,5CH , +2CO 1y = 2,0%1016 Exp| - 443710 | (13 04002
o ¢ 2 s > 4 4 ’ RT CeHe  H2 H20
5 9650 0.5
CyH 4O +40, — 3H,0 +6CO rs =0,655%10° EXP| ——— |C? o
RT C6H60 2
1,2552%10°
CoH (+4,50, — 3H,0 +6CO 7 = 2,4*10“EXP[——] c O ¥
RT C6H6 0
CioH 3+70, — 4H,O +10CO 7 :O,655*103EXP(—@j 5,
RT C10H8 2

Apbs o craqueamento térmico do alcatrdo, acontecem na regiao do leito e na
zona livre do gaseificador as reac6es homogéneas e heterogéneas, listadas na Tabela
4.
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Tabela 4. Reacdes homogéneas e heterogéneas no gaseificador (JI et al., 2009).

. Velocidade de reacao
Reacgéo quimica 5 [=] m(ﬂ/
! m’s

Reacbes heterogéneas
(T=Temperatura da particula (K); ki=velocidade especifica de reacéo)

29844 l
C+CO, > 2CO 1, = 4364EXP| — Ceo [:] mo
T *t ImPs
C+H,0—>CO+H, klpHZO 1

Ty = -
’ I+ky Py o +ksBy o™ 7 s

K, :4,93*103EXP[—18522J

k, =11 I*IOEXP[—ssTﬁj

ky = 1,53*10’9EXP( 25161)

Reacbdes homogéneas ri[z]mfﬂ/ . (T=Temperatura do gés (K))
ms

10 2,4*%10° | 17 08
CH 4,+H,O —3H, +CO fo =3,3*10" EXP| -——— |C>' C~
RT CHy Hp
2434
CH ,+20, — CO, +2H,0 A :1,58*1019EXP(— 3 3}[&114]0'7 [0,]"
2012
2C0+0, —2C0, s :3,98*1020EXP(— 0 9)[00][02]0’25 [H,0]"
CO+H,0 <> CO,+H
2 2+ r13:2,78*106EXP(——ISIOJ()’C())’Ho_ycozy% J
T 2 EQ
Ky =0, 0265EXP(&68J
T
13127
2H, +0, = 2H,0 44:2,196*1018EXP(— 3 j[Hz][02]

3.2.3 Modelo fluidodinamico

A Fluidodinamica Computacional (CFD) é uma técnica da dinamica dos fluidos,
onde sao utilizados os principios de conservacdo e as equacdes rigorosas de
movimento do fluido (Navier-Stokes), junto com modelos especializados de turbuléncia.
Esses modelos sdo mais rigorosos e, portanto, mais aceitaveis que os modelos
empiricos.

Os modelos em CFD podem ser divididos em dois grupos: modelo Euleriano -

Euleriano; onde as fases soélida e gasosa sao consideradas como continuos e
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interpenetrantes, e o modelo Euleriano - Lagrangiano, onde o gas é considerado como
uma fase fluida e o sélido como uma fase discreta. O modelo calcula a trajetéria de
cada particula individualmente, utilizando a segunda lei de Newton. A interagéo entre as
particulas pode ser descrita pela energia potencial ou pela dindmica das colisdes. Este
método tem a vantagem de considerar todos os deslocamentos das particulas
(unidimensional, bidimensional) e as variaveis do sistema. No entanto, para obter esta
informacdo € necessario um esfor¢o computacional muito alto, ainda mais quando os
campos de velocidade do sélido e do gas sdo acoplados. A diferenga basica entre os
dois modelos é que o sistema de referéncia Euleriano - Lagrangiano segue o
movimento das particulas, enquanto que, o sistema de referéncia Euleriano - Eureliano
encontra-se fixo em relacédo ao sistema (FLUENT, 2009).

O modelo Euleriano-Eureliano junto ao modelo de turbuléncia multifasico (que
consiste em um conjunto de equacdes de momento e continuidade da fase gasosa e da
fase solida) foi utilizado para representar o escoamento do processo de gaseificacao do
bagaco de cana-de-agucar (NGUYEN et al., 2012). As propriedades da fase sélida sao
obtidas através da aplicacao da teoria cinética dos fluxos granulares (TAGHIPOUR et
al., 2005).

O modelo escolhido foi 0 modelo Euleriano-Euleriano, que incorpora o termo de

fragcdo volumétrica da fase i («;). Esta variavel representa o volume ocupado por cada

fase e as leis de conservagao de massa, momento e energia serdo cumpridas para

cada fase individualmente, cumprindo a condi¢cdo apresentada na equacao 2:

n
z a; =1 Equacéo 2
i=1

As equacdes de conservacao de massa da fase gasosa (g) e da fase sélida (s)
foram representadas pelas equacdes 32 e 3b, respectivamente:

0 . 9] . ~
a(agpg) + V(aypyv,) =0 a(asps) + V(aspsvs) =0 Equacéo 3

Onde, ¥ representa a velocidade de cada fase. Os subscritos g e s representam
a fase gasosa e a fase soélida, respectivamente.
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As equacgbes de conservacdo de quantidade de movimento das fases sdo dadas
na equacao 4-:

a - —)2 = - - -
a(“gpgvg) +V(agpg¥s) = —agVP + Vig + agpgd + Kgs (Vg — ¥s)
3 Equacao 4
a (aspsﬁs) + v(aspsﬁsz) = —as;VP — VF + v'=[s + aspsg + Kgs(ﬁg - 1_js)
Onde, g representa a gravidade. 7, e 7, s&o os tensores de viscosidade da fase

gasosa e solida, respectivamente. O K, representa a transferéncia de movimento na

interfase, que possui a forma geral apresentada na equacao 5 (GIDASPOW, 1994).

a;(1—«a a Ve -V
Kgs = 150M+ 1’75M a, <0,8
agds2 ds B
|_) _)| Equacédo 5
3 . asagpg (Vs —Vg| .
Kgs = 7 (o ds ag e a,>0.8

Onde, 4 € o diametro das particulas da fase solida e ¢ é o coeficiente de

arraste o qual depende do numero de Reynolds relativo (Res). O desenvolvimento

matematico é apresentado na equagéo 6:

o @) Re. <1000 24(1+0,15Re ")
P, |Vs —vg’ds ’ Entdfo % Re )
Re,=——— se - § Equacao 6
Hs b)Re, >1000 ~ D 044

A lei de conservacgao de energia esta descrita na equacao 7:
) ) ac,
= (agpgHg) + V(agpgUgHy) = V(aggVTy) +y(Ts — Ty) + agpg Z AH, ——
Jat at -

Equagéo 7

6 >
9t (aspsHs) + V(aspsvsHs) = V(asAsVT) + Y(Tg - Ts)

H,T,2 € y sao entalpia especifica, temperatura, condutividade térmica e coeficiente de

transferéncia de calor entre as fases, respectivamente.

35



CAPITULO 3

3.2.4 Dados de entrada da simulacao

A caracterizagdo do bagaco quanto a andlise imediata, elementar, poder
calorifico inferior e superior e densidade, foi obtida de um estudo experimental
(ANDREA JORDAN e AKAY, 2012).

Os parametros geométricos e as condicdes operacionais para o gaseificador
foram coletados dos trabalhos de CHANG et al. (2011), o qual utilizou a-Celulose como
matéria prima e NGUYEN et al. (2012), permitindo que a simulacao fosse validada com
os dados experimentais obtidos nesses trabalhos. Os dados de entrada da simulagao

estdo compilados na Tabela 5.

Tabela 5. Parametros geométricos e condi¢cdes operacionais da simulacao CFD.

Pardmetros geométricos Condicbes operacionais
Altura do leito fluidizado (m) 0,65
Velocidade do gas no
Altura do freeboard (m) 0,45 gaseificador (m/s) 0,00046
Diametro do leito (m) 0,0479 Temperat“;f‘ (?,‘g)e”trada do 57
A . ) Temperatura de entrada do
4
Diametro da particula (m) 2,5x10 bagaco (°C) 27
Angulo de inclinagao da entrada da 450
alimentacéo

3.3 RESULTADOS E DISCUSSAO

As simulagdes foram realizadas utilizando ar e/ou vapor d’agua como agente de

gaseificacdo. As quantidades de agente gaseificador estao representadas por:

a) A relacao real/estequiométrico do ar que ingressa no reator (ER) (JAIMES
FIGUEROA et al., 2014):

Ar alimentado ao gaseificador por kg de bagago [m3 de ar/kg bagago]

ER = Equacao 8

Ar teorico estequiometrico para combustdo completa [m3 de ar/kg bagago]

b) A quantidade de vapor alimentada ao reator estd dada pela relagdo SB
(GIL et al., 1999):
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Vapor alimentado ao gaseificador|kg/s kg de vapor -
p gaseif [kg/s] = g p Equacio 9

- Bagago alimentado ao gaseificador(kg/s|" " kg de bagaco aimentado

A quantidade e tipo de agente foram variados, encontrando a influéncia sobre a
composigdo do gas obtido (hidrogénio, monéxido de carbono e as impurezas -
nitrogénio, metano e didéxido de carbono).

3.3.1 Validacao da simulacao

Diferentes simulagcdes foram realizadas para comparar os resultados obtidos com
os valores experimentais da literatura (CHANG et al., 2011). Na

Tabela 6 sdo apresentados os valores experimentais obtidos da literatura, bem
como os valores obtidos na simulacdo CFD e a sua percentagem de erro relativo,
definido a seguir.

) |Valor experimental — Valor simuladol|
% Erro relativo = - * 100
Valor experimental

Por ser um fenbmeno altamente nao-linear e com diversas reacdes
(homogéneas e heterogéneas) acontecendo, o modelo utilizado no simulador de CFD
representou o sistema real. Como este trabalho de simulagédo foi baseado no estudo
experimental de CHANG et al. (2011), e o mesmo apresentou dados sobre a fase
gasosa e sua composicao, as comparagdes aqui apresentadas se limitaram a fase

gasosa.

Tabela 6. Comparacgao dos dados experimentais com os resultados da simulagdao CFD.

Concentragdo de Hz2no gas obtido [vol %]

Temperatura ER=0,29 e SB=0,0 ER=0,34 e SB=0,0 ER=0,29 e SB=0,5
[°C] Exp* Sim*™ %Emo Exp Sim %Ermo Exp Sim  %Erro
700 11,47 13,71 19,56 11,47 12,39 8,00 15,56 17,89 14,99
800 21,47 24,58 1450 22,06 24,16 9,50 23,70 27,03 14,03
900 31,18 34,23 9,78 32,06 35,27 10,00 39,80 42,98 8,00

Rendimento de Hz [m® de H2 obtido/kg de bagaco alimentado]

Temperatura ER=0,29 e SB=0,0 ER=0,34 e SB=0,0 ER=0,29 e SB=0,5
[°C] Exp Sim %Ero Exp Sim %Ero Exp  Sim % Erro
700 0,0423 0,0474 12,00 10,0615 0,0695 13,00 0,0652 0,0757 16,00
800 0,1269 0,1376 8,40 0,1654 0,1816 9,80 0,1217 0,1398 14,90
900 0,2692 0,2934 9,00 0,3346 0,3597 7,50 0,4391 0,4830 9,99

* Exp: valor experimental
**Sim: valor simulado
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Embora a percentagem de erro varie entre 7,5 e 20 % aproximadamente, a
tendéncia dos resultados das simulacdes foi a mesma que a dos resultados
experimentais, o que permite concluir que a simulacgao foi validada e a mesma pode ser

usada para o estudo e analise do processo de gaseificacao.

3.3.2 Casos de estudo

O processo de gaseificacdo foi simulado para diferentes situacdes, variando a
temperatura de reacédo e as relacbes de ER e SB. Os resultados sdao mostrados na
Figura 9. Na maioria dos casos, a temperatura de reacao é definida pela relagéo ER, ja
que a quantidade de calor liberada no processo de combustdo é alta em um curto
periodo de tempo. Porém, se sdo utilizados sistemas de controle de temperatura
robustos, que atuem rapidamente, mantendo a temperatura em um valor desejado, faria
com que a temperatura pudesse ser variada ao mesmo tempo que sédo variadas as
relacbes ER e SB. Os resultados obtidos, levaram essa consideracdo em conta; foi
possivel tratar a temperatura de reagcdo como uma variavel independente.

Com as simulacdes CFD realizadas verificou-se que operar em temperaturas
altas de reagcédo (900 °C), as composicdes de hidrogénio e mondxido de carbono
aumentam. O inverso ocorre para as impurezas do gas de sintese (N2, CHs e COz,
principalmente); neste comportamento a quantidade e o tipo de agente de gaseificacao
utilizado nao influenciam.

A quantidade de gas de sintese (mistura de hidrogénio e mondéxido de carbono)
produzido foi inversamente proporcional a quantidade de ar introduzido no sistema
(ER). Isto acontece porque quanto menos ar entrar no sistema, a reacdo de combustao
€ desfavorecida, permitindo, assim, que os componentes sejam transformados em
gases como Hz e CO.

A utilizacdo de vapor como agente de gaseificacdo, fez com que a producgéo de
hidrogénio aumentasse consideravelmente, isto devido a reagdo de water-shift (
Cco+H,0 <> CO, +H, ), ha qual a agua reage com o monéxido para produzir hidrogénio e

diéxido de carbono.
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Figura 9. Composicao do gés (base seca) obtido no reator de leito fluidizado borbulhante

(simulacado CFD).

O resultado dos perfis de velocidade da fase sélida (bagago e carvao) e fase
gasosa (produtos e agente de gaseificacdo) da simulacao realizada a T= 900 °C, ER =
0,29 e SB = 0,5 sédo apresentados na Figura 10. Podem ser analisados os perfis de
velocidade na zona de contato inicial entre o agente gaseificador e a biomassa e o perfil
na zona livre.

Na zona inicial de contato, uma grande turbuléncia e maiores valores de
velocidade foram verificadas. Além disso, € evidente que a entrada do bagaco pela
lateral do reator faz com que o escoamento seja preferencialmente na face oposta a
entrada. Este fenbmeno ocasiona um gradiente de velocidade e temperatura, afetando
diretamente as reacdes. Os reatores de leito fluidizado borbulhante apresentam a
vantagem de serem altamente agitados, induzindo a formacao de um leito homogéneo.

Porém, com a presenca destes gradientes essa grande vantagem é diminuida.
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8,74*10* 9,06*10+*

6,59*10* 6,80*10"

4,37*10* 4,53*10

2,19*10 2,27*10*

=]

1 ms- !
a) Fase gasosa b) Fase solida

Figura 10. Perfil de velocidades. a) fase gasosa, b) fase sélida.

As entradas convencionais aos leitos fluidizados s&o feitas horizontalmente, o
gue ocasiona um desgaste do reator na face oposta a entrada (velocidade do material
igual a zero devido ao choque contra a parede) (LI et al., 2014). Neste trabalho, a
entrada de biomassa foi diferente (45° de inclinagdo) diminuindo o desgaste na regiao
de entrada, fato evidenciado pelos valores de velocidade nesta regido, os quais foram
valores baixos, porém, ndao os minimos, demonstrando que nao houve choque de

particulas contra a parede.
3.4 CONCLUSAO

Os resultados obtidos a partir da simulacdo de CFD foram validados com dados
experimentais. Estes resultados demonstraram que a melhor condicdo para operar,
visando producao de hidrogénio e monoxido de carbono foi na temperatura de 900 °C
com ER = 0,29 e SB = 0,5, obtendo-se composicdes de 22,25, 13,21 e 63,54 vol% livre
de agua para Hz, CO e impurezas, respectivamente.

Os perfis de velocidade dentro do reator demostraram que um sistema de
alimentacéo inclinado diminui o cisalhamento na face oposta, porém o gradiente de
velocidade ao longo do reator continua acontecendo. Conclui-se que a instalagdo de um
sistema inclinado de alimentacdo ndo é a solucdo para evitar os gradientes de

velocidade dentro do reator e embora exista uma diminuicdo do cisalhamento na
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entrada, essa diminuicdo pode ndo compensar o0 gasto necessario para instalar e
manter uma alimentagcao de bagaco inclinada.

Neste capitulo, foi concluido o objetivo 2, proposto nesta tese. O trabalho
desenvolvido neste capitulo gerou uma publicacao (JAIMES FIGUEROA et al., 2012).
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CAPITULO 4. CARACTERIZACAO FiSICO-QUIMICA DO
BAGACO DE CANA-DE-ACUCAR

Este capitulo apresenta a metodologia e o0s respectivos resultados da
caracterizagdo de bagaco de cana-de-agucar bruto. Esta caracterizagdo consiste na
determinacao da porcentagem dos compostos e elementos constituintes que formam o
bagaco, assim como de propriedades fisico-quimicas. Foi utilizado bagaco proveniente
do processo de extracdo de caldo de cana por moagem. A caracterizacao determina o
potencial que o bagaco tem para ser pirolisado e/ou gaseificado, visando producéo de
alcatrao e gases.

O procedimento de caracterizacdo do bagaco de cana-de-agUcar € uma das
etapas principais de qualquer trabalho experimental, o qual também € fundamental em
desenvolvimento de trabalhos computacionais.

Com o auge da utilizagdo de biomassa para diferentes fins e, em especial, o
objetivo de uma biorrefinaria, muitas metodologias estdo disponiveis para realizar a
caracterizacao fisico-quimica do bagaco. Dentre elas ressaltam-se as metodologias
ASTM (American Society for Testing and Materials) e NREL (National Renewable
Energy Laboratory). Além destas, existem outras metodologias ou modificacdes que
tém sido desenvolvidas por diferentes pesquisadores.

4.1 MATERIAIS E EQUIPAMENTOS ENVOLVIDOS NA CARACTERIZACAO
DO BAGACO DE CANA-DE-ACUCAR

4.1.1 Biomassa

O bagaco empregado foi doacdo de duas usinas sucroalcooleiras do interior do
estado de Sao Paulo-Brasil. O bagaco era residuo nas duas usinas do processo de
extracao de caldo de cana via moagem. A caracterizagdo da biomassa foi realizada
para os dois bagacos: bagaco UCP e bagaco USJ.

4.1.2 Reagentes

Os reagentes utilizados na caracterizacao estéo listados na Tabela 7.
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Tabela 7. Reagentes utilizados na caracterizagdo do bagaco.

Reagente Fabricante
_ Etanol absoluto (PA) Ecibra
Acido sulfarico (PA-ACS) Ecibra
D (+) Glicose Sigma Aldrich
D (+) Xilose Sigma Aldrich
Arabinose Sigma Aldrich
Celobiose Sigma Aldrich
Furfural Sigma Aldrich
Hidroximetilfurfural Sigma Aldrich
Acido acético (PA-ACS) Sigma Aldrich
Acetonitrila (HPLC) Sigma Aldrich
Hidroxido de sodio (PA-ACS) Synth

4.1.3 Equipamentos

Os equipamentos utilizados na caracterizacdo sao apresentados a seguir.

Moinho agricola com ciclone CREMASCO, modelo DCP.4;

Estufa de secagem com circulagéo e renovagao de ar SPLABOR, modelo SP-
102;

Agitador de peneira eletromecéanico PRODUTEST, modelo T com as respectivas
peneiras para separacao granulométrica;

Analisador de umidade por infravermelho GEHAKA, modelo 1V 2000;

Forno mufla microprocessado QUIMIS, modelo Q318M;

Analisador termogravimétrico METTLER-TOLEDO, modelo TGA-DSC1;
Analisador elementar PERKIN ELMER, modelo CHN 2400;

Sistema duplo de purificacdo agua MEGA PURITY, modelo RO/PO;

Bateria de extracdo Soxhlet MARCONI ,modelo S-1;

Banho ultratermostatizado MARCONI, modelo MA184;

Autoclave vertical PHOENIX LUFERCO, modelo AV-50 PLUS;

Cromatografo liquido de alta eficiéncia AGILENT TECHNOLOGIES, modelo
1260;

Revestidor de superficies de bombardeio ibnico POLARON, modelo SC7620;
Microscépio eletrénico de varredura de alto vacuo LEO, modelo 440i, acoplado
com sistema de espectroscopia por dispersao de energia de raios X.
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4.2 METODOLOGIA

Existe uma grande variedade de informacéo sobre propriedades de biomassa e
em especifico sobre bagaco de cana-de-acucar, porém um trabalho amplo, como o
realizado nesta tese, precisa de um estudo especifico do material, visando a
minimizagao de erros e suposigoes.

Um processo termoquimico como o de gaseificacdo, precisa de basicamente
quatro tipos de informacdes: granulométrica, analise imediata, andlise elementar e
poder calorifico. Porém, para poder realizar um estudo mais abrangente, onde o estudo
ndo fique apenas em termos das analises anteriormente citadas (caracterizagdo
termoquimica), decidiu-se complementar a caracterizacdo do bagaco quantificando o
conteudo de extrativos, lignina (soluvel e insolavel), hemicelulose e celulose
(caracterizacao composicional). Porém, os processos termoquimicos podem ser
considerados concorrentes de matéria-prima dos processos de etanol de segunda
geragdo. Nas industrias de agucar e alcool, a andlise composicional € muito mais
relevante (em comparacao as analises termoquimicas), e toda a bibliografia esta em
funcdo dessa andlise composicional. Por isso, nesta tese, a determinagcdo das
porcentagens dos compostos constituintes do bagaco (celulose, hemicelulose e lignina),
teve como objetivo poder comparar os resultados obtidos com os do processamento de
bagaco de cana-de-agucar para obter etanol de segunda geracao.

4.2.1 Preparacao da matéria-prima

O bagaco foi coletado in situ nas usinas, para posteriormente, determinar a
umidade inicial (nas duas usinas o bagaco coletado tinha umidade de 50 % em massa)
e posterior secagem por convecgao natural e radiagdo solar até umidade constante de
aproximadamente 8 % em massa. Apds a secagem, o bagaco foi moido utilizando um
moinho agricola (Faculdade de Engenharia Agricola - UNICAMP) e o bagaco obtido foi
a matéria-prima desta tese.

4.2.2 Analise granulométrica

O objetivo desta analise foi caracterizar granulometricamente o bagaco utilizado

no desenvolvimento desta tese.
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Antes de fazer a separacéao, trés amostras de 40 g de bagaco cada uma, foram
secas em uma estufa a 105 °C durante 24 horas.

Utilizaram-se peneiras da seérie de Tyler de 20, 32, 48, 60, 80 e 150 Mesh
(definido como numero de abertura por polegada linear) para realizar a separagao
granulométrica do bagaco. As peneiras e a bandeja inferior foram pesadas e
empilhadas, iniciando de baixo para cima na seguinte ordem: bandeja inferior, peneira
de 150 Mesh, 80 e assim sucessivamente até chegar a peneira de menor Mesh. Acima
desta ultima foi colocada a tampa.

Aproximadamente 40 g de bagaco seco foram colocados na peneira superior (20
Mesh). Todas as peneiras, bandeja inferior e tampa, foram prensadas em um agitador
eletromecanico durante 15 minutos. Ap6s o peneiramento, esperou-se 5 minutos para o
assentamento do p6 nas peneiras inferiores e assim evitar erro por perda na massa ao
separar as peneiras. As peneiras foram pesadas novamente para calcular a massa de
bagaco retida em cada uma delas. Os ensaios foram realizados em triplicata.

A fragdo de massa retida em determinada peneira foi calculada de acordo com a
Equacao 10.

. . o Massa retida na peneira i .
Fracio de massa retida na peneira i = * 100 Equagéao 10
Massa total de bagago usado

E a fragdo de massa acumulada até determinada peneira, foi calculada como

segue:

i
> Massa retida na peneira i

Fracdo de massa acumulada até a peneira i = —=! *100
Massa total de bagago usado

Equagéao 11

Conhecidas as fracbes de massa retida e acumulada, foi determinada a
distribuicdo granulométrica do bagaco utilizado.

Apoés a determinagédo granulométrica foi realizada a determinagdo da densidade
do bagago de cana-de-agucar, utilizando a técnica de picnometria de Hélio, realizada na
central analitica do Instituto de Quimica da Unicamp. Esta propriedade é fundamental
no célculo da velocidade minima de fluidizagdo no reator de gaseificacao.
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4.2.3 Andlise imediata

A analise imediata teve por objetivo quantificar os teores de umidade, volateis
(condensaveis e nado condensaveis), cinzas totais e carbono fixo do bagago.
Inicialmente, foi utilizada a metodologia convencional utilizando a mufla; porém também
foi testada a metodologia que utiliza o analisador termogravimétrico (TGA), a qual
elimina o erro embutido na manipulacdo da amostra pelo analista. Na sequéncia sao

apresentadas as metodologias utilizadas para esta analise.
4.2.3.1 Umidade

O teor de umidade (%) foi calculado com um analisador de umidade por
infravermelho IV 2000 da marca Gehaka. O analisador foi pré-aquecido a 105 °C e
estabilizado por, no minimo 30 minutos, antes de realizar a primeira andlise. Foram
colocadas 5 g do material umido (valor escolhido segundo as recomendacdes de bom
uso do equipamento) no prato de aluminio, ja tarado pelo analisador, e foi determinada
a porcentagem de umidade com uma precisdo de 0,005 g. A analise foi feita em
triplicata (SLUITER et al., 2008).

4.2.3.2 Volateis

Esta analise quantifica a fracdo de massa da biomassa que volatiliza durante o
aquecimento de uma amostra. A porcentagem de volateis foi calculada seguindo a
norma ASTM_D3175-11 (2011). Foi pesado, aproximadamente, 1 g de bagaco bruto
(Ma) em cadinho de porcelana previamente calcinado, tarado e pesado (Mp). O cadinho
com o material foi colocado em uma mufla a 950 °C durante 7 minutos, retirado e
levado a um dessecador para diminuir a temperatura até a temperatura ambiente para
posterior pesagem (Mc). Todas as pesagens foram realizadas em balanca analitica com
precisao de 0,0001 g.

A porcentagem de volateis foi calculada de acordo com a equacgdo 12 (a
porcentagem de umidade usada na férmula foi a mesma calculada no item anterior):

M,+M, — M

% Volateis = ( T = % 100) — % Umidade Equacéo 12
a
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4.2.3.3 Cinzas totais

As cinzas sao resultantes da combustdo dos componentes organicos e oxidacao
dos inorganicos no forno mufla. Para calcular esta porcentagem, pesou-se,
aproximadamente, 2 g de bagacgo bruto (Ma) em cadinho de porcelana com tampa,
previamente calcinado, tarado e pesado (Mb). O cadinho tampado, com o bagaco
dentro, foi pré-calcinado a temperatura de 400 °C durante 1 h. Posteriormente, os
cadinhos foram destampados e realizou-se uma calcinacdo a 800 °C por 2 h. Para
aumentar a temperatura desde ambiente até 400 °C e depois desta até 800 °C foi
utilizada uma rampa de temperatura de 2 °C/min. O Cadinho foi resfriado, em
dessecador a vacuo e, por ultimo pesado (Mc). O célculo de porcentagem de cinzas
totais foi realizado segundo a férmula a seguir (Equagéo 13):

% Cinzas totais = % * 100 Equacéo 13
a
Esta metodologia foi baseada no trabalho desenvolvido por DA SILVA (2009).
4.2.3.4 Carbono fixo
Apés as analises de umidade, volateis e cinzas totais, o valor da porcentagem de

carbono fixo é obtido por diferenga, como apresentado a seguir:

% Carbono fixo = 100 — % Umidade — % Volateis — % Cinzas totais Equacao 14

4.2.3.5 Analise imediata usando termogravimetria (TGA)

A termogravimetria diferencial permite controlar e programar um ciclo de analise
inteiro. Com esta técnica, o laboratorista entra em contato com a amostra uma Unica
vez; na hora de iniciar a analise, evitando erros de manipulacao. A metodologia adotada
foi desenvolvida por OTTAWAY (1982):

a. Aqueceu-se 5 mg de amostra, usando uma vazédo de 50 cm3min de nitrogénio
e rampa de 99 K/min até 400 K (127 °C). Manteve-se por 10 minutos a essa
temperatura.
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b. Aqueceu-se até 1200 K (927 °C), a uma taxa de 100 K/min e manteve-se
durante 6 minutos.

c. Resfriou-se até 1097 K (824 °C) usando uma taxa de 150 K/min. Quando
atingiu essa temperatura, trocou-se o nitrogénio por ar sintético com uma vazao de 50
cm®/min. Manteve-se a amostra a essa temperatura por 30 minutos.

d. Resfriamento a uma taxa de 15 K/min, usando nitrogénio com vazao de 150

cm?®/min até temperatura ambiente.

4.2.4 Analise elementar

Esta analise fornece as porcentagens em peso dos elementos constituintes do
bagaco. Os principais elementos s&o carbono, oxigénio e hidrogénio, mas as
concentracdes de nitrogénio, enxofre e cloro também foram determinadas.

A empresa responsavel por esta andlise foi a central analitica da Universidade de
Sao Paulo (USP). A técnica esta relacionada a combustdo a 925 °C na presenga de
oxigénio puro e a quantificagdo dos produtos obtidos. O carbono foi convertido a dioxido
de carbono, hidrogénio a agua e nitrogénio a gas nitrogénio (N2). A partir destes, as
porcentagens relativas de cada elemento foram calculadas. A medicdo usou as
mudancas de condutividade térmica.

As analises elementares no carvdo obtidos foram realizadas no Laboratério
Nacional de Ciéncia e Tecnologia do Bioetanol (CTBE) usando um Analisador
Elementar CHNS/O 2400 Série 1.

4.2.5 Poder calorifico

A analise de poder calorifico foi terceirizada sendo realizada pelo Instituto de
Pesquisas Tecnolégicas (IPT). O material foi e seco e sua umidade determinada
seguindo a norma ASTM_E1756-08 (2008). Apds a determinacdo da umidade foram
quantificadas a porcentagem de hidrogénio pela norma ASTM_D5373-14 (2014) e o
poder calorifico superior (PCS) usando uma bomba calorimétrica, baseados na norma
ASTM_D5865-13 (2013).

O poder calorifico inferior (PCI) foi determinado com base nas medidas de PCS e
hidrogénio. Lembrando que foi utilizado bagaco seco para esta analise.
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4.2.6 Quantificacao de extrativos

A determinacao de extrativos foi realizada baseada na metodologia apresentada
por SLUITER et al. (2005) e as modificacdes feitas por RABELO (2010). Além da
quantificacdo dos extrativos, este procedimento fez parte da preparagcao do bagacgo
antes de quantificar a celulose, hemicelulose e lignina.

O teor de umidade (% Umidade) do bagaco foi calculado segundo a metodologia
anteriormente descrita e em seguida, foi moido e peneirado. Pesou-se
aproximadamente 4 g de bagagco (Ma) com tamanho menor a 20 Mesh. O bagaco foi
colocado em cartucho proprio para extracao, previamente secado e pesado (Mb), no
equipamento de extracao Soxhlet.

Para realizar a extracdo, foram empregados 190 mL de etanol absoluto
juntamente com uma quantidade minima de pérolas de vidro (para controlar ebulicdo
vigorosa). A substituicdo de etanol foi realizada quando o etanol na corneta do extrator
ficou incolor. Este procedimento foi realizado duas vezes.

Posteriormente, foi usada agua como solvente de extracdo, visando finalizar a
retirada dos extrativos e lavar o etanol ainda contido no bagaco. A reposicao de agua
foi feita com o mesmo critério citado acima. Este procedimento foi realizado duas vezes.

O peso do cartucho (Mc) foi coletado ap6s secagem em estufa a 105 °C durante
24 horas ou até massa constante. E, finalmente, a porcentagem de extrativos foi

calculada pela equagéo 15:

M +M, — M

% Extrativos = ( 7 % 100) — % Umidade Equacao 15
a

4.2.7 Determinacao de lignina insoluvel, soluvel e celulose e hemicelulose

A metodologia para estes procedimentos e os posteriores foi obtida de GOUVEIA
et al. (2009). Todas as analises foram realizadas em triplicata.

Pesaram-se 2 g de bagaco bruto (Ma), os quais foram transferidos para tubos de
ensaio para realizar hidrélise acida com 10 mL de acido sulfarico (72 % massa/massa),
durante 7 minutos sob agitagcdo vigorosa em banho ultratermostatizado a 45 °C. A
reacado foi interrompida com a adicdo de 50 mL de agua destilada e colocando o tubo
em banho de gelo, por 5 minutos.
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A mistura reacional foi transferida quantitativamente para um frasco Schott
(fSchott) de 500 mL, e adicionado 225 mL de agua destilada. Para ter certeza que
aconteceu hidrélise de todo o material, o fSchott foi tampado e autoclavado por 30 min
a 121 °C e 1 Kgf/cm?. Apds a descompressdo, fSchott foi resfriado até temperatura
ambiente, para depois filtrar (o papel de filtro tinha sido previamente seco e pesado Mb)
a mistura. O material retido no filtro € a lignina insoluvel e cinzas, que foi transferido a
um baldo volumétrico de 500 mL (V;4iq)- Este hidrolisado (mistura reacional) foi
armazenado para posterior analise de agucares e lignina soluvel (deve ser realizada

antes de 6 horas, apds a coleta do hidrolisado).

4.2.7.1 Lignina insoluvel em acido (Klason)

O papel de filtro, junto com o material retido, foi lavado com aproximadamente 3
litros de agua, para remogéao do acido residual, até pH préximo de 7. Apds a lavagem, o
papel foi seco em estufa a 100 °C até massa constante e, posteriormente, pesado (Mc).

O material foi colocado em um cadinho de porcelana (calcinado e tarado
previamente) de massa Md. O cadinho foi pré-calcinado em mufla a 400 °C durante 1
hora e depois calcinado a 800 °C por 2 horas; o cadinho foi resfriado em dessecador,
para depois realizar a pesagem (Me). A porcentagem de lignina insolavel em acido e de
cinzas contidas no bagaco bruto foi calculada pela equacao 16:

(M. — M) — (Mo — My)

% Lignina Klason = m Equagao 16
a

4.2.7.2 Determinacao de celulose e hemicelulose por CLAE

As porcentagens de celulose e hemicelulose foram determinadas com base nas
concentracoes de celobiose, glicose, xilose, arabinose, furfural, hidroximetilfurfural
(HMF) e &cido acético presentes no hidrolisado. Depois de quantificados cada um deles
foram usados os respectivos fatores de conversado para transformar as concentragdes
em % de celulose e hemicelulose.

Para a quantificacdo empregou-se um cromatédgrafo liquido de alta eficiéncia
(CLAE) da Agilent Technologies modelo 1260, equipado com bomba quaternaria, injetor

automatico e detectores de indice de refracdo e UV - Visivel.
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Para a quantificacdo dos aguUcares (detector: indice de refracdo, T = 30 °C) e o
acido acético (detector: UV - Vis, T = 30 °C e comprimento de onda de 215 nm)
empregou-se: coluna Aminex, HPX 87H (300 x 7,8 mm, Bio Rad), fase mével: H2SO4
0,005 M, fluxo de 0,6 mL/min, temperatura do forno de 60 °C e o volume de injecao foi
de 15 uL. Tempo de execucao de 20 minutos.

Para a quantificacdo de furfural e HMF empregou-se: coluna Nova-Pack, C-18,
fase movel: acetonitrila/agua (1/8 e 1 % de acido acético), fluxo de 0,8 mL/min,
temperatura do forno de 30 °C e a injegao foi de 15 pL (detector: UV - Vis, T=30 °C e
comprimento de onda de 280 nm).

Inicialmente, foram injetadas ao CLAE solucbes padrdo de cada um dos
compostos a serem analisados. As solugbes mencionadas foram preparadas no
laboratério com reagentes de alta pureza. Isto com a finalidade de construir as curvas
de calibracao de cada composto.

Uma pequena aliquota do hidrolisado (Vi wHig), aproximadamente 3 mL, foi
neutralizada e filtrada em membrana GS em éster de celulose (0,22 um de diametro de
poro), para remogao das particulas solidas da amostra e injetada ao CLAE.

As concentragdes de cada componente foram obtidas pela correlagcdo entre as
areas dos cromatogramas e as curvas de calibracdo (feitas a partir de substancias
padrao de altissima pureza). Depois de calculada a concentracao, foi possivel calcular

a porcentagem de celulose e hemicelulose no bagaco, utilizando as equacgbes 17 e 18,

respectivamente:
Equagéo
% Celulose = (0,90 * CGliCOse + 0,95 * CCelobiose + 1,20 * CHMF) * Vl Hid q 179
0 =
M,
% Hemicelulose = (0,88 * Cxitose + 0,88 * Caravinose + 0.72 * Cic. acstico + 137 * Crursurar) * Vi nia Equacgéo
o _ Ma 18

Onde:
Celicose = CoOncentracéo de glicose (g/L);
Cceloniose = GONcentracdo de celobiose (g/L);
Cumr = Concentragéo de hidroximetilfurfural (g/L);
Cxilose = COncentragéo de xilose (g/L);
Carabinose = CoONncentragdo de arabinose (g/L);
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Cic acerico = CONcentragcéo de acido acético (g/L);

Crurfurar = CONcentragéo de furfural (g/L).

Todas as concentragdes foram em g/L e correspondem aos resultados obtidos
do CLAE, quer dizer, ao volume do hidrolisado V; y;4.

4.2.7.3 Lignina soluvel em acido

Uma aliquota de 5 mL do hidrolisado, que se encontrava no baldo de 500 mL
(depois de ter completado o volume com a agua de lavagem), foi transferida a um baléao
de 100 mL junto com 50 mL de agua destilada e 2 mL de NaOH 6,5 N (pH proximo de
12). Apos agitacao o balao foi preenchido com agua destilada (fator de diluicdo de 20) e
esta mistura resultante teve sua absorbancia medida a 280 nm em espectrofotdmetro
de UV- visivel. A relacdo entre a absorbancia da amostra e a concentracao de lignina €

dada pela Equacgao 19, especifica para bagac¢o de cana-de-agucar e desenvolvida por
DA SILVA (2009).

1 1
Az80 nm — Enmr * (ﬁ * CHMF) — EFurf * (ﬁ * CFurf) —0,018
23,7

Equacéo 19

CLig =
Onde:
CLig = concentragao de lignina soluvel no baldo de 100 mL (g/L);
A,g0nm = absorbancia do hidrolisado em 280 nm;

egmr = absortividade do hidroximetilfurfural (114 L/g);

eryrr = absortividade do furfural (146,85 L/g);

Cymr = concentracao do hidroximetilfurfural (g/L);

Crury = cOncentracéo de furfural (g/L).

Todas as concentragdes (a menos que seja especificado o contrario) foram em
g/L e correspondem as obtidas por CLAE medidas diretamente do hidrolisado V; ;4
(sem nenhuma diluigéo).

Depois de calculada a concentracdo de lignina soltvel no baldo de 100 mL, foi

calculada a porcentagem de lignina soltvel no bagago bruto, usando a equacao 20:
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fi* Crig * Vimmp
M,

% Lignina Soluvel = Equagao 20

Onde:
f1 = fator de diluicdo (20);

Vi mip = volume do hidrolisado inicial (0,5 L).

4.2.8 Composigcao quimica das cinzas do bagaco

A identificacdo dos elementos constituintes foi realizada com espectroscopia por
dispersao de energia de raios X (EDS). Inicialmente, as amostras foram colocadas em
suportes apropriados para MEV (microscopia eletrénica de varredura) e as placas com
o0 bagaco foram revestidas por um filme de ouro em atmosfera de argdnio, pelo
processo de sputtering. Este processo foi realizado utilizando um revestidor de
superficies de bombardeio i6nico. A espessura da camada de ouro foi de 92 A.

Apos o revestimento a analise elementar foi realizada usando um microscopio
eletrdnico de varredura acoplado a um sistema de EDS, pertencente ao Laboratério de
Recursos Analiticos e de Calibracdo (LRAC) da FEQ-UNICAMP. As condicoes
utilizadas foram: tensao de aceleracao de 20 kV, corrente do feixe de elétrons de 600
pA até 1 mA.

4.3 RESULTADOS E DISCUSSAO

4.3.1 Granulometria

Realizado o peneiramento do bagaco, foi encontrada a distribuicdo do tamanho
de particula (Tabela 8).

Com os valores obtidos, foi possivel calcular os perfis de fracdo de massa retida
e fracdo de massa acumulada para os dois bagacos em questao (Figura 11). Com o
bagaco do UCP analisado, 0,77 % (4,9 % para USJ) nao foi possivel definir um
tamanho especifico, apenas pbde-se definir que 0,31 % (3,97 % para USJ) possuia
tamanho maior que 0,85 mm e 0,46 % (0,93 % para USJ) possuiam um tamanho menor
que 0,11 mm. Aproximadamente, 99 % (95 % para USJ) de particulas analisadas
ficaram com tamanho médio entre 0,14 e 0,67 mm, dos quais a maior quantidade
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correspondia ao tamanho de 0,40 mm, correspondendo a 39,53 % (38,37 % para USJ)

do total.
Tabela 8. Andlise granulométrica do bagaco estudado (UCP e USJ).
. o . Média de massa retida (g)
Tyler dp Diametro médio de
mm articula (mm
(mm) P (mm) ucp USJ
20 0,85 >0,85 0,13 £ 0,02 1,61 £ 0,07
32 0,50 0,67 2,62 + 0,30 7,32 +£0,28
48 0,30 0,40 16,36 £ 0,77 15,55 + 0,23
60 0,25 0,27 3,88 £ 0,45 4,47 +£0,12
80 0,18 0,21 7,18 +£0,12 5,79 £ 0,46
150 0,11 0,14 11,01 £0,43 5,39 £ 0,33
Fundo <0,11 <0,11 0,19 £ 0,04 038 £ 0,08

* Valores fornecidos pelo fabricante da peneira

Analisando a fracdo de massa acumulada, conclui-se que existe uma distribuicdo
normal de tamanhos de particulas, comportamento normalmente observado apds a
etapa de moagem. Analisando o grafico de porcentagem de massa acumulada,
aproximadamente 46 % (60 % para USJ) das particulas tiveram um diametro médio
superior a 0,40 mm.

Na Figura 11, pode-se verificar que as distribuicbes de tamanhos de particulas
dos dois bagagos foram muito similares, isto devido basicamente ao fato de que o
equipamento utilizado para a moagem foi 0 mesmo.

Conhecendo-se a distribuicdo granulométrica do material, foi possivel determinar
o didmetro médio da particula. Variavel de grande importancia na determinagédo do
tamanho de particula do coeficiente de transferéncia de massa e calor, tanto na pirélise,
quanto na gaseificacao. A velocidade minima de fluidizagdo mantém uma relacao direta
com o diametro de particula.

No calculo do diametro médio de particula foi utilizada a definicdo de diametro
médio de Sauter (Equacgao 21) (PACEK et al.,, 1998), na qual xi é a fracdo massica de

particulas com diametro médio igual a di.
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X
Z — Equacéo 21

Os didmetros médios de Sauter foram 0,2417 mm para o UCP e 0,2977 mm para
o USJ.
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b) Bagago USJ
Figura 11. Distribuicado de massa retida e obtida acumulada do bagaco: a) UCP; b) USJ.
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A densidade real do bagaco de cana-de-acucar foi de 1,49 + 0,01 g/mL
determinado por picnometria de Hélio.

4.3.2 Anadlise imediata

A andlise imediata foi realizada empregando duas metodologias (forno mufla e
TGA). Os resultados foram estatisticamente iguais, segundo o teste de Tukey com 95 %
de confianga, sendo escolhida a metodologia que usava o forno mufla (equipamento
disponivel no laboratério (Laboratério de Otimizagdo, Projeto e Controle Avancado —
LOPCA), permitindo maior acessibilidade). Os valores de umidade foram de 2,00 + 0,23
e 7,8 £ 0,50 para o UCP e USJ, respectivamente. As porcentagens de volateis, cinzas e
carbono fixo sdo apresentadas na Figura 12. Nesta figura, pode-se observar que para o
UCP, aproximadamente 90 % (84 % para USJ) apresentou-se material volatil, tratando-
se, portanto, de material combustivel. Esta porcentagem é a matéria-prima das reagdes
de pirdlise e gaseificagdo que acontecem com o bagaco.

Carbono Cinzas

fixo 5,2%
3,4%

Cinzas

6,7% >

Carbono fixo
10,8%

a) Bagaco UCP b) Bagaco USJ

Figura 12. Andlise imediata do bagaco de cana-de-agucar: a) UCP; b) USJ.

Na Tabela 9, sdo reportados os valores encontrados na literatura sobre anélise

imediata de bagaco de cana-de-acucar.

De acordo com os dados da literatura reportados na Tabela 9, o bagaco

caracterizado neste trabalho possui uma grande porcentagem de material combustivel

57



CAPITULO 4

(material volatil), aproximadamente 85 % em base seca, valor que se encontra na faixa
para outros tipos de bagaco (Tabela 9). A porcentagem de volateis oscila entre 73 % e
89 %.

Tabela 9. Andlise imediata do bagago de cana-de-agucar (% massica).

Umidade Cinzas* Volateis* Carbono fixo* Referéncia
5,90 7,40 92,60** GABRA et al. (2001)
11,10 2,00 88,70 9,30 DE FILIPPIS et al. (2004)
1,26 68,50 30,24 ASADULLAH et al. (2004)
2,20 5,13 76,67 18,20 MANYA e ARAUZO (2008)
5,16 2,85 97,15** CHANG et al. (2011)
7,80 2,93 86,12 10,95 OUNAS et al. (2011)
11,27 73,78 14,95 AHMED e GUPTA (2012)
8,80 6,14 82,50 11,90 CARRIER et al. (2012)
9,40 3,60 65,40 31,00 ANDREA JORDAN e AKAY (2012)

UCP- JAIMES FIGUEROA et al,
(2013)
USJ- JAIMES FIGUEROA et al.
(2014)

2,00+0,23  6,65+0,46 89,92+1,25 3,43+0,36

7,24+0,71 5,22+0,76 83,97+0,84 10,81+0,41

*Valores em base seca
**Volateis + Carbono fixo

Nos processos de pirdlise e gaseificacdo, as cinzas e parte do carbono fixo se
transformam em carvao. O restante do material reage transformando-se em alcatrdo e gas, dai
a importancia da analise imediata. Esta representa o potencial que a biomassa tem para ser
transformada em liquidos (alcatrao) e gas.

4.3.3 Analise elementar e poder calorifico

Para realizar a andlise elementar e determinacao do poder calorifico, 0 material
foi previamente seco, visando a eliminacdo de uma quantidade de dgua proveniente da
umidade e que poderia afetar a exatidao do poder calorifico superior.

Existem diversos trabalhos na literatura reportando a analise elementar e
o poder calorifico do bagaco de cana-de-agucar, mas como é possivel observar na
Tabela 10, estes valores variam muito, colocando em evidéncia que para a obtencao de
resultados exatos e precisos, 0 mais recomendavel é realizar a caracterizagao do
bagaco especifico de trabalho, evitando, assim, cair em erros ao coletar os dados da
literatura.Figura 13 apresenta a analise elementar obtida experimentalmente dos UCP e
USJ. Os valores estdao de acordo aos encontrados na literatura. Tirando como base
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esta andlise elementar, pode-se concluir que o bagagco € uma fonte potencial de
monédxido de carbono devido ao seu conteudo de carbono e que possui também, uma
pequena porcentagem de hidrogénio, o que permite concluir que se o objetivo € a
obtencdo de hidrogénio seria necessdria a adicdo de um agente que aumente a
quantidade de hidrogénio disponivel na mistura reacional, por exemplo, agua.

Tabela 10. Analise elementar e poder calorifico do bagago de cana-de-agucar.

Analise elementar* Poder calorifico
o e
(% massica) — [MJ/kSg] _ Referéncia
nierior uperior
C H (0] N S Cl (PC) (PCS)
452 54 418 0,2 0,0 0,0 17,0 18,2 GABRA et al. (2001)
429 59 49,0 0,2 18,7 DE FILIPPIS et al. (2004)
30,7 6,0 389 0,2 0,1 19,1 ASADULLAH et al. (2004)
436 5,5 50,6 0,3 0,1 MANYA e ARAUZO (2008)
428 56 50,6 0,5 0,5 0,0 CHANG et al. (2011)
47,4 52 447 0,5 0,0 0,0 OUNAS et al. (2011)
448 54 39,6 0,4 0,0 17,3 AHMED e GUPTA (2012)
494 63 439 03 01 01 176 189  ANDREA "(gg%‘” e AKAY
540 6,0 450 1,10 -- CARRIER et al. (2012)

*Valores em base seca
**Oxigénio + Enxofre

a) Bagaco UCP b) Bagaco USJ

Figura 13. Andlise elementar para o bagaco de cana-de-agucar: a) UCP; b) USJ.

Com as porcentagens de cada elemento constituinte do bagaco, pode ser
determinada a férmula molecular minima de cada bagaco. Realizando os célculos
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respectivos e definindo que o bagaco possui uma férmula molecular como apresentada
na Equacgao 22, tem-se:

CxHyOerClew Equacao 22

Os valores dos subindices da férmula molecular e a respectiva massa molar de
cada bagaco estéo reportados na Tabela 11.

A férmula molecular é de grande importancia neste trabalho, devido ao fato de
gue com ela é possivel calcular a quantidade de oxigénio que é requerido para realizar
uma combustdo completa. Sabendo este valor, calcula-se a quantidade de agente
gaseificador utilizada no processo.

Comparando-se o poder calorifico encontrado para o bagaco analisado com
relacdo aos encontrados na literatura, fica evidenciado que foi um valor muito similar.
Isto permite concluir que, se for o caso, utilizar o valor reportado na literatura € uma

aproximacao aceitavel.

Tabela 11. Coeficientes da férmula molecular e poder calorifico do bagago de cana-de-agucar.
Bagaco UCP Bagaco USJ

(UCP) (USJ)

X 1,000 1,000

y 1,571 1,579

Z 0,711 0,736

r 0,005 0,006

v 0,002 0,002

w 0,001 0,001

PCI [MJ/kg] 17,4 17,9
PCS [MJ/kg] 18,7 19,1

4.3.4 Analise composicional

Embora a analise composicional (caracterizacao tipica bioquimica) ndo seja o
foco principal deste trabalho, os dados aqui coletados serviram de base para outros
trabalhos paralelos desenvolvidos pelo laboratério, que envolve o tema de processos
termoquimicos. Sendo o mais relevante desses trabalhos paralelos a Gaseificacdo da
biomassa para a producdo de gas de sintese e posterior fermentagdo para bioetanol:
modelagem e simulacdo do processo (CAMACHO ARDILA, 2014). Isto explica a
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necessidade de realizacdo de uma caracterizagdo completa do bagagco estudado. A

composicao do bagaco livre de umidade e cinzas é apresentada na Figura 14.

Extrativos Extrativos

a) Bagaco UCP b) Bagaco USJ

Figura 14. Caracterizagdo bioquimica do bagaco de cana-de-agucar: a) UCP; b) USJ.

A caracterizagdo bioquimica apresenta certas dificuldades para finalizar o
fechamento do balangco. Normalmente restava certa quantidade de matéria-prima sem
ser caracterizada; neste caso a porcentagem de outros foi de aproximadamente 3 %,
devido ao fato da técnica de caracterizagdo degradar o material em diversos
compostos, 0s quais sdo complicados de serem quantificados individualmente, por
serem muitos e em concentracdes diminutas.

4.4 CONCLUSAO

A caracterizacao de biomassa é uma etapa composta por muitas técnicas de
analise, porém permite ao pesquisador conhecer profundamente o tipo de material que
vai ser usado, assim como o potencial que o0 mesmo possui como matéria-prima no
processo. Neste capitulo, conclui-se que o bagaco de cana-de-acucar tem um grande
potencial como material pirolisdvel e gaseificavel visando a producdo de alcatrédo e
gases, porque sua composicao esta definida por uma alta porcentagem de material
volatil e, além disso, é composto por moléculas de alta massa molar (celulose,
hemicelulose e lignina) que, em elevadas temperaturas (pirélise e gaseificagcdo),
reagem e podem produzir inimeros compostos de alto valor agregado.
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Além da determinacdo de composicdo, neste capitulo ficam registradas as
caracteristicas necessarias para o estudo fluidodindmico do processo experimental
assim como de presentes/futuras abordagens de modelagem e simulagcdo de
processos. Cabe ressaltar que a tese é apresentada em ordem cronolégica, e portanto,
os dados obtidos neste capitulo, ndo foram utilizados no desenvolvimento do Capitulo
3.

Com este capitulo foram cumpridos os objetivos 3 e 4 deste trabalho.
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CAPITULO 5. ESTUDO DO PROCESSAMENTO
TERMOQUIMICO DE BAGACO DE CANA-DE-ACUCAR:
PIROLISE E GASEIFICAGCAO COM VAPOR EM REATOR DE
LEITO FIXO

Neste capitulo, foi realizado o estudo experimental da pirdlise e gaseificacdo do
bagaco de cana-de-agucar. Estes dois processos foram desenvolvidos utilizando um
reator de leito fixo em escala de bancada, visando a producdo de alcatréo (pirolise) e
gases (gaseificacao). Os rendimentos de gases, alcatrdo e carvao, assim como a
composicao dos gases obtidos foram estudados. Na pirélise, a temperatura variou de
500 °C a 900 °C, enquanto que o processo de gaseificacdo foi realizado a 900 °C e

uma relagdo massica vapor/bagaco igual a 2,0.
5.1 MATERIAIS E METODOS

5.1.1 Matéria-prima, caracterizacdao termoquimica e reagentes

O bagaco de cana-de-acucar utilizado para o desenvolvimento deste capitulo foi
o bagaco UCP e sua caracterizacao termoquimica (analise granulométrica, imediata e
elementar) foi apresentado no CAPITULO 4.

Os reagentes utilizados no desenvolvimento dos processos de pirdlise e
gaseificacao deste capitulo estédo listados na Tabela 12.

Tabela 12. Reagentes utilizados na pirlise e gaseificagéo no reator de leito fixo.

Reagente Fabricante
Cloreto de Sdodio Labsynth
Gas argbnio 5,0 White Martins
) Gas hélio White Martins
Oxido de aluminio purissimo Vetec
Silica-quartz Sigma Aldrich
L& de vidro Vetec

5.1.2 Equipamentos e condicoes operacionais
A seguir, apresenta-se um desenho esquematico do aparato experimental
utilizado (Figura 15). A planta foi adquirida e encontra-se no Laboratério de Otimizagéao,
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Projeto e Controle Avancado (LOPCA). Trata-se de uma planta em escala de bancada,

0 que permite a otimizagao das condi¢cdes de processo com custo reduzido.

O aparato experimental foi construido pela empresa Termoquip Alternative

Energy Ltda. Os principais constituintes do aparato estado listados a seguir (PERES et
al., 2010):

Reator tubular de ago inoxidavel 310 (200 mm de comprimento por 10,75 mm de
diametro interno);

Tanque de armazenamento de agua;

Bomba analitica Waters modelo 515;

Forno elétrico;

Banho de gelo;

Tanque coletor de alcatrao;

Bag coletor de gas;

Tanque de salmoura;

Cilindro de Argbnio;

Medidor de vazao (rotametro);

1 véalvula de globo;

2 indicadores de temperatura (na parede externa do reator e outro no centro da
mistura reacional);

Controlador de temperatura;

Tubulacéo de 1/8 de polegada.
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Figura 15. Aparato experimental de pirolise e gaseificacdo em reator de leito fixo (desenvolvida
pelo grupo de pesquisa do LOPCA/LDPS).

O reator utiliza um aquecimento externo que funciona como resisténcia elétrica. O
gas de arraste entra no sistema através de um regulador de pressdo e um rotametro
(previamente calibrado) e, no caso da gaseificagdo, a agua entra em estado liquido por
meio de uma bomba de cromatografia. O produto liquido (alcatrao) foi coletado em um
tanque-coletor que estava em contato com salmoura e gelo. O tanque-coletor possui
uma saida lateral para coleta dos gases. O gas obtido foi recolhido em bags Tedlar® de
5 litros (polipropileno com um encaixe para amostragem). No sistema foi necessario
colocar o gas de arraste para conseguir tirar os gases produzidos durante a reacao, ja

que sem a utilizacdo deste os gases ndo saiam continuamente.

As condi¢des de reacao estdo registradas na Tabela 13.
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Tabela 13. Condi¢des de operagao da pirdlise e gaseificagcao no reator de leito fixo.

Pirdlise Gaseificacao
Matéria-prima Bagaco (50 %) Bagaco (50 %)
Material de recheio Alumina (50 %) Silica (50 %)
Gas de arraste Argbnio Argbnio
Vazao do Gas de arraste [mL/min] 77,5 34
Tempo de purga com Gas de arraste 20 min 20 min
Temperatura do condensador 0-5 °C (Gelo) 0-5 °C (Gelo)
Vazao de agua [mL/min] 0 0,017
Tempo de reacao [min] 135 180
Temperatura de reacao [°C] 500-900 900

5.1.3 Meétodo de quantificacao qualitativa e quantitativa dos produtos

5.1.3.1 Gases

As andlises dos produtos gasosos foram realizadas em um cromatografo de gases
(CG) marca Agilent Technologies, modelo 7890A, configurado para analisar gases
inorganicos e organicos leves. Este cromatografo possui duas colunas, sendo a coluna
1: HP Plot U, 30 cm de comprimento e diametro de 0,53 cm e a coluna 2: HP -
Molesieve, 30 cm de comprimento e didametro de 0,53 cm, equipado com detector por
condutividade térmica (TCD) monofilamento, com limite de detec¢ao estimado em 0,10
% (mol/mol) para as analises realizadas. As colunas, o detector e o circuito da amostra
estdo conectados a uma valvula de 6 vias com acionamento pneumatico. A fase movel
utilizada foi o Argbnio 5,0. A programacao de temperatura do forno foi: 4 min a 50 °C, 8
°C/min até 140 °C, e 0,75 min a 140 °C, com tempo total de analise de 16 min até a
completa eluicdo do propano; giro de valvula ajustado em 4,20 min. Ordem de elui¢ao:
Hz, Ar, CO, CHg4, giro de valvula, COz, etileno, etano, propano.

A calibracdo do sistema de GC foi realizada utilizando gases padrbes em
diferentes concentragdes. Foram utilizados trés gases padrdo, que continham gases
que possivelmente iriam ser produzidos durante as reac¢des de pirdlise e gaseificacao.
Os gases foram adquiridos da empresa White Martins e sua composicao esta descrita
na Tabela 14.
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Tabela 14. Composi¢ao dos gases padrao usado na cromatografia gasosa.

Porcentagem molar

Gas Padrao1 Padrao 2 Padrao 3
Diéxido de carbono (CO32) 51,0 15,0 5,0
Etileno (C2Ha4) 5,0 0,0 3,0
Etano (C2Hs) 3,0 0,5 0,0
Propano (CsHs) 4,0 0,0 3,0
Butano (CzH1o0) 5,0 0,0 1,0
Hidrogénio (H2) 6,0 35,0 60,0
Metano (CHa) 11,0 4,5 3,0
Monoxido de carbono (CO) 15,0 45,0 25,0

Para realizar a calibragdo, cada padrdao foi misturado com argénio (gas de
arraste utilizado para CG), com a finalidade de diluir as amostras em até 10 vezes.
Todas as diluicbes foram realizadas utilizando o modo Split do cromatdgrafo. Cada
amostra foi injetada trés vezes, a fim de verificar a reprodutibilidade da analise. O fator
de correlacao obtido apds o procedimento de calibragédo foi superior a 0,99 para todos

0S Casos.
5.1.3.2 Liquidos

A determinacdo da porcentagem de agua foi realizada em um analisador Karl
Fischer (KF), usando uma solucdo padrao com fator KF igual a 5,0 mg H2O/mL de
solucdo. Devido a variacao nos resultados, toda medicao foi realizada no minimo 5

vezes.
5.1.3.3 Sdlidos

No carvao obtido foi determinado o conteddo de cinzas e a caracterizacao
elementar, segundo a metodologia apresentada no Capitulo 4: CARACTERIZAGCAO
FISICO-QUIMICA DO BAGACO DE CANA-DE-ACUCAR.

5.1.4 Pirdlise de bagaco de cana-de-acucar em reator de leito fixo

O processo de pirdlise do bagaco é sensivel a temperatura do processo. Quando
a pirdlise é realizada em baixas temperaturas (entre 400 e 600 °C), a maior parte do
produto resultante é condensavel, enquanto que em temperaturas superiores a 750 °C

sao formados, na sua maioria, produtos gasosos (gases permanentes, temperaturas de
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condensacao muito baixas). Assim, a determinacdo e o controle da temperatura de
processo sao muito importantes, sendo que os produtos desejados dependem desta
variavel.

O bagaco e a alumina, previamente secos e pesados, foram colocados no
interior do reator. Usou-se 1a de vidro no fundo e no topo do reator com a finalidade de
dar suporte ao leito fixo (bagaco-alumina) e melhorar a distribuicdo do gas de arraste.

O reator foi fechado e posicionado no interior do forno elétrico. A vélvula que
permite a passagem do gas de arraste (argbnio, inerte nesta reagdo) foi aberta,
permitindo a purga do sistema durante 15 minutos. Apds esta etapa, as valvulas de
entrada e saida do reator foram fechadas e o forno ligado, para atingir a temperatura de
reacdo. ApOs atingir a temperatura de reacdo, permitiu-se a passagem do gas de
arraste e a saida do produto (gases e condensaveis).

A vazado do gas de arraste foi ajustada utilizando uma valvula agulha e
controlada através de um medidor de vazdo. O leito fixo estd disposto a 30 mm da
entrada do reator e 30 mm do fundo, ocupando 70 mm do reator. A temperatura do
reator € medida na parede externa do reator através de um termopar tipo J.

O produto proveniente do reator é condensado utilizando um banho de gelo com
cloreto de sodio; em seguida, forma-se uma corrente liquida que € armazenada no
coletor de liquidos e uma corrente gasosa que é armazenada utilizando coletores de
gases tipo bags (SKC Inc., EUA), especificos para gases leves. O produto liquido
retirado do condensador foi pesado. O produto gasoso coletado periodicamente nos
bags foi analisado conforme a metodologia descrita no item anterior.

No final do processo, o reator foi resfriado e, posteriormente, retirada uma
amostra do material que ficou no interior, para, posteriormente, realizar uma calcinacao

e quantificar a porcentagem de carvao retido no interior.

5.1.4.1 Estudo da influéncia da temperatura de reacao

Seguindo o procedimento descrito no item anterior, foram realizados varios
experimentos no quais a temperatura de reagao variou desde 500 °C até 900 °C. O Gas
foi coletado trés vezes em intervalos de 45 minutos, totalizando um tempo de reacao
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igual a 135 minutos. Para a reacao de 500 °C, as amostras foram tiradas de 10 em 10
minutos, encontrando-se que apés 140 minutos, ndo havia liberacdo de gases.

5.1.4.2 Balanco de massa da pirélise no reator de leito fixo

No inicio da reagdo de pirdlise, a massa de bagago (mpag.c,) € Material inerte
(6xido de aluminio) (my,erte), COlocados dentro do reator eram conhecidas. Ao final da
reagao, foi possivel fazer a medigdo da massa de alcatrédo produzido (mgpjcatrao) € dO
material que ficou no interior do reator (mgesiquo)- CONhecidos os valores da massa de
inertes e do residuo que ficou no reator, foi possivel calcular o carvao produzido através
da Equacéo 23.

Mcarvdo = MResiduo — Minerte Equacao 23

Com o valor de carvao produzido, foi calculada a producdo de gas segundo a

Equacao 24.

MBagaco t Miperte = Mgas T Majcatrao T Mcarvio Equacao 24

Para realizar este balanco foram realizadas as seguintes consideracdes: nao
existiu acumulo de alcatrédo dentro do sistema; todo o material envolvido na reagéo foi

coletado e o inerte (6xido de alumino) ndo participa da reagéo.

5.1.5 Gaseificacao de bagaco de cana-de-acucar em reator de leito fixo
usando vapor

O procedimento de operacao e coleta de amostras na reacao de gaseificacao foi
praticamente igual ao da pirdlise; a Unica diferengca foi que quando se atingiu a
temperatura de reacéo, além de permitir a passagem do gas de arraste, também houve
a liberacao da entrada de agua ao sistema. A bomba de alimentacéo controlou a vazao
de agua durante toda a reagao.

A agua alimentada foi em estado liquido, porém quando a mesma entrava ao
reator existia uma vaporizacao instantanea, permitindo assumir que o que entrou no

leito reacional foi vapor d’agua.

69



CAPITULO 5

Na gaseificacao foi utilizada a relacdo SB (Equacao 9) igual a 2 ja que foi a Unica
na qual o sistema de bombeamento, apés iniciada a reacdo, permaneceu constante.
Isto se deve a contrapressdo que acontecia no sistema no inicio da reacao.
Inicialmente, a reacdo de gaseificacdo iria ser realizada nas mesmas condi¢cdes da
simulacado apresentada no Capitulo 3, porém a configuracdo do aparato experimental
nao possibilitou esta condigao.

5.1.5.1 Balanco de massa da gaseificacdo com vapor no reator de leito fixo

O balangco de massa na gaseificacao foi igual ao da pirdlise, mas levando em
consideracao que na gaseificacao tinha uma massa de agua (que participa da reacao)
ingressando ao sistema. A quantidade de agua que ingressou ao sistema (reator) por
meio de uma bomba de controle de vazdo pode ser calculada, considerando o tempo
de reacéo.

Com a massa de inertes e a massa de residuo no final da reacao, calculou-se a
quantidade de carvédo obtida (Equacédo 23). Conhecida a quantidade de carvao, foi
calculada a massa de gases produzidos de acordo com a Equacao 25.

Mpagaco T Miperte T FAgua * Tempo de reacdo = mg;s + Majcatrio + Mcarvio Equagéo 25
5.2 RESULTADOS E DISCUSSAO

5.2.1 Distribuicao massica dos produtos de pirdlise

Este item contém os resultados da pirélise e a influéncia da temperatura sobre a
quantidade de gases, alcatrdao e carvao produzidos. Além disso, foi apresentada a
composicao dos gases obtidos durante cada reagéo.

Como explicado anteriormente, a pirélise foi realizada entre 500 °C e 900 °C em
intervalos de 100 em 100 °C. Depois de finalizadas as reacdes, foram quantificadas as
massas de alcatrao e residuo para, posteriormente, determinar os balancos de massa.
Na Figura 16 sdo apresentadas as porcentagens de gases, alcatrdo e carvao obtidas
quando utilizadas diferentes temperaturas de reacéo.
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Figura 16. Porcentagem de gases, alcatrao e carvao utilizando diferentes temperaturas de
pirélise em reator de leito fixo.

A Figura 16 apresenta o comportamento do sistema com o aumento de
temperatura; quanto maior a temperatura, maior a probabilidade de craqueamento das
macromoléculas que conformam o bagaco. Este fato foi refletido no aumento dos gases
produzidos e na diminuicdo do carvdao. A quantidade de alcatrdo permaneceu
aproximadamente constante, com valor médio de 22,1 %.

O aumento mais significativo na porcentagem de gases foi quando a temperatura
variou de 700 °C para 800 °C, ocasionando um aumento na porcentagem de gases de
8,5 %.

Com estes perfis, pode ser concluido que o processo, tal como foi realizado, néo
apresentou grande vantagem para a producdo de alcatrdo, porque a producgédo foi
similar em todos os experimentos realizados: 22,1 %, em média. Este fato pode ter
ocorrido pela faixa de temperatura utilizada, que foi maior a 500 °C, faixa de
temperatura que favorece a produgao gases a partir do alcatrao formado.
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Do ponto de vista de producdo de gases, o processo de pirélise em elevadas
temperaturas precisa ser melhorado. A quantidade de carvao foi alta, permitindo dizer
que existe potencial para craquear esse carvao e transforma-lo em gases ou alcatrao.
Este fenémeno ¢é atribuido a baixa taxa de transferéncia de calor que existe no leito fixo.
Embora o leito esteja conformado para a mistura bagaco/material inerte para aumentar
a taxa de transferéncia, a mesma nao foi suficiente para fazer com que o carvao fosse
transformado em gas. Com isto pode-se concluir que o sistema estava realizando uma
pirélise lenta, caracterizada pelas baixas taxas de transferéncia de calor (PACEK et al.,
1998, MORALI e SENSOZ, 2015, CHAIWONG et al., 2013).

5.2.1.1 Fase sélida produzida na pirdlise

Embora a porcentagem massica da fase sélida (carvao) tenha diminuido com o
aumento da temperatura, os valores sao muito significativos; na maior temperatura foi
obtido aproximadamente 25 % de carvao, transformando-o em um subproduto e nao
em um residuo deste processo.

O carvdo obtido a partir de diferentes temperaturas foi caracterizado

elementarmente e os valores estdo apresentados na Tabela 15.

Tabela 15. Analise elementar do carvéo obtido por pirdlise.

. Carbono Hidrogénio Nitrogénio Enxofre Cinzas Oxigénio
Média/Desvio

Temperatura (%) (%) (%) (%) (%) (%)*
Valor médio 62,28 1,83 0,56 0,11 4,58 30,63
T =500 °C
Desvio padrao 2,29 0,08 0,08 0,09 269 -
Valor médio 66,28 1,59 0,53 0,09 4,66 26,85
T =600 °C
Desvio padrao 2,21 0,23 0,03 0,07 204 -
Valor médio 69,07 1,21 0,51 0,00 5,01 24,21
T=700°C . ~
Desvio padrao 1,85 0,15 0,02 0,00 339 -
Valor médio 78,90 1,01 0,48 0,00 5,22 23,65
T =800 °C
Desvio padrao 9,75 0,88 0,49 0,03 0,71 -
Valor médio 71,89 0,54 0,34 0,00 5,27 21,96
T =900 °C
Desvio padrao 5,25 0,15 0,07 0,00 2,36 -

* Valores obtidos por diferenca.
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5.2.1.2 Fase condensavel produzida na pirolise

A quantidade de 4gua no alcatrao foi determinada pela técnica de Karl-Fischer e
os valores encontrados estao reportados na Figura 17.

% massica

T=500 °C T=600 °C T=700 °C T=800 °C T=900 °C
m Alcatrdo = Agua

Figura 17. Conteudo de agua e alcatrdo obtidos na pirélise do bagaco.

Embora a quantidade alcatrdo + agua praticamente nao variou com relacao a
temperatura (Figura 17), pode ser concluido que a quantidade alcatrdo diminuiu. Este
fato era esperado, visto que a maioria das reagdes sao finalizadas, chegando até o
ponto em que sao produzidas em sua maioria gases e vapor (condensado e coletado

junto com o alcatrao).

5.2.1.3 Fase gasosa produzida na pirdlise

A composicdo dos gases produzidos nas diferentes temperaturas foi
determinada. A Figura 18 apresenta a composicdo molar do gas coletado ap6s 135
minutos de reacéo.

Os gases de menor interesse apresentam um comportamento favoravel em
relacao a temperatura. O aumento da temperatura diminui a composicao de CO2z até um
valor de 13 % molar, tendo uma reducdo de aproximadamente 30 % quando

comparado aos valores na temperatura minima e maxima estudada (500 °C e 900 °C).
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a) T=500°C b) T =600 °C
c) T=700°C d) T =800 °C

e) T=900"°C

Figura 18. Porcentagem molar dos gases obtidos por pirélise.

O metano apresenta um comportamento crescente, chegando a um valor
maximo de 35,26 % a 700 °C; apds 700 °C a composi¢ao de CH4 teve uma queda,
tornando favoravel a produgédo dos dois compostos de maior interesse: CO e Hz, que
apresentam grande aumento em temperaturas superiores, chegando a 22 % e 49 %,
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respectivamente. Cabe ressaltar que os experimentos e analises foram realizados em

triplicata.

5.2.1.4 Variacdo da composicdo dos gases de pirdlise com o tempo

Foi realizado um acompanhamento da composicdo dos gases ao longo do
tempo. Encontrou-se que a composicao independe do tempo, indicando que, embora o
sistema esteja em estado transiente (a massa de gases, alcatrdo e carvao foi
aumentando a partir da pirdlise do bagacgo), a composi¢cao dos gases produzidos possui
um comportamento estacionario. Uma explicacao para este fendbmeno é que a taxa de
reacdo adquire um valor maximo e constante no inicio da reacdo, sendo isto
caracteristica da pirdlise lenta. Porém, isso apenas deve acontecer com o bagag¢o que
se encontra mais préximo da fonte de calor (parede do reator); posterior a essa pirolise
rapida, o bagaco do interior do reator se submete a uma pirélise lenta fazendo com que
o perfil de composicao de gases seja constante. Esta transicdo de processos acontece
antes dos 45 minutos de reacdo. Os dados do perfil de composi¢cao ao longo do tempo
para a pirolise a 900 °C sao apresentados na Figura 19. Os dados séo apresentados a
partir de 45 minutos, devido a instabilidade do sistema que nao permitiu coletar uma
amostra representativa.

% molar

22,2
15.9)
13,1

=45 min
=90 min
=135 min

wCO2 mCHsy mCO mH;

Figura 19. Perfis de composicao dos gases de pirdlise obtidos a 900 °C.
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5.2.2 Gaseificacdo de bagaco a 900 °C usando vapor d’dgua

A reacdo de gaseificacdo a 900 °C usando vapor d’agua obteve um
comportamento muito diferente ao apresentado na pirélise a mesma temperatura. A
distribuicdo das porcentagens de gases e carvao alterou significativamente em
comparacao a pirdlise. A Figura 20 apresenta as porcentagens obtidas das trés fases.

80
70+
60

50 4

Carvao _ 40 -

7%
‘ / 30 -
20

10

% Massica

Gases
66%

_ Carbono Hidrogénio Nitrogénio Enxofre Cinzas  Oxigénio*

Analise elementar

Figura 20. Distribuicdo de produtos da gaseificagéo e analise elementar do carvdo. Reagdes
em leito fixo a 900 °C.

Na Figura 20 é possivel observar que as quantidades de alcatrdao e gases
aumentaram o que consequentemente, diminuisse os teores de carvao. Este tipo de
comportamento é altamente favoravel quando o objetivo sédo fragbes liquidas (alcatréao
obtido igual 27 % massica) e gasosas (gases obtidos igual 66 % massica). Além disso,
pode ser verificado que a quantidade de carvao produzido na gaseificacao foi muito
menor ao obtido na pirdlise. A presenca de agua faz com que outras reagdes que
consomem o carbono acontecam, fazendo com que o carbono seja, quase
completamente, transferido a fase liquida (alcatrdo) e gasosa. A analise elementar
realizada ao carvao demonstra que quase toda a matéria organica foi consumida
durante a reacao, restando apenas as cinzas e grande quantidade de oxigénio (que
pode estar ligado aos elementos formando 6xidos).

A quantidade de agua contida na fase condensavel foi aproximadamente a
mesma obtida durante a pirdlise. Nesta reacédo de gaseificacdo usando uma relacdo SB
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= 2,0 e 2 900 °C obteve-se uma porcentagem massica de agua na fase liquida de 97,38

+ 1,20, analisado com Karl-Fischer.

5.2.2.1 Variacdo da composicdo dos gases da gaseificacdo (SB = 2,0 e T = 900 °C)
com o tempo

A elevada producéo de gases € o principal objetivo da gaseificacdo, mas também
€ importante saber que tipo de gases séo produzidos. Por este motivo, foi realizada a
analise cromatografica em amostras de gases coletadas periodicamente, para ao final,
poder reportar a composicao dos gases acumulados em cada tempo. Os perfis de
composicdo molar dos gases com relagao ao tempo encontram-se na Figura 21.

Na Figura 21 verifica-se que as composi¢des molares de CO2 (20,64 %) e CHas
(3,20 %) permanecem praticamente constantes ao longo do tempo. As variacdes mais
visiveis encontram-se nos perfis de CO (valor médio de 18,02 %) e H2 (valor médio de
59,93 %), nos quais, enquanto o H2 aumenta, o CO diminui, traduzindo-se em um
comportamento tipico da reacao de Water-Shift (Equacao 26) (CHIANESE et al., 2015).

CO + H,0 = C0O, + H, Equacéo 26
100% -
90% -
80% -
70% -
E 60% - mH2
S 50% - =CO
2 40% - = CH4
30% - Etano
mCO2
20% -
10% -
0% -

20 40 60 80 100 120 140 160 180
Tempo de reacao(min)

Figura 21. Composicao dos gases obtidos na gaseificagao (T = 900 °C e SB = 2,0).
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5.3 CONCLUSAO

Os processos de pirGlise e gaseificagdo apresentam potencial para transformar
bagaco de cana-de-aglucar em gases, sendo estes compostos principalmente por Hz,
CO, CO2e CHa.

A producdo de alcatrao obteve valores aproximadamente iguais em termos de
producéo. Para cada 100 g de bagaco que reage, 20-30 % da massa se transforma em
alcatrao. Este baixo valor pode ser devido a temperatura estudada (sempre valores
superiores a 500 °C). Segundo a literatura, com valores menores de temperatura a
quantidade de alcatrdo pode aumentar.

Na pirdlise realizada em reator de leito fixo, a composicdo dos gases nao
depende do tempo de reacéo e sim da temperatura.

O uso de um agente gaseificador, neste caso o vapor d’agua, promoveu 0O
aumento da quantidade de gases e menor porcentagem de carvao.

O leito fixo apresentou-se como um equipamento recomendavel para o estudo de
reacdes de pirdlise e gaseificacdo em escala de bancada (uso de matéria-prima de no
maximo de 5 g). Este fato € de grande importancia, porque dependendo da matéria-
prima a ser estudada, apenas sera possivel trabalhar com quantidades pequenas,
porém nao chegara a ser empregada quantidades infimas como no caso dos estudos
envolvendo TGA.

Neste capitulo, foram concluidos os objetivos 5 a 7 propostos nesta tese. O
trabalho desenvolvido neste capitulo gerou uma publicacédo (JAIMES FIGUEROA et al.,
2013).
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CAPITULO 6. REATOR DE LEITO FLUIDIZADO PARA
GASEIFICACAO DE BAGACO DE CANA-DE-AGUCAR

Apés a realizacdo dos experimentos em um reator de leito fixo no qual foi
utilizada uma carga maxima de 5 g de bagacgo de cana-de-agucar (JAIMES FIGUEROA
et al., 2013), decidiu-se desenvolver o projeto para a instalacdo de um gaseificador de
leito fluidizado de bagaco que estivesse acoplado a um reator de reforma catalitica.

A gaseificacao em leito fluidizado se caracteriza pela minima producao de carvao
e este sistema acoplado a um reator de reforma catalitica faz com que o alcatréo
produzido na pirdlise primaria e gases como CH4, C2H4 e C2Hs sejam reformados a Hz e
CO (JAIMES FIGUEROA et al., 2013, ARDILA et al., 2012). Trabalhar em uma escala

maior permite que os resultados sejam mais proximos aos de uma escala industrial.
6.1 INTRODUCAO

Montar uma planta em piloto (escala de laboratério) para gaseificagdo em leito
fluidizado com capacidade de processamento de 3 kg/h de biomassa com a finalidade
de produzir gas a partir de bagaco-de-cana moido e processar esse gas em reator de
reforma a vapor para eliminacao de alcatrdo, com a finalidade de produgédo de Syngas
(CO e H2), e posterior limpeza. Planta construida pela TERMOQUIP ENERGIA
ALTERNATIVA LTDA.

6.2 FLUXOGRAMA DA PLANTA DE GASEIFICACAO

A planta de gaseificacdo é composta basicamente, de um silo de alimentagao,
um reator de leito fluidizado, ciclones, reator de reforma a vapor, condensador, filtro e
queimador (Figura 22). O processo se inicia com biomassa seca e moida, alimentada a
partir do Silo de Alimentacdo Agitado (SAA) usando uma Rosca Transportadora
refrigerada (RT). O silo (SAA) e a rosca (RT) s&o selados com baixa vazao de argbnio
(embora seja custoso, a quantidade utilizada foi pequena) para evitar fluxo de gases do
reator para o silo.
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O reator é um Leito Fluidizado (LF) contendo areia que utiliza ar proveniente do
compressor (SO). A vazado de ar alimentada ao sistema foi quantificada com um
rotdametro conectado na linha (RO1). Antes de ser injetada no leito fluidizado (LF) a
corrente de ar é aquecida até 350-400 °C com o aquecedor elétrico (AE).

O reator tem resisténcias elétricas (RC1 e RC2) externas para aquecimento
através da parede metalica. O carvao formado no reator (LF) é removido logo acima do
leito de areia expandido em um Depésito de Carvao (DC1), para posterior
armazenamento e quantificagéao.

O gas e o alcatrdao produzidos no LF arrastam carvao, cinza e finos da areia
(pelas pesagens da areia apds o processo, concluiu-se que os finos da areia foram
aproximadamente nulos). Este material particulado foi retido em dois ciclones (C1 e C2)
isolados com fibra ceramica e aquecidos com resisténcia elétrica (RC3), a fim de evitar
a condensacdo de alcatrao no interior do equipamento. As fracdes de carvao vegetal
provenientes dos ciclones sao coletadas nos depdsitos para carvao (DC2 e DC3) e
armazenadas para posterior quantificagao.

Quando a mistura de gases e condensaveis sai do segundo ciclone (C2) tém-se
duas opgdes de trajetéria:

a) E enviada ao queimador (CC) que trabalha a temperaturas maiores que 700
°C, a fim de transformar tudo a CO2 e H20, liberados para atmosfera.

b) E enviada para o reator de reforma a vapor (RFC) aquecido de forma
controlada entre 600 e 900 °C com auxilio da resisténcia elétrica (RC4), instalada na
parede externa. Neste reator também entra uma corrente de vapor d’agua, a qual é
obtida pelo aquecimento do reservatério de agua VT usando uma resisténcia elétrica
(RC5). A agua que ingressa ao reservatério € bombeada por uma bomba peristaltica
(BO).

Apbs os gases sairem do reator de reforma, sdao enviados a um condensador
(TC1) que trabalha com um banho de agua com etileno glicol (operando a -5 °C). Na
saida do condensador o alcatrdo é coletado no trap (TP) e os gases sdo encaminhados
para o filtro de mangas (FM). Existem pontos de amostragem de gas antes e depois do
filtro de mangas. Apds a passagem pelo filtro, os gases entram no queimador CC e séo
liberados a atmosfera.
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Figura 22. Fluxograma de processos da planta de gaseificagéo e reator de reforma.
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Nas duas trajetérias anteriormente explicadas tem-se que: no caso a) foi
realizada a gaseificacdo e coleta do carvao; no caso b) foi realizada a gaseificagao,
reforma a vapor, limpeza dos gases, coleta do alcatrdo e amostragem dos gases.

No caso b sem a necessidade de realizar a reforma a vapor, o procedimento foi o
mesmo. A unica mudanca foi que o reator de reforma (RFC) operou em temperaturas
maximas de 400 °C, garantindo, assim, que néo existissem reacdes de reforma e que o
alcatrdo ndo condensasse no interior do RFC. Este ultimo procedimento foi o
desenvolvido neste capitulo.

Quando se realiza a reforma a vapor, o catalisador vai perdendo atividade,
devido as particulas de carbono que vao se depositando na sua superficie, fazendo-se
necessaria a regeneracao. Para a regeneragao do catalisador, uma mistura de oxigénio
e argbnio é alimentada no reformador, queimando, assim, todo o material depositado no
catalisador e recuperando sua atividade. A concentracdo do gas foi de
aproximadamente 5 % (v/v), evitando rea¢c6es muito rapidas.

6.3 PROJETO DA PLANTA DE GASEIFICACAO

6.3.1 Sistema de alimentacao (SAA)

O material a ser alimentado foi bagaco (moido e com umidade de no maximo 8
%). Tanque cilindrico (L/D = 2) para autonomia de 6 h (12 kg de bagaco). Volume de
aproximadamente 0,08 m? (80 L). Altura = 750 mm e diametro = 375 mm (Figura 23).

Material: Ago carbono SAE 1010.

Misturador com eixo vertical e rotagdo variavel (5-30 rpm) com motorredutor e
inversor de frequéncia.

Rosca transportadora (RT) refrigerada com agua, para alimentar o material no
leito. A RT recebe alimentagdo de argbnio frio para evitar fluxo do reator para o
alimentador. Material: Ago inoxidavel 316L, didmetro 2” Schedule 10S, comprimento
500 mm.
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Figura 23. Sistema de alimentacao de bagaco.

O valor da umidade a ser utilizado foi determinante para o bom funcionamento do
sistema de alimentacdo. Para valores de umidade superior a 10 %, houve uma
compactacdo do material no interior da rosca transportadora, impedindo uma
alimentacao continua (ver Figura 24).

Figura 24. Compactacao do bagaco na rosca transportadora devido a umidade superior a 10 %.

6.3.2 Dimensionamento do reator de gaseificacao (LF)

O reator de gaseificacdo foi alimentado pela lateral com bagaco de cana-de-
acucar e pelo fundo por ar aquecido previamente. O sistema de aquecimento de ar foi
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dimensionado tal que se conseguisse aquecer até 70 L/min de ar, partindo de 25 °C até

no maximo 800 °C. Para isto, optou-se por dois estagios de aquecimento:

Primario: o aquecimento primario foi realizado pela resisténcia elétrica RC1
na parede do plenum, com poténcia de 1 kW, para o gas atingir 350 — 400 °C
na saida para o plenum. Para melhorar a transferéncia de calor das paredes
até o ar alimentado foi necessario colocar dentro da tubulacdo material

metalico que funcionasse como um misturador estatico (Figura 25).

Figura 25. Misturador estatico de ar.

Secundario: o aquecimento secundario é feito no plenum com resisténcia
elétrica de poténcia de 2 kW, para estabelecer a temperatura externa de até
900 °C na sua parede metdlica. Esta segunda resisténcia, além de aquecer o
ar, também aquecia o bagaco, ajudando a fornecer a energia inicial para

inicio das reacgdes.

Dados do dimensionamento do reator de leito fluidizado (Figura 26):

Producéo Especifica 1 Geal/h*m?2.

Diametro das particulas: < 2 mm (material seco, moido e classificado).
Temperatura: cerca de 750 °C.

Capacidade: 3 kg/h (bagaco de cana, umidade até 10 %).

Vazao de gas de fluidizacao: até 70 L/min a 25 °C.
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Velocidade superficial do gas de fluidizagao: até 0,65 m/s a 750 °C.
Plenum (Tubo de 2 polegadas Schedule 10S) comprimento 400 mm.

Reator de leito fluidizado (Tubo de 2 polegadas Schedule 10S)
comprimento 600 mm.

Freeboard (Tubo 4 polegadas Schedule 10S) comprimento 600 m.
Distribuidor sanduiche de fibra ceramica entre duas placas perfuradas.
Material ago inox 316L.

Todas as partes isoladas com manta de fibra ceramica.

Figura 26. Reator de leito fluidizado sem resisténcias e isolamento térmico.
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6.3.3 Sistema de separacao de solidos, ciclones C1 e C2

Os solidos a serem separados sao todos aqueles arrastados pelos gases
formados durante o processo e incluem materiais inorganicos da biomassa (cinzas), pé
de carvao vegetal, finos do material do leito, entre outros.

Os dois ciclones sao tipo Lapple sendo o primeiro com velocidade de entrada de
17 m/s, tubo tangencial "2 polegada Schedule 10 S ( Dc = tubo 2 polegada Schedule 10
S; Lc = Zc = 94 mm) e o segundo com velocidade de entrada de 25 m/s, tubo tangencial
3/8 polegada Schedule 10 S ( Dc = tubo 1 1/2 polegada Schedule 10 S, Lc = Zc = 80
mm).

Material: Aco inoxidavel 316L, isolado externamente com manta de fibra ceramica.
Os ciclones e a tubulacédo, que comunica os ciclones com o reformador, sdo aquecidos

a 300-400 °C com resisténcia elétrica, poténcia de 1 kW.

6.3.4 Reator de reforma a vapor (RFC)

O reator de reforma (Figura 27) teve um tempo de residéncia minimo de 1 s, e foi
processado um volume gasoso de até 0,0074 m?/s a 850 °C. Assim, o volume do reator
foi de 0,0074 m3 (7,4 L). Foi usado um tubo de aco inox 316L (6 polegadas Schedule 10
S) e relacao altura/diametro (L/D) de, aproximadamente 2,2 e comprimento do reator L
=360 mm.

Figura 27. Reator de reforma a vapor sem resisténcia e isolamento.
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O leito fixo de catalisador de Niquel foi formado por helicéides de catalisador com
didmetro de 10 mm e comprimento de 360 mm, suspensos em placa perfurada,
instalada na saida do leito. O aquecimento foi feito pela parede externa através de
resisténcia elétrica de 2 kW, isolamento com fibra cerdmica e controle de temperatura
de até 800 °C.

6.3.5 Sistema de regeneracao do catalisador

A regeneracgdo do catalisador foi feita no proprio reator com remocao de coque
por reacdo com oxigénio diluido em argbnio. Para este fim, foram misturadas uma
corrente de Argdnio com vazéo de até 3 m3/h e outra de oxigénio de até 0,15 m3/h. Na
Figura 28 é apresentado o catalisador do reator de reforma apds as reacgdes. A figura

evidencia a necessidade da regeneracao.
|

Figura 28. Catalisador de niquel apds reacdes de reforma a vapor.

6.3.6 Combustor catalitico (CC)

O combustor catalitico € composto por um leito fixo de catalisador de cobre, com
temperatura de 400 °C e tempo de residéncia de 0,1 s. Didmetro do tubo de 3
polegadas Schedule 10 S, comprimento de 200 mm, aquecimento elétrico com poténcia

de 1 kW, material de ago inoxidavel 316L e isolamento térmico com fibra ceramica.
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6.3.7 Sistema de condensacéao e filtragem

O condensador foi um trocador de calor de casco e tubo, usando agua com
etilenoglicol como fluido refrigerante, operando a -5 °C.

Caracteristicas do filtro de manga (FM): funciona com uma Unica manga de
poliéster, diametro de 100 mm e comprimento 1 m.

Apbés a montagem da planta, verificaram-se os vazamentos e foi realizado o
isolamento completo usando fibra de ceramica. As fotos da planta em ordem
cronoldgica podem ser apreciadas na Figura 29.

a) Elaboracao e usinagem das b) Montagem da planta na empresa
pecas. Termoquip LTDA.
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¢) Montagem da planta no
LOPCA/FEQ/UNICAMP.

d) Isolamento térmico da planta.

f) Planta de gaseificacdo em funcionamento no LOPCA/FEQ/UNICAMP.
Figura 29. Montagem da planta de gaseificagdo: ordem cronoldgica.
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6.4 INSTALACAO E START-UP DA PLANTA DE GASEIFICAGAO

O objetivo desta sessdo foi apresentar os procedimentos de instalagdo e
condicionamento da planta para o correto funcionamento, levando em consideracao:
condigdes operacionais (T= 500 - 900 °C e P = 1 atm) e seguranca no laboratério. Com
estes procedimentos criou-se uma metodologia de trabalho a ser seguido sempre que
iniciada uma reacao.

Para melhor apresentagdo de instalacao da planta, o procedimento foi dividido

nos seguintes itens:

o Montagem mecéanica do equipamento;

o Instalacdo dos servigos de agua e eletricidade;

o Monitoramento de possiveis vazamentos;

o Instalacédo das resisténcias elétricas nos pontos onde o processo precisa

de fornecimento externo de energia;

. Isolamento térmico.

6.4.1 Montagem mecanica

Em um espago de 9 m? (3 m de comprimento x 3 m de largura) e de 15 m de
altura foi instalada a planta. Foi deixado um espacgo ao redor da mesma de 60 cm para
livre circulagao.

A planta possui diversas conexdes, e por isso ha diferentes pontos que sao focos
de possiveis vazamentos. Todos os flanges da planta foram apertados em cruz, e
utilizado amianto para melhorar a vedacao. Nos testes iniciais, como foi usado ar, ndo
necessitou de cuidado adicional. Para os ensaios de gaseificacdao foi adquirido um
detector de CO (Spygas CO), que possuia um alarme sonoro, permitindo monitorar os

vazamentos deste gas téxico.

6.4.2 Servicos de agua e eletricidade

Os servigos de agua foram necessarios por conta dos trocadores de calor. A
agua funcionou como liquido refrigerante. A planta conta com trés trocadores de calor:
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- Trocador na rosca de alimentacdo: necessario, ja que, devido a friccao da
rosca, o sistema vai se aquecendo o que pode afetar o motor que aciona o sistema.

- Trocador na saida do reator de reforma, com a finalidade de condensar todo o
alcatrao. No inicio do projeto, trabalhou-se com agua a temperatura ambiente, porém a
troca térmica ndo era suficiente, fazendo-se necessaria a instalagdo de um banho
termostatizado, utilizando agua e etilenglicol como liquido refrigerante.

- Trocador na saida do queimador (CC). Os gases antes de serem enviados para
a atmosfera sdo queimados e posteriormente, resfriados.

A energia elétrica trifasica foi conectada ao painel principal de controle central,
desde o0 qual sdo acionados: as resisténcias elétricas para aquecimento do sistema, a
rosca de alimentacédo de bagaco, o misturador do silo de bagago, compressor de ar € 0
medidor de vazao massica de gas.

6.4.3 Monitoramento de vazamentos

Para a verificagdo de vazamentos, o sistema foi alimentado com ar a
temperatura ambiente por meio do compressor usando a maior vazao (70 L/min).
Esperou-se uma hora para permitir o enchimento total do reator. Posteriormente, foi
borrifada em toda a planta uma solucéo especial (Snoop® da Swagelok®) para deteccgao
de vazamentos. Assim, foram identificados os focos de vazamento e posteriormente
eliminados. Dentro dos focos mais comuns estavam os parafusos dos flanges e lugares

onde o tecido de amianto nao tinha sido centralizado ou colado ao metal.

6.4.4 Resisténcias elétricas

A planta possui um sistema de aquecimento por meio de resisténcias elétricas.
No total foram instaladas 6 resisténcias, as quais estao localizadas:

1) Na entrada de ar do reator de gaseificacdo, garantindo uma temperatura
prépria para iniciar a reacao (T = 400 °C).

2) No gaseificador, para realizar o aquecimento do reator até uma temperatura
superior a 450 °C, o que permite a ignicao do bagaco.

3) Nos ciclones e tubulacéo ciclones-reformador, auxiliando que os produtos da
gaseificacdo ndao condensem na linha (T = 300 °C).
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4) No reator de reforma a vapor, para elevar a temperatura do gas e alcatrao,
permitindo a ativacao do catalisador (T = 800 °C).

5) No reservatério de agua para que aconteca a evaporacao (T = 150 °C na
parede).

6) No queimador de gases, para garantir que aconte¢ca uma combustao completa
e se liberem a atmosfera CO2z e H20.

Cada resisténcia elétrica trabalha junto com um termopar e o painel, fechando
uma malha de controle.

Além dos 6 termopares anteriormente mencionados, a planta conta com 5
termopares adicionais:

1) No interior do reator de gaseificacao (LF), 2 cm acima do ponto de entrada de
bagaco ao reator.

2) Na entrada do gas no primeiro ciclone (C1).

3) No interior do reator de reforma a vapor (RFC), a 10 cm desde a base do
reator.

4) No interior do reservatério de vapor (VT).

5) No interior do queimador (CC).

6.4.5 Isolamento térmico

O isolante térmico utilizado foi fibra ceramica, a qual é leve, incombustivel,
imputrescivel e com baixa condutividade térmica (aproximadamente 0,035 W/mK). O
isolamento foi feito desde o aquecedor de ar (AE) até o queimador (CC), exceto no
condensador de alcatrao e no filtro de mangas. Em partes do sistema como os reatores,
onde iriam estar em altissimas temperaturas, antes da fibra ceramica, foi utilizada uma

manta de amianto.
6.5 CALIBRAQAO DOS SISTEMAS ALIMENTADORES

O gaseificador trabalha com alimentacdo de biomassa. Neste trabalho foi
utilizado o bagaco de cana-de-agucar e o agente gaseificador escolhido foi o ar. O
bagaco e o ar foram alimentados usando um transportador helicoidal e um compressor,
respectivamente.
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6.5.1 Transportador helicoidal

Como foi apresentado na CARACTERIZACAO FiSICO-QUIMICA DO BAGAGCO
DE CANA-DE-ACUCAR (Capitulo 4), o bagaco foi seco e posteriormente moido até

tamanho de particula de aproximadamente 0,30 mm e alimentado com porcentagem de

umidade de 7,8 = 0,50. O transportador é acionado por um motor, o qual é controlado

por um inversor de frequéncia. Assim foram realizados varios ensaios, nos quais foi

medida a vazdo massica de bagaco alimentado ao sistema quando a frequéncia era

modificada, criando uma curva de calibragdo (Figura 30). Todos o0s ensaios foram

realizados em triplicata.

Vazao de alimentacao (kg/h)
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Frequéncia do controlador (hz)

Figura 30. Curva de calibragdo do transportador helicoidal.

6.5.2 Compressor

O ar entra no gaseificador por meio de um compressor radial de estagio simples

(60 Hz). O ar é atmosférico e apds passar pelo compressor, tem sua vazao medida em

um rotametro (calibrado usando um medidor de vazao massica de gas (GFM-2144) de
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alta precisdo da Dwyer Instruments). Todos os pontos da curva de calibragdo foram

realizados em triplicata. A Figura 31 apresenta a curva de calibracao.
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Figura 31. Curva de calibragdo do rotametro.

6.6 COMPORTAMENTO DOS SISTEMAS DE AQUECIMENTO

Para estabelecer um protocolo de start-up, foi necessario estudar os perfis de

aquecimento do sistema sem reacao, isto para conhecer o tempo que cada parte da

planta demorava em atingir determinada temperatura. Para isto foram desenvolvidos

varios testes nos quais o sistema era aquecido até o maximo valor possivel e tracado o

perfil de temperatura com relacdo ao tempo. Este estudo foi realizado sem a

evaporacao de agua.

Cada uma das resisténcias elétricas, anteriormente explicadas, é controlada por

um termopar instalado na parede externa, e por isso, foi de grande importancia estudar

também o comportamento da temperatura no interior dos equipamentos:

1) Interior do gaseificador (no ponto onde o bagaco € alimentado);

2) Gases que saem do gaseificador;
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3) Interior do reformador;

4) Interior do queimador.

Os perfis foram realizados usando diferentes vazdes de alimentagao de ar (0, 10,

20, 30 e 40 L/min). Em todos os casos o sistema teve como set point de 900 °C nas 5

resisténcias (entrada de ar, gaseificador, ciclones e tubulagéo gaseificador-reformador,

reformador e queimador). Os perfis sao apresentados na Figura 32.
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Figura 32. Perfis de temperatura na planta de gaseificagao.

Embora o set point tivesse sido fixado em 900 °C, praticamente nenhum ponto

da planta conseguiu atingir essa temperatura. Apenas o aquecedor de ar, usando vazao

de arde 0, 10, 20 e 30 L/min e o queimador conseguiram atingir 900 °C (Figura 32a, e).
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Nos pontos onde os termopares fizeram o controle de temperatura das
resisténcias, foi possivel, sem importar a vazado de ar utilizada, atingir a mesma
temperatura no estado estacionario (Figura 32 a, b, c, d).

A Tabela 16 apresenta os valores de cada temperatura em estado estacionéario
(valores depois de 6 horas do inicio dos testes). Segundo os valores obtidos, pode-se
concluir que ao se aumentar a vazao de ar, a temperatura apresenta tendéncia em
aumentar (devido ao aumento de massa dentro do sistema).

Na sequéncia dos testes iniciais foi observado que quando o interior do reator de
gaseificacdo estava a temperatura superior a 400 °C, o bagaco iniciava sua ignicao,
fato evidenciado com um aumento significativo no valor da temperatura. Além disso, na
Figura 32 pode ser verificado que quase todas as temperaturas atingiram o estado
estacionario apdés 75 minutos, mesmo colocando como set-point o valor maximo de
temperatura (T = 900 °C).

Tabela 16. Temperaturas em estado estacionario sem reacao quimica a diferentes vazdes de ar

da planta de gaseificacéao.

Vazao de Ar (I/min)

Pontos de medicao de temperatura

0 10 20 30 40
Aquecedor de Ar 900 900 900 900 873
Gaseificador 793 782 776 776 783
Tubulacao Gaseificador - Reformador 350 363 370 375 384
Reformador 900 897 872 861 840
Queimador 900 900 900 900 899
Interior do Gaseificador 707 705 709 714 716
Saida do Gaseificador 771 642 529 528 517
Interior do Reformador 577 603 644 674 689
Interior do Queimador 507 526 543 561 580

Com esta informacado foi definido, para iniciar uma reagdo de gaseificagdo na
planta e quando fosse necessario que o gas atravessasse toda a planta, a necessidade
de utilizar como set point os valores reportados na Tabela 17. Estes valores garantiam
que apods 2 horas, o sistema estaria na condigdo de 400 °C no interior do gaseificador,
300 °C na tubulacdao que comunica o gaseificador com o reformador, 300 °C no interior
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do reformador e 700 °C no interior do queimador (todos os valores foram aproximados

inicialmente, mas comprovados posteriormente com a pratica).

Tabela 17. Set point dos sistemas de aquecimento para inicio da reagdo de gaseificagao
usando 40 L/min de ar.

Set point de

Controladores de temperatura temperatura
Aquecedor de Ar 700
Gaseificador 700
Tubulacao Gaseificador - Reformador 400
Reformador 700
Queimador 900

6.7 DETERMINACAO DAS VAZOES DE ALIMENTACAO DE AR E BAGACO
NECESSARIOS PARA GASEIFICACAO

A gaseificagéo utilizando a planta foi realizada usando o bagaco USJ. O bagago
UCP se esgotou e ndo foi possivel outra doacgéo, fazendo-se obrigatdria a mudanca.

As reacOes de gaseificacao dependem, basicamente, de uma variavel: a relagéo
de ar (ER) utilizada, que esta definida como Equacao 8.

Para determinacdo do denominador da relacdo ER foi necessario conhecer a
férmula molecular do bagac¢o USJ (Tabela 11). Com a férmula molecular calculou-se a
quantidade de oxigénio necessario para realizar a combustao completa da biomassa. A
reacao de combustao completa para o bagaco USJ encontra-se na equacgao 27:

14 1,579 B 0,736
4 2 1,579
CH, 51905736 N5,006 Clo 00250.001 0.006 0,—>CO,+ T H,0 )
M. +0,001 Equagéao 27

+0,006NO + Cl, 4, +0,00150,

Baseado na Equacao 27 e definindo que a porcentagem molar de oxigénio no ar
é 21 %, foram feitos os célculos, encontrando que para uma combustao completa do
bagaco USJ sdo necessarios 4034,25 litros de ar/ kg de bagaco.
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A relacdo ER a ser utilizada para gaseificacdo deve ter valores baixos (como
apresentado anteriormente), entre 0,18 e 0,32. Valores elevados levam a combustéo e
valores muito proximos de zero tendem a pirolise. Por isso, os calculos foram realizados
para trabalhar com relacao ER entre 0,18 a 0,32.

Conhecido o valor ar/bagaco estequiométrico e os valores ER a serem usados,
foi calculada a quantidade de ar alimentada ao reator. Porém, para escolher as

quantidades de ar e bagaco certas restricdes tiveram que ser consideradas:

1. O compressor fornecia uma vazao maxima de 80 L/min quando o sistema se
encontrava frio e sem reagbes quimicas. Porém depois de diferentes testes,
temperaturas elevadas e com reagdes quimicas (que aumenta o volume de
gas dentro da planta) determinou-se a maior vazao volumétrica a ser utilizada
na planta: 53,0 L/min.

2. O valor minimo que poder ser lido no rotametro utilizado € de 10 L/min o que
representa, segundo a curva de calibracao, 8,6 L/min.

3. A vazao de ar utilizada tinha que ser superior a velocidade minima de
fluidizacado da areia. Como o leito estd conformado por areia e bagacgo e as
propriedades diametro médio de Sauter e densidade da areia determinadas
experimentalmente, foram maiores que as do bagago USJ, considerou-se que
no ponto de minima fluidizacao da areia, o bagacgo, também se encontrava em

estado fluidizado.

6.7.1 Determinacao da velocidade minima de fluidizacao

Como foi mencionado anteriormente, o leito fluidizado nao foi apenas composto
por bagaco, dentro do reator foi colocada uma massa de 682 g de areia que
representou uma altura de 7,5 cm (tal que ndo fechasse completamente a tubulagéao
que alimentava o bagaco ao gaseificador). A adicao de areia ao leito tem a finalidade de
ajudar na transferéncia de calor durante as reagdes; devido a que a areia possui uma
condutividade térmica maior que a do bagaco. A quantidade de areia a ser adicionada
ao leito foi baseada na velocidade massica espacial horaria (WHSV —Weight Hourly
Space Velocity), que deveria variar entre 1,5 e 3,0 h', segundo CORELLA e SANZ
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(2005), que definiram WHSV como vazao massica de bagaco alimentada por massa de
inerte adicionado ao leito (areia).

Apés a realizacao das reagdes de gaseificagcao preliminares utilizando os valores
de ER 0,18 a 0,32, as reacdes sempre atingiram temperaturas superiores a 700 °C.
Conhecido este valor foi desenvolvido um estudo experimental de variacao da queda de
pressao no leito com relagdo a vazao de ar alimentado (T = 700 °C) para determinar a
velocidade minima de fluidizagdo da areia. Além disso, foram realizadas a classificacao
granulométrica da areia (didametro médio de Sauter 0,4953 mm) e a medicdo da
densidade real (2,69 + 0,01 g/mL, determinada por picnometria de Hélio) para
determinar as propriedades do leito fluidizado tais como altura e porosidade média.

Os resultados experimentais da curva tipica de fluidizagcdo sao apresentados na

Figura 33.

4000 -
3800 - o

= 3600 - 'N

£ y = 13,825x + 3554,8

g 3400 | R2 = 0,8747

c y = 311,99x + 2179,1

5 3200 - R2=0,9171
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o

o |

§ 2600 )
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Velocidade superficial do gas a 25°C [cm/s]

Figura 33. Determinacao da velocidade minima de fluidizacao da areia a 700 °C.

Na Figura 33, a intercepcao da reta que representa o leito fixo (queda de pressao
variavel com relacdo a velocidade superficial) com a reta que representa o leito
fluidizado (queda de pressao relativamente independente da velocidade superficial),
determina a velocidade minima de fluidizagdo da areia. Acima deste valor, as particulas
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de areia (e de bagaco) estdo em estado fluidizado. Os valores encontrados no ponto de
minima fluidizacao estdo compilados na Tabela 18.

Tabela 18. Valores caracteristicos do leito fluidizado no ponto de minima fluidizagao.

Velocidade superficial do ar a 700 °C [cm/s] 15,91
Velocidade superficial do ar a 25 °C [cm/s] 4,87

Vazdo volumétrica real de ar a 25 °C [L/min] 18,10

Vazio volumétrica no rotdmetro de ar a 25 °C [L/min] 23
Numero de Reynolds 0,70

Queda de pressdo [Pa] 370,191

Altura do leito [m] 0,079
*Supondo que a mistura gasosa se comporta como um gas ideal

A porosidade no estado de minima fluidizagéo (e,,,s) foi calculada aplicando a lei

de Ergun (Equagéo 28) (FOUST et al., 1980), encontrando que ¢,y = 0,8186.

1,75
§0£3mf

2

150(1 — &) (ps — p)gpdp3 Equagao 28
e2pmr +——5—5—R

(ngsmf epmf = 12

Onde:

¢ = esfericidade (adimensional)

dp = diametro médio de particula (m)

&ms = pPorosidade (adimensional)

Re, ms = Reynolds de particula na minima fluidizagao
ps = densidade da areia (kg/m?)

p = densidade do ar (kg/m?3)

g = gravidade (9,8 m/s?)

Para este sistema pode ser calculado o perfil da porosidade (Equacao 29) e a
altura (Equacao 30) do leito fluidizado em funcdo da velocidade superficial do ar
(FOUST et al., 1980). Os perfis sdo apresentados na Figura 34.

3

(@ = ams) = {dep)z (bs—p)g[ & &y
q — Qmyr 150 U (1 - 5) (1 - gmf)
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Onde:

g = velocidade superficial (m/s?)

qms = velocidade superficial de minima fluidizagdo (m/s?)

¢ = porosidade na velocidade superficial g (adimensional)

emy = porosidade na velocidade superficial g,,,s (adimensional)

Onde:

L _1_8mf
o 1-—¢

Loy

L = altura do leito fluidizado (cm)

Equacao 30

L., ¢ = altura do leito fluidizado na condigéo de minima fluidizag&o (cm)

18

[cm]
=~ 2 =

Altura do leito fluidizado

4 6 8 10 12 14 16
Velocidade superficial a 25°C [cm/s]

——Altura do leito fluidizado [cm] -=-Porosidade

0,92

- 0,91
- 0,90
- 0,89
- 0,88
- 0,87
- 0,86
- 0,85
- 0,84
- 0,83
- 0,82

Porosidade

0,81

Figura 34. Altura e porosidade do leito fluidizado em fung&o da velocidade superficial do ar.

Os célculos de velocidade minima de fluidizag&o foram feitos para 700 °C (g,,f =

15,91 cm/s). Como foi encontrada que todas as reacbes sempre superaram essa

temperatura, a velocidade minima encontrada continua tendo validade, porque sem

importar o valor de temperatura utilizado (desde que fosse superior a 700 °C), o sistema

esteve operando em uma condicao superior a velocidade minima de fluidizagéo.
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Teoricamente o comportamento da velocidade minima de fluidizacdo (vazéo
volumétrica minima de fluidizacdo) é inversamente proporcional a temperatura, como
apresentado na Figura 35. A figura foi feita baseada nas equagbes apresentadas por
Kunii e Levenspiel (1991), e os dados experimentais da areia utilizados nesta tese.

39
37 N

35

33

31 B

29 | | \\

27
25

Vazao minima para
fluidizacao (L/min)

S S . O S .S S S
U S SO S S N G S SO S

Temperatura do Ar (°C)

Figura 35 Vazdo minima de fluidiza¢ao teorica da areia.

6.7.2 Condicoes experimentais de bagaco e ar

Conhecidas as trés restricoes do sistema, foi possivel determinar as diferentes
combinacdes de vazdo massica de bagaco e vazao volumétrica de ar para os diferentes
valores de ER. Assim, construiu-se a Tabela 19. Os valores em vermelho ndo puderam
ser lidos no rotametro de alimentagdo de ar, os valores em laranja ndo atingiram a
velocidade minima de fluidizagcdo e os valores em azul foram as vazdes de ar que
podem ser usadas que garantem o estado de fluidizagdo a diferentes valores de
alimentacdo de bagaco e relacdo ER. Os valores sinalizados com verde foram os
valores escolhidos para realizar os experimentos, ja que em determinadas condi¢ées
tém uma vazao massica de bagaco proxima de 3 kg/h, valor médio para o qual a planta
foi projetada. Além disso, foi utilizada uma vazao volumétrica de aproximadamente 34
L/min, valor que, por testes preliminares, foi mais estavel. Em valores inferiores ou
superiores, quando iniciava a reacao, a oscilagédo era grande, o que deixava em duvida

os resultados obtidos.
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6.8 REACOES DE GASEIFICACAO

Na faixa de ER entre 0,18 e 0,32, foram escolhidos valores intermediarios, para
serem realizadas as reagdes de gaseificacdo. As condigdes usadas sdo apresentadas
na Tabela 20.

As reacgdes iniciaram com o protocolo de start-up (método para ligar a planta e
deixar nas condicdes de alimentacdo de bagaco), explicado anteriormente; apos atingir
a temperatura de 400 °C no interior do gaseificador, os sistemas de alimentacao de ar e
bagaco foram regulados na condicdo que o experimento requeria (Tabela 20). Como o
sistema ja se encontrava completamente preenchido de ar e nas temperaturas de inicio
de reacgao, assim que foi acionada a entrada de bagaco, a temperatura dentro do reator
de gaseificacdo comecgou a aumentar e rapidamente se estabilizou, podendo-se
considerar que o sistema atingiu o estado estacionario.

Antes de iniciar a alimentacéo, foi feita uma coleta de gas que saia da planta (no
ponto de amostragem apos o filtro de mangas). Uma vez iniciada a reagéo, as amostras
de gas foram retiradas de 5 em 5 minutos. O alcatrdo foi coletado no reservatério, o
qual era esvaziado de periodicamente (cada 10 minutos), usando uma bomba
peristaltica. O tempo de reacdo foi de 20 min. Apos este periodo, a alimentacdo de
bagaco foi desligada, mas a passagem de ar foi permitida por mais 5 minutos.

Apbs o sistema ter sido resfriado por convecgao natural (aproximadamente 8
horas), foi realizada a coleta, pesagem e devido armazenamento do alcatrdo. O

armazenamento foi feito em freezer e protegido da luz.
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Tabela 19. Vazao volumétrica [L/min] requeridos para diferentes combinagdes de alimentagdo de bagaco e relacdo ER.

Relagao de Ar (ER) | ; 180|0,190| 0,200 | 0,210 | 0,220 | 0,230 | 0,24 | 0,250 | 0,260| 0,270 0,280 | 0,290 | 0,300 | 0,310 | 0,320 | 1,000
Kg/h de Bagaco

0,35 4,21 a5 468 491 515 538 562 585 6,08 632] 655 679 7,02] 7,25] 7,49] 23,40
0,46 5,62 593 6,24 655 686 7,18 7,49 7,80 811 842[ 874] 9,05 936 967 99s|EREY
0,58 7,02| 7,41 7,80| 819 858 897 9,36 9,75 10,14] 10,53] 10,92] 11,31| 11,70 12,09] 12,48 39,00
0,70 8,42 8389 9,36] 983]1030] 10,76| 11,23| 11,70 12,17] 12,64] 13,10] 13,57| 14,04 14,51] 14,98] 46,80
0,81 0,83] 10,37] 10,92] 11,47{ 12,01] 12,56 13,10] 13,65| 14,20| 14,74] 15,29] 15,83| 16,38] 16,93 17,47] 54,60
0,93 11,23] 11,86] 12,48 13,10 13,73[ 14,35] 14,98| 15,60| 16,22 16,85| 17,47] 18,09] 18,72[ 19,34] 19,97] 62,40
1,04 12,64] 13,34] 14,04] 14,74] 15,44 16,15| 16,85| 17,55| 18,25 18,95| 19,65 20,36| 21,06 21,76| 22,46] 70,20
1,16 14,04] 14,82] 15,60] 16,38] 17,16| 17,94] 18,72| 19,50| 20,28 21,06| 21,84 22,62| 23,40| 24,18| 24,96| 78,00
1,28 15,44] 16,30| 17,16] 18,02| 18,87] 19,73| 20,59 21,45| 22,31 23,16| 24,02 24,88| 25,74 26,60| 27,45| 85,80
1,39 16,85] 17,78| 18,72] 19,65| 20,59| 21,53| 22,46| 23,40| 24,33| 25,27| 26,21 27,14| 28,08| 29,01] 29,95] 93,59
1,51 18,25] 19,26| 20,28 21,29| 22,31 23,32| 24,33| 25,35| 26,36 27,38| 28,39] 29,40| 30,42| 31,43] 32,45| 101,39
1,62 19,65| 20,75| 21,84] 22,93 24,02| 25,11| 26,21| 27,30] 28,39| 29,48| 30,57| 31,67| 32,76 109,19
1,74 21,06| 22,23| 23,40| 24,57 25,74| 26,91| 28,08] 29,25| 30,42] 31,59| 32, 76 [EERERELRNY 36,27| 37,44| 116,99
1,86 22,46| 23,71| 24,96| 26,21 27,45| 28,70| 29,95 31,20| 32,45 IR IR 36,19| 37,44| 38,69| 39,93| 124,79
1,97 23,87| 25,19| 26,52| 27,84] 29,17 30,50| 31,82 [EERCIEIRA 35,20| 37,13 38,45| 39,78| 41,10| 42,43| 132,59
2,0 25,27| 26,67| 28,08| 29,48] 30,89 32,20 EEXE) 35,10| 36,50| 37,91| 39,31 40,71 42,12| 43,52| 44,93| 140,39
2,20 26,67| 28,16| 29,64| 31,12] 32,60 JE¥RAN 35,57| 37,05| 38,53| 40,01| 41,49| 42,98| 44,46| 45,94| 47,42| 148,19
2,32 28,08| 29,64| 31,20( 32,76 PR 35,38 37,44| 39,00| 40,56| 42,12| 43,68| 45,24| 46,80| 48,36| 49,92| 155,99
2,44 29,48| 31,12| 32,76 XN 36,03| 37,67| 39,31| 40,95| 42,50| 44,22] 45,86 47,50| 49,14] 50,78| 52,41| 163,79
2,55 30,89| 32,60 EXY 36,03| 37,75 39,47| 41,18| 42,90| 44,61| 46,33 48,05| 49,76| 51,48] 53,19| 54,91| 171,59
2,67 32,29 P0 35,88| 37,67| 39,47 41,26| 43,05| 44,85| 46,64| 48,44 50,23 52,02| 53,82] 55,61| 57,40| 179,39
2,78 ERXR) 35,57| 37,44| 39,31 41,18| 43,05| 44,93| 46,80| 48,67| 50,54 52,41 54,28 56,16 58,03| 59,90| 187,19
2,90 35,10| 37,05| 39,00| 40,95| 42,90| 44,85| 46,80| 48,75| 50,70| 52,65 54,60] 56,55| 58,50| €0,45| 62,40| 194,99
3,02 36,50| 38,53| 40,56| 42,59| 44,61| 46,64| 48,67| 50,70| 52,72| 54,75| 56,78] 58,81| 60,84 62,86| 64,89 202,79
3,13 37,91| 40,01| 42,12| 44,22| 46,33| 48,44| 50,54] 52,65| 54,75 56,86| 58,96| 61,07| 63,18| 65,28| 67,39 210,59
3,25 39,31| 41,49| 43,68| 45,86/ 48,05| 50,23| 52,41] 54,60| 56,78| 58,96| 61,15 63,33| 65,52| 67,70| 69,88 218,39
3,36 40,71| 42,98| 45,24| 47,50| 49,76| 52,02 54,28| 56,55 58,81| 61,07| 63,33| 65,59] 67,86 70,12 72,38| 226,19
3,48 42,12| 44,46| 46,80| 49,14| 51,48| 53,82] 56,16 58,50| 60,84| 63,18| 65,52| 67,86] 70,20 72,54| 74,88| 233,99
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Tabela 20. Condicdes experimentais das reacdes de gaseificacao.

. ER Vazao massica de bagaco Vazéao volumétrica de ar a
Experimento (kg/h) 25 °C (L/min)
1 0,18 2,78 33,69
2 0,20 2,55 34,32
3 0,23 2,20 34,21
4 0,25 1,97 33,15
5 0,27 1,86 33,69
6 0,28 1,86 34,99
7 0,30 1,74 35,10
8 0,32 1,62 34,94

A coleta do carvao requer a abertura da planta (abrir o reservatério de Carvao 1
e retirar os reservatérios de Carvao 2 e 3) (Figura 22). O carvao coletado foi pesado e
armazenado separadamente, considerando o local onde foi obtido.

Posterior as coletas dos produtos, a planta foi aquecida novamente a 900 °C
usando 50 L/min de ar durante 2 horas, a fim de eliminar qualquer tipo de impureza que
pudesse ter permanecido e influenciasse os resultados da préxima reacao.

As analises realizadas para os gases, alcatrdo e carvdao foram as mesmas
realizadas para os produtos da pirélise, explicado nos capitulos anteriores (Método de
quantificacdo qualitativa e quantitativa dos produtos).

6.9 RESULTADOS E DISCUSSAO

6.9.1 Temperatura de reacao e distribuicao de produtos

Como apresentado anteriormente, o processo de gaseificacdo consta de varias
etapas formadas por diversas reagdes: pirdlise, Boudouard, craqueamento, Water Gas
Shift e de combustdo, entre outras (reacdes apresentadas no CAPITULO 3). Estas
reacdes sd0 em sua maioria endotérmicas; requerem continuamente um suprimento de
energia que esta diretamente relacionado com a temperatura. Assim, a manipulacao da
temperatura de reacao, indiretamente, manipula os tipos de produtos a serem
produzidos.

A temperatura de gaseificacdo depende basicamente de dois fatores: o tipo de
reator e a relacdo ER. A Figura 36 apresenta a distribuicdo de produtos quando foram
utilizados dois valores de ER, e como consequéncia a temperatura de reacao atingiu

valores diferentes. Pode-se verificar que um aumento de ER provoca um aumento da
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temperatura de reacao, valores representados por T1 (temperatura no interior do
gaseificador, ponto onde o ar entra em contato com o bagaco) e T2 (temperatura dos
gases na saida do gaseificador).

5 5 Carvao Carvio
Ca’l’ a0 Cago\/laao Alcatrdo 3% Alcatrdo, 3%
8% Alcatrio 4% 4%
Alcatrao 7%
12%

Gas Gas Gas Gas

80% 87% 93% 93%

T1(°C) 677 691 741 780
T2 (°C) 367 391 425 460

Carvao . Carvao Carvao = Carvao

Alcatrao 3% Alcatrao 20, Alcatrio 29, Alcatrao 1%

4% 3% 29% 1%

Gas Gas G4
o as
= oo

| 0z | o0z | 0% | o0 |
787 802 854 878

T1 (°C)
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Figura 36. Efeito da relacdao ER sobre a distribuicao de produtos e a temperatura de
reacao

A diferenca entre as temperaturas T1 e T2 é devido ao fato de que as reacdes de
gaseificacdo e pirdlise sdo endotérmicas, fazendo com que o calor liberado na
combustao (por isso, a temperatura T1 possui um valor tdo elevado), seja rapidamente
consumido, diminuindo a temperatura dos gases na saida do reator (T2).

A distribuicdo de produtos, nas temperaturas trabalhadas, apresenta claramente
uma tendéncia de producdo de gases, obtendo valores menores de alcatrdo e carvao,
sendo sempre maior a porcentagem de alcatrédo do que a de carvdo. Em temperaturas
elevadas, ocorre 0 aumento no cragueamento dos produtos da pir6lise primaria,
fazendo com que aumente a porcentagem de gases, a partir do desaparecimento do
alcatrdo. Igualmente acontece com o carvao: em temperaturas altas, 0 mesmo reage
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para produzir gases. Assim, pode-se concluir que, se o0 objetivo é a producao de gases,
as elevadas temperaturas devem ser priorizadas, porém é necessario conhecer a
composigcao dos gases.

Realizando os balangos de massa para cada reagéo, pode-se tragcar um perfil de
algumas variaveis, em relagdo a razdo ER usada. A Tabela 21 apresenta as relagbes
mais comuns encontradas nos processos termoquimicos, variaveis que relacionam o0s

produtos (gases, alcatrdo e carvao) com a alimentacéo (bagaco de cana-de-agucar).

Tabela 21. Variaveis de avaliagdo de desempenho da gaseificacao

ER T m? de gél.s/kg de g de carvao/100g g de alcat’réo/m3
Bagaco alimentado de bagaco de gas

0,18 677 1,26 14,98 178,35

0,20 691 1,44 11,81 95,67

0,23 741 1,67 5,56 46,46

0,25 780 1,74 5,53 50,87

0,27 787 1,82 5,30 46,80

0,28 802 1,93 4,50 50,15

0,30 854 1,98 4,90 24,77

0,32 878 2,10 2,55 12,13

Na Tabela 21, assim como na Figura 36, verifica-se que a producao de gas
aumenta, devido ao aumento da temperatura, fazendo com que as reacgdes de
transformacdo de carvdo a gases sejam completas. Analisando a quantidade de
alcatrao presente no gas produzido, conclui-se que a temperatura promove o
desaparecimento do alcatrdo, porém visando a produg¢do de um gas limpo (matéria-
prima de outro processo), a quantidade de alcatrédo no gas ainda € muito significativa. E
dessa forma o sistema precisa de um processo posterior de limpeza de gases para

prepara-lo para uma préxima etapa.

6.9.2 Alcatrao produzido durante a gaseificacao

A quantidade de alcatrao presente no gas define qual a etapa de limpeza deve
ser acoplada para condicionar o gas a um processo posterior. Devido a isto, o alcatrao
foi condensado e caracterizado. O alcatrdo, apds condensacgdo, se separa em duas
fases, uma fase aquosa (alcatrdao aquoso) e outra fase que sera chamada de alcatrao
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insolavel. Na Figura 37, € apresentada a porcentagem massica de cada uma das fases
formadas no alcatrdo. A quantidade de fase aquosa aumenta com o aumento da
temperatura de reacgéo, visto que a temperatura promove a decomposi¢do do alcatrao.
Tal decomposicao acontece por diferentes rotas, sendo uma das mais relevantes a
reacdo de Water Gas Shift (reacdes apresentadas no CAPITULO 3), a qual é favorecida
em elevadas temperaturas e por ser reversivel pode aumentar a quantidade de agua
produzida. Além disso, foi determinada a concentracdo de agua (analises de Karl
Fischer) da fase aquosa obtida, encontrando que esta € quase completamente
composta por 4gua. As porcentagens de agua, na fase aquosa do alcatrdo, sao
apresentadas na Tabela 22.

100%
90%
80%
70%
60%
50%
40%
30%
20%
10%

0%
677 691 741 780 787 802 854 878

TEMPERATURA DE REAGCAO [°C]

m Alcatrédo insoluvel m Alcatrdo aquoso
Figura 37. Porcentagem das fases presentes no alcatrao produzido.

% MASSICA

Tabela 22. Porcentagem de agua na fase aquosa do alcatrao.

Porcentagem de dgua

ER T1 =
no alcatrdo aquoso
0,18 677 92,35
0,2 691 93,32
0,23 741 95,45
0,25 780 95,97
0,27 787 97,21
0,28 802 97,69
0,3 854 98,24
0,32 878 99,02
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6.9.3 Gases obtidos durante a gaseificacao

As composicdes dos gases obtidos pela gaseificagdo em cada experimento séo
apresentadas na Tabela 23. O balango de gases ndo completa os 100 % porque o
nitrogénio nao foi reportado (componente que falta para fechar o balango).

Tabela 23. Composicao dos gases obtidos por gaseificacao.

Porcentagem molar

CeHs  GCoHe  GsHs  CsHio CHg

CO2 CO P
Etileno Etano Propano Butano Metano

ER=0,18 ; T1=677°C 20,21 0,85 0,02 0,03 0,03 432 8,95 290
ER=0,20 ; T1=691°C 17,21 0,89 0,04 0,04 0,03 3,21 921 3,27
ER=0,23 ; T1=741°C 12,80 0,87 0,05 0,05 0,02 2,21 8,14 3,39
ER=0,25 ; T1=780°C 15,38 1,02 0,09 0,07 0,25 2,33 11,03 4,35
ER=0,27 ; T1=787°C 15,21 1,03 0,11 0,10 0,02 2,72 10,65 4,66
ER=0,28 ; T1=802°C 12,12 1,03 0,11 0,13 0,02 248 9,68 4,79
ER=0,30 ; T1=854°C 11,78 1,03 0,12 0,17 0,02 222 12,95 5,50
ER=0,32 ; T1=878°C 16,79 1,00 0,12 0,17 0,02 2,33 10,99 5,24

Os aumentos na temperatura de reagdo promovem compostos de alto interesse,
como Hz2 e CO, e reduzem CO2 (AKAY e JORDAN, 2011). Este foi um dos principais
pontos positivos do processo, no qual, a partir de bagaco, uma grande quantidade de
gases foi produzida, em comparacdo com o processo de pirdlise em leito fixo. Porém,
assim como observado no processo de pirdlise, foram detectadas pequenas
quantidades de outros gases, tais como o etileno, o etano, metano, etc.

Os perfis de composicdo dos gases demostram que existe um valor de
temperatura no qual os componentes, de menor interesse para este projeto (o projeto
visa a producédo de CO e H2), tais como CO2 e CH4 possuem um valor minimo. Os
outros gases, de maior interesse como o CO e H2, atingem valores elevados nas
temperaturas elevadas (superiores a 740 °C). Assim, foi possivel definir que com uma
relacdo ER = 0,30, a temperatura de reacdo atingida é de 854 °C, produzindo um gas
com 5,50 mol% de Hz, 12,95 mol% de CO , 11,78 mol% de COz e 2,22 mol% de CHya;
maximizando a produgdo dos compostos de interesse e obtendo-se a menor
concentracao dos subprodutos.
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6.9.4 Carvao obtido durante a gaseificacao

O carvao produzido no processo foi coletado em trés pontos da planta: um na
saida lateral do reator (DC1); outro no fundo do primeiro ciclone na saida do reator (C1)
e por ultimo no fundo do segundo ciclone (C2). As caracteristicas do carvao coletado
em cada um dos pontos sao principalmente fisicas. O diametro de particula do carvao
coletado em cada um dos depésitos € diferente, sendo o maior tamanho de particula
depositado no DC1, e o menor no C2.

Ao longo da reagéo, as particulas de bagaco vao reagindo e, consequentemente,
diminuindo seu tamanho. Além disso, dependendo do tamanho das particulas e da
velocidade do ar alimentado, as mesmas podem passar por um transporte pneumatico
que as tira do reator. A Figura 38 apresenta qual porcentagem massica de carvao foi

coletada em relacéo ao valor total.
60,00

——DC1 ——C1 C2

50,00
40,00

30,00

% MASSICA

20,00
10,00

0,00
670 720 770 820 870

TEMPERATURA DE REACAO [°C]

Figura 38. Porcentagem massica das fragées de carvao coletadas nos diferentes pontos da
planta de gaseificacéao.

Na Figura 38, pode ser observado que em temperaturas elevadas o carvao de
particulas menores desaparece. Isto pode acontecer pela velocidade de reacéo, pois
qguando as particulas vao diminuindo seu tamanho, a area efetiva para transferéncia de

massa aumenta, fazendo com que atinjam certo tamanho ou saiam do sistema, sendo
111



CAPITULO 6

coletadas no deposito C1 ou reagem completamente; por isso 0 comportamento
descrito na figura, em temperaturas superiores a 800 °C, o carvao foi coletado

exclusivamente no DC1 e no C1.
6.10 CONCLUSAO

O reator de leito fluidizado aqui apresentado tem um grande potencial para a
gaseificagdo continua de bagaco de cana-de-agucar, com capacidade para operar com
baixa vazao de ar e baixa carga de bagaco, permitindo a utilizacdo da planta em uma
grande variedade de experimentos sem grande consumo de matéria-prima.

Um incremento da relagdo ER e, portanto, da temperatura de reagdo, aumenta a
eficiéncia do processo em termos de conversdo a gases. Usando ER = 0,30, verificou-
se que 96 % em massa das saidas do reator sdo gases e destes, 12,95 % molar estava
constituido por CO e 5,50 %molar por hidrogénio, resultando em uma relacao CO/Hz
igual a 2,35. O outro composto majoritario foi o CO2 com aproximadamente 11,78
Y%molar.

Devido a presenca de outros gases como etileno, etano, propano, butano e
metano (somando quase 3,6 % molar), recomenda-se a utilizacdo de um processo
posterior a gaseificagdo para continuar com o craqueamento destes componentes e,
portanto, sua transformacao a gases de alto valor agregado como Hz e CO.

O rendimento do processo para producao de alcatrao foi baixo, cumprindo com o
objetivo desta tese, gaseificar o bagaco visando a producédo de gases. Foi determinado
que o maior conteludo do alcatrdo produzido é agua, componente facil de manipular e
diluente de outros contaminantes que o alcatrdo possui.

Neste capitulo, foram concluidos os objetivos 8 a 12 propostos nesta tese. O
trabalho desenvolvido neste capitulo gerou uma publicacéo (JAIMES FIGUEROA et al.,
2014).
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CAPITULO 7. CONCLUSAO E SUGESTOES PARA
TRABALHOS FUTURO

7.1 CONCLUSAO

Embora na literatura atual haja inumeros trabalhos sobre pirdlise e gaseificagéo
de biomassa, cada tipo de reator apresenta um comportamento especifico. Existem
conclusbes generalizadas que podem ser tiradas a partir dos trabalhos ja existentes,
mas resultados especificos para determinado sistema e em diferentes escalas, apenas
um estudo experimental pode guia-los. Apds finalizagdo do trabalho simulagdo /
experimental pode-se concluir que:

Quando se realizam trabalhos experimentais, a simulacdo é uma ferramenta util
para representar o0 sistema em outras condicbes que ndo foram realizadas
experimentalmente, porém sempre levando em consideracdo que os resultados obtidos
sdo apenas validos nas mesmas faixas que o trabalho experimental foi realizado. Além
disso, o trabalho de simulacdo ajuda a compreender, com profundidade, o que ha por
tras dos resultados obtidos, devido a grande informagao que é necessaria para realiza-
la. Nesta tese, foi apresentada uma simulagcdo usando CFD em um reator de leito
fluidizado em escala reduzida, usando uma alimentacdo de biomassa inclinada 45°
respeito a horizontal e, devido a ela, foi possivel compilar o estudo bibliografico
realizado e os resultados obtidos pudessem ser aplicados no trabalho experimental.

Esta tese apresenta um compéndio de técnicas e resultados obtidos sobre
caracterizagdo de bagaco de cana-de-acgUcar, caracterizacao desde o ponto de vista
termoquimico até composicional.

Foi adaptado um reator em batelada (com respeito a biomassa) como reator de
leito fixo com carga de biomassa de aproximadamente 3 g de bagaco, adaptando os
sistemas de entrada de gas de arraste e vapor d’agua.
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Foram apresentados os resultados obtidos da pirélise e gaseificagdo a vapor do
bagaco usando um reator de leito fixo, conseguindo porcentagem massica de gases de
até 55 % e com composi¢cao molar de hidrogénio de aproximadamente 50 %, quando
realizado pirolise. Valores que foram superados quando foi realizada a gaseificagéo
usando vapor como agente de gaseificacao. A distribuicdo de produtos foi apresentada,
assim como a composicao elementar do carvao obtido, quantidade de agua no alcatrao
e composi¢cdes molares dos gases.

Este trabalho apresentou a reagéo de pir6lise de biomassa a altas temperaturas,
sendo um dos diferenciais desta Tese; na literatura apresenta a pirélise como uma rota
para obtencao de fracdes liquidas, dai que as baixas temperaturas sejam utilizadas

Foi desenvolvido um método de andlise usando um cromatégrafo gasoso e duas
colunas, para quantificar os gases obtidos a partir de processos termoquimicos.

Foi construida uma planta de gaseificacdo, montada, adequada e posta em
operacao no laboratério LOPCA/BIOEN. Uma planta que trabalha com um reator de
leito fluidizado com capacidade de processamento de até 3 kg/h de bagaco de cana-de-
acucar. A planta possui pontos de coleta dos compostos obtidos da reacdo: carvao,
alcatrao e gases. Esta planta apresenta um avancgo na fronteira do conhecimento, visto
que na literatura cientifica apresentam estudos experimentais de sistemas a pequena
escala (estudos de termogravimetria) ou estudos a larga escala. A planta desenvolvida
aqui permite criar uma conexao entre os resultados obtidos a pequena e larga escala.

Foi desenvolvido um protocolo de inicio de rea¢des na planta de gaseificagéo,
indicando os valores do set point dos sistemas de aquecimento.

Foram realizadas reacdes de gaseificacdo usando ar como agente gaseificador
considerando diferentes valores de ER. Foram determinadas a temperatura de reacao,
a distribuicdo de produtos e a composicdo dos produtos obtidos (carvao, alcatrdo e
gases), o que permitiu encontrar condicdes operacionais onde maiores concentracoes
de H2 e CO e menores valores de outros gases de menor valor agregado como CH4 e
CO2 puderam ser obtidos. A condicdo de operagdo 6tima (dentro das que foram
avaliadas), visando a produgcdo de um Syngas, para a planta de leito fluidizado aqui
desenvolvida, é a utilizacao de uma relacao ER = 0,30.
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7.2 SUGESTOES PARA TRABALHO FUTUROS

e Automatizar a planta de gaseificacdo de bagagco de cana-de-agucar. Com isto
seria possivel ampliar o conhecimento do comportamento fluidodindmico do
sistema e conseguir encontrar os gradientes de temperatura que acontecem
dentro do reator.

e Estudar o acoplamento de um sistema de limpeza de gases na saida do filtro de
mangas. Avaliando a eficiéncia de cada sistema, visando a obtencao de dados
experimentais que permitam realizar um estudo de viabilidade econémica.

e Realizar a reforma a vapor do gas obtido na gaseificacdo, com o objetivo de
aumentar o rendimento da biomassa a Syngas.

e Repetir o estudo realizado nesta tese usando bagaco de cana-de-agUcar
peletizado, com isto seria possivel estudar a flexibilidade da planta a diferentes
tipos de biomassa. Sendo possivel trabalhar com pellets, consequentemente a
planta pode gaseificar qualquer tipo de material.

e Estudar o equilibrio de fases do alcatrao, com estes dados seria possivel propor
novos sistemas de separacao dos componentes do alcatrao.
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